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TEMA 1: INTRODUCCION A LOS REACTORES MULTIFASICOS: TIPOS, CARACTERISTICAS Y APLICACIONES

Hasta principios de los afios ochenta no existian muchos estudios sobre reactores multifasicos a pesar de
su extensa utilizacion industrial. De hecho, los reactores multifdsicos, junto con las calderas de fusién (tanques
agitados) y los hornos, son los primeros tipos empleados en nuestra civilizacion. En los jeroglfficos egipcios del afio
2500 a. C. ya se describe la fabricacion del vino; desde principios del siglo XX se usan en el tratamiento de los
residuos domésticos; en los afios 20 se desarrolla el proceso de sintesis del butadieno a partir del acetileno en
cuatro etapas una de ellas un reactor #rickle bed. Sin embargo, no es hasta los afios cincuenta que no se extiende
industrialmente con gran fuerza el uso de los reactores multifasicos con el hidrotratamiento de aceites, las
hidrodesulfuraciones y los hidrocrakings.

En 1922 se puso en marcha el primer lecho fluidizado industrial, el de Fritz Winkler, destinado a la
gasificacion del carbon. Este lecho de 12 m de altura'y 12 m? de seccion presentaba un elevado arrastre y consumo
de oxigeno. (Carberry pag 441)

Un reactor multifasico es aquel en el cual se hallan presentes dos o tres fases. Los reactantes y productos
pueden hallarse en fase gas, liquido o sélido. Sin embargo, la fase solida puede tener ademas otros papeles como
por ejemplo el de catalizador, inerte para proporcionar la distribucion de flujo de calor adecuada o incluso el de crear
superficies adecuadas de transferencia de materia.

En la actualidad, los reactores multifasicos se pueden encontrar en mdiltiples aplicaciones como la
produccidon de productos y combustibles derivados del petréleo, en la produccidén de especialidades quimicas,
farmacéuticas, herbicidas y pesticidas, en el refino de menas, la produccion de polimeros y en el tratamiento de la
contaminacion. En todas estas aplicaciones, es necesario conocer de la dindmica de fluidos y los parametros de
transporte para poder desarrollar las modelizaciones adecuadas y las reglas de escalado.

La necesidad de cuantificar el comportamiento de los reactores multifasicos conduce a la modelizacion. El
modelo tipico de reactor pasa por la resolucion de los balances de materia y energia. En el disefio y la operacion de
los reactores multifasicos hay muchos factores que interaccionan: la cinética, hidrodinamica, contacto, turbulencia,
fendmenos de transporte y fenomenos de superficie. En los sistemas multifasicos la presencia de varias fases
conlleva el que la velocidad de reaccion dependa del contacto entre fases y de los factores caracteristicos de las
reacciones homogéneas (T, P, c). Los factores que gobiernan las transferencias de calor y materia tienen una gran
relevancia en la velocidad de reaccion. Por tanto, todo ello condiciona y determina el tipo de reactor y el modo de
operacion adecuado para cada sistema. A pesar del progreso realizado en las décadas anteriores el conocimiento de
cada una de las fases de los distintos reactores aun es incompleta y compleja requiriéndose la ayuda de programas
de simulacion complejos como el FLOW 3D. La sofisticacién del modelo resultante depende del nivel de descripcion
empleado (Tabla 1). Al final el éxito del escalado depende de la habilidad para entender y cuantificar las
interacciones entre el transporte y la cinética, el modelo de flujo de cada fase, el modelo de contacto y los cambios
producidos en todo ello al cambiar las medidas del reactor y sus condiciones de operacion.

Tabla 1: Niveles de modelizacidn de los reactores multifasicos

Escala Molecular (Cinética)

Estrictamente empirica -------------- Basada en mecanismos -------------- Elemental
Fendmenos de transporte locales
Empirica Modelos de Micromezcla -------------- DNS CFD(modelos computacionales de flujo)

Escala de reactor (modelo de flujo, contacto y régimen de circulacion)
Reactores ideales-------------- Modelos empiricos------------ Modelos fenomenolégicos------------ CFD

El nivel escogido para el desarrollo del presente temario es el de escala de reactor, fundamentalmente
ideales, en el que incorporaremos los fenémenos de transporte locales desde el punto de vista empirico.
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A pesar de los problemas de ingenieria que conllevan los sistemas multifasicos, a menudo es inconveniente
o imposible operar solo con gas o liquido-sélido subiendo o bajando, respectivamente, la temperatura. La tendencia
actual en la mayor parte de procesos quimicos es operar a temperaturas y presiones lo mas bajas posibles. La
utilizacién de bajas temperaturas y fase liquida se prefiere por las siguientes razones:

RS

ahorro de energia

prevenir la descomposicion de las sustancias termosensitivas

prevenir la descomposicion de los catalizadores

obtener mejor selectividad, por evitar reacciones secundarias o por actuar como disolvente de los

productos

e) aumentar la efectividad del catalizador y su vida util ya que la fase liquida favorece la disolucion de los
depésitos

f)  mejorar el control de temperatura debido a su mayor conductividad térmica y capacidad calorifica

g) aumentan las opciones de disefio

O T
—

(=%
— —

Estas ventajas estan acompafiadas por las siguientes desventajas:

a) un aumento de la resistencia de la transferencia de materia
b) descenso de la velocidad cinética debido a la menor T.

En la tabla siguiente puede apreciarse una clasificacion elemental de reactores segun las fases y el modo
de operacion, y se indica la frecuencia de utilizacion de estos reactores en la industria.

FASES MODO DE OPERACION
PRESENTES
DISCONTINUO CONTINUO
TUBULAR MULTIETAPAS AGITADO
GAS E *** (RAQUEO VAPOR . :
LIQUIDO ** DISOLUCION ** PRODUCCION UREA ** DISOLUCION *++ ESTERIFICACION
POLIMERIZACION POLIMERIZACION
GL ** FERMENTACION *** ABSORCION €0, **OX.CICLOHEXANO ***BIOTRAT AGUA
LL ** SULFONACION AROMATICOS ** HIDROLISIS ESTER **POLIMERIZACION FENITRACION AROMATICOS
FS cat. ** HIDROGENACION ***LFIO**LMOVIL **LFLUIDIZADO *++{_ FLUIDIZADOS
FS ** COMBUSTION SOLIDO ** LECHO MOVIL ** TOSTACION MENAS +5 COMBUSTION EN LELUID.
FRECUENCIA DE USO:
*+* PREFERENCIAL ** AMENUDO * RARO O MUY RARO

Los sistemas F-S cataliticos pueden ser de dos o tres fases. En general, las reacciones que requieren tres
fases son catallfticas.

Las reacciones sélido-sélido por sus caracteristicas especificas constituyen un campo a parte, por lo que no
seran tratadas en este temario. Un ejemplo de ellas es el tratamiento de la mena de hierro con coque, ceramicas,
cemento, etc.

En la practica existen diversas maneras de poner en contacto las fases. Si se considera el sélido, éste
puede estar en forma de lecho fijo o mantenerse en suspension (sdlido disperso), slurry. Los reactores tipo slurry
son tanques agitados, lechos fluidizado, lechos méviles y columnas de borboteo. De igual manera existen varias
alternativas para los fluidos (gas y liquido): el flujo del gas a través del liquido confinado en el reactor, o el flujo de
ambos fluidos. Dependiendo de si la resistencia a la transferencia de materia se halla en el gas o en el liquido se
utiliza el gas como fase dispersa y el liquido como fase continua o viceversa. El liquido puede dispersarse en forma
de gotas, columna de lluvia, o en forma de riachuelos, reactor trickle-bed. Cuando la fase dispersa es el gas los
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reactores se denominan de borboteo (bubble). La operacién en cocorriente o contracorriente depende de la
disponibilidad de las fuerzas impulsoras para la transferencia de materia y calor y la reaccion.

Para obtener un disefio 6ptimo han de sopesarse numerosos factores, pudiendo ocurrir que el mejor
disefio corresponda al empleo de dos tipos de reactores distintos conectados en serie. Por ejemplo, para conseguir
conversiones del gas altas en reacciones fuertemente exotérmicas puede resultar conveniente el empleo de un lecho
fluidizado seguido de un lecho fijo.

Si se analizan las diferentes aplicaciones industriales podemos clasificar cinco grandes grupos de reactores
cuyas principales caracteristicas son:

a) Tanque agitado: son Utiles para manejar liquidos viscosos y suspensiones. Se usa preferentemente para
reacciones en las que se necesita que la razon liquido-gas sea grande para mas bien reacciones exotérmicas, ya que
la agitacion facilita las transferencias de calor. . La agitacion también es favorable cuando es necesario mantener en
suspension un catalizador finamente dividido, este tipo de reactores se denominan siurry. Es un tipo de reactor muy
usado en la industria ya sea en continuo o en discontinuo respecto al liquido. En general muestran facilidad para
variar el tiempo de residencia del liquido, facilidad para eliminar o suministrar calor, facilidad para variar la agitacion:
de la gran variedad de agitadores que existen el mas comun es la turbina con paletas rectas o inclinadas, si la
agitacion es suficientemente buena no es necesario introducir el gas por el ojo del impeler. También permite alcanzar
elevadas areas interfaciales y de ki, sin embargo, una excesiva agitacion origina burbujas pequefias que disminuyen
éste Ultimo. Se usa en hidrogenaciones, halogenaciones, oxidaciones y procesos bioquimicos.

Las particulas sélidas de unos 0.1 mm en concentraciones de g/I se suspenden en la fase liquida por efecto
mecanico o por efecto del borboteo del gas. La fase liquida se puede considerar perfectamente agitada mientras que
la sélida tan solo parcialmente debido a un perfil de concentraciones vertical mas o menos pronunciado. Por este
motivo los puntos de alimento y descarga son una consideracion importante de cara a la distribucion de tiempos de
residencia. Este tipo de reactores se caracterizan por una razén altura-diametro baja (cap.14,15 Gianetto).

b) Columnas de relleno: este tipo de columnas se encuentran frecuentemente en la industria. Su
construccion es simple y son versatiles, aunque en general menos que los tanques agitados, ya que facilmente se
pueden adaptar cambiando el relleno. Eligiendo bien el relleno, entre multitud de ellos, ofrece la posibilidad de
soportar la corrosion, asi como evitar inundaciones. Al escoger el tipo y tamafio del relleno hay que tener presente
que a menor tamafio mayor area interfacial por unidad de volumen de relleno y la velocidad de inundacién disminuye
(tamafios frecuentes son 25-38 mm, hasta 50 mm). El relleno ordenado da menor pérdida de presion que el situado
al azar y se usa sdlo para tamafios de particula superiores a 5 cm y didmetros de reactor superiores a 100 cm. Sin
embargo ha sido desplazado por nuevos tipos de relleno que dan perdidas de presion bajas, incluso con
disposiciones al azar, y mayor transferencia de materia debido a una mejor distribucion del liquido. Permiten grandes
variaciones de las velocidades de flujo y las perdidas de presion son relativamente bajas. EI empaquetamiento a
veces se compartimenta con el fin de evitar la mala distribucion del flujo y permiten el intercambio de calor
intermedio con intercambiadores externos o por inyeccidn de liquido frio. Cuando se utilizan para purificacion de
gases, sistemas fluido-fluido, se denominan absorbedoresy operan siempre en contracorriente.

Cuando el relleno es un catalizador se utiliza tanto el flujo en contracorriente como el de cocorriente de flujo
ascendente y descendente. Si la reaccién es irreversible la fuerza impulsora no se ve afectada por el modo de
operacion. Con la cocorriente de flujo ascendente el contacto liquido-gas es superior pero la pérdida de presion es
mayor y hay restricciones en las velocidades de flujo y diametro del empaquetamiento a causa de la inundacion. La
cocorriente descendente no tiene limitaciones de velocidad de flujo por problemas de inundacién y el consumo de
potencia es menor. Para reacciones reversibles y complejas a veces es mejor la contracorriente por cuestiones de
selectividad. Los reactores suelen operar en dos regimenes distintos: trickle cuando la fase gas es continua y la
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liquida discreta y el de borboteo (bubble) cuando la fase gas esta dispersa y la liquida continua.

Las columnas de relleno no son adecuadas cuando el gas o el liquido llevan impurezas sdlidas en
suspension, si la velocidad de flujo a utilizar es demasiado baja y no se moja bien el relleno, cuando hay que dar o
eliminar calor (en el caso de sdlido inerte en estos casos se utiliza mejor un reactor de paredes mojadas).

Columnas de borboteo de lecho sumergido: las burbujas de gas y el liquido fluyen en contracorriente con el gas de
forma ascendente. El flujo del liquido es practicamente flujo en piston. Las particulas de solido son de 1 a 5 mm de
diametro, tamafio considerablemente mayor que el usado en los reactores con el sélido en suspension. Este tipo de
reactores se utiliza preferentemente cuando se requiere que el catalizador esté muy bien mojado para tener una
elevada eficiencia, selectividad o para tener una buena estabilidad térmica. Ademas, también es adecuado, y se
prefiere al slurry, cuando se requieren bajas velocidades de flujo del gas y/o se requiere un elevado tiempo de
residencia para el liquido para conseguir una conversion adecuada (mejor aproximacion al modelo de flujo en
piston). Asi mismo el relleno disminuye la mezcla de la fase liquida respecto a la de las columnas vacias y evita la
coalescencia de las burbujas. La razon entre el diametro de la columna y el tamafio de particula de catalizador puede
ser inferior a 15 sin problemas de operacién, mientras que para razones inferiores o iguales a 15 los reactores tipo
trickle presentan problemas de mala distribucién del liquido. D/dy, < 15.

Reactor de goteo (trickle bed): este tipo de reactores ha adquirido mucha importancia debido a su aplicacion en los
procesos del petréleo (hidrodesulfuracion, hidrocracking,...). En este tipo de columnas el gas es la fase continua, el
liquido disperso circula a través del lecho de catalizador en forma de pelicula, gotas o canales (rivulets).
Generalmente gas y liquido se mueven en cocorriente y s6lo ocasionalmente en contracorriente. Las velocidades
superficiales del gas son del orden de 0.1-0.3 m/s, lo suficientemente bajas para no causar problemas de
interaccion mecanica entre el gas y el liquido. La velocidad del liquido es también baja (1-8*15- m/s), pero
suficiente para garantizar un mojado externo del catalizador satisfactorio. Estas velocidades de flujo son mucho mas
pequefias que las usadas en los absorbedores. Por otro lado para evitar problemas de control de TIM (evitar
factores de eficacia) es necesario utilizar tamafios de particulas inferiores a los del relleno de los absorbedores, lo
cual origina una fraccion de huecos mucho menor.

La razén cantidad de catalizador/cantidad de reactante es alta comparada con un slurry y por tanto la
velocidad de reaccion es alta.

Actualmente se tiende a utilizar mayores velocidades de flujo para mejorar el mojado y aumentar los
coeficientes de transferencia de materia L-S y G-L. Evidentemente ello a cambio de un mayor consumo energético.

c) Columnas vacias: se caracterizan por la ausencia de materiales o dispositivos en su interior destinados a
la dispersion de las fases, lo cual no excluye la presencia de intercambiadores de calor necesarios para un eficiente
control de la temperatura. Este tipo de reactores se encuentran para los sistemas F-F y para los F-S catal. y no catal.

Columna de Hluvia (spray column): en estos reactores el liquido es la fase dispersa y se obtienen grandes
areas interfaciales. Este tipo es el mas sencillo para los sistemas L-L. Dependiendo de si la fase dispersa es mas
ligera 0 mas pesada que la fase continua se introduce por la base o por la cabeza de la columna. El didmetro del
orificio la geometria y la velocidad del distribuidor de la fase dispersa determina el tamafio de las gotas y por tanto el
area interfacial. Se usa para reacciones F-F rapidas que requieren tiempos de contacto cortos. Aunque requieren un
gran volumen su coste es bajo, asi como la caida de presion. MP, si se introducen dispositivos internos se originan
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otro tipo de reactores en los que hay menos mezcla de manera que las gotas coalescen menos.

Columnas de borboteo (bubble column): la fase liquida es continua y se utilizan en reacciones F-F lentas
dado el elevado hold up de liquido. Los inconvenientes respecto a las de relleno es la mayor perdida de presion y el
importante grado de mezcla axial y radial entre gas y liquido lo que puede originar perdida de selectividad en las
reacciones complejas. Deben usarse cuando los fluidos llevan impurezas sélidas que pueden llegar a taponar las
columnas de relleno. Como regla general la razén h/D debe ser mayor que 1, entre 3 y 10. La agitacion que
provocan las burbujas es suficiente para originar unos coeficientes de transmision de calor altos, comparables a los
de un tanque agitado. Ademas, debido a la buena agitacion del liquido la temperatura en el reactor puede
considerarse uniforme. Con ello la eliminacién de calor es sencilla y se pueden usar en reacciones exotérmicas.

Columnas de borboteo slurry. en la version original de este tipo de reactor el liquido esta estacionario, el
sélido es suspendido por efectos de la turbulencia inducida por las burbujas de gas, el cual se alimenta de forma
continua por el fondo del reactor. A veces, si la velocidad y por tanto la turbulencia es insuficiente para mantener la
suspension de procede a reciclar parcialmente el gas. En la actualidad el liquido se introduce en forma de corriente
que se mueve muy lentamente, pero ello contribuye muy poco a la mezcla. En este tipo de reactores la mezcla es
menos vigorosa que en los tanques agitados.

Lechos fluidizados (slurry): Un lecho fluidizado es un lecho de particulas sélidas en suspension por efecto
del flujo ascendente de uno o mas fluidos. Dependiendo del tipo de fluido se pueden distinguir los siguientes lechos
fluidizados:

(Gas-Solido catalitico y no catalitico
Liquido-Sélido catalitico y no catalitico
(Gas-Liquido-Sélido

El movimiento aleatorio de las particulas causado por el flujo del fluido solo se puede conseguir si la
velocidad del fluido excede un cierto limite. Este limite se llama generalmente velocidad minima de fluidizacion. Por
encima de esta velocidad el lecho se pone en movimiento y se expande. Las ventajas y desventajas del uso de este
tipo de reactores ya se ha visto en la introduccion del capitulo 6 de la asignatura de ADRQ.

En los lechos fijos el catalizador se encuentra con tamarios de particula relativamente grandes y de forma
estacionaria dentro del reactor. Por el contrario, en los lechos fluidizados las particulas de catalizador son pequefias
(50-250 micrones) y se mueven por el paso del fluido reactante. En la mayoria de los lechos fluidizados cataliticos
de dos fases, el fluido es un gas y las condiciones normales de operacion son las del régimen de borboteo
("bubbling"). En estas condiciones el gas circula por el reactor de dos formas: como burbujas ("bubbles")
conteniendo poco catalizador moviéndose a la velocidad media, y como una fase continua "densa" o emulsion la cual
contiene muchas particulas de catalizador.

En los lechos fluidizados de tres fases el solido se fluidiza por el flujo ascendente de las fases fluidas,
aunque es la fase liquida la responsable principal de ello. La hidrodinamica del sistema varia considerablemente
segun la razén de las velocidades de flujo gas/liquido. Para valores bajos de esta razén las burbujas pasan a través
de una fase liquida continua proporcionando reactante o eliminando producto. Para velocidades elevadas
(normalmente a razones elevadas) el solido y el liquido son arrastrados por el gas, el segundo en forma de gotas
grandes. Normalmente la condicion més frecuente es la primera. El tamafio de particulas sélidas normalmente son
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mayores que las usadas en las columnas de borboteo para permitir velocidades de liquido razonables. La velocidad
del liquido debe ser menor que la de arrastre a menos que se pretenda regenerar el catalizador. La razén altura
diametro de estos reactores es mayor que la de los tanques agitados.

d) Columnas de platos: se usan para sistemas G-L en los que no interviene ninglin sélido y se necesitan
grandes tiempos de contacto. Permite manejar grandes variaciones en el caudal de liquido y gas, incluso para
caudales de gas altos e inusualmente bajos de liquido. EI comportamiento de una columna de platos con rebosadero
no se ve practicamente afectado por el liquido y por ello es posible variar ©. en un amplio rango. El liquido fluye
hacia abajo por efecto de la gravedad y el gas es inyectado a contracorriente. El gas pasa por los platos a través de
orificios de tamafio y forma distintos. El liquido pasa de plato a plato a través de rebosaderos situados en la pared
de la columna y a veces en el centro. Se utilizan grandes didmetros para que el liquido se distribuya uniférmente en
toda la altura de columna. Las areas interfaciales son superiores a las de las columnas de relleno, pero por otro lado
la mezcla F-F solo se realiza en los platos. El drea interfacial en los platos depende de su espaciado, el cual depende
de los canales de bajada,... Una aplicacion importante de este tipo de reactores es en la produccion del &cido nitrico
(el NO disuelto en &cido diluido se transforma en nitrico por efecto del oxigeno del aire). El disefio de este tipo de
reactores es muy dificil ya que en los platos se produce un flujo no uniforme en corriente cruzada. En general se
procede a simplificar suponiendo que cada plato es un tanque agitado para gas y liquid.

e) Varios: Existen otros tipos de reactores que son menos comunes que se utilizan con finalidades muy
especificas.

Reactor tjpo Venturi se usa para sistemas F-F, p.gj. eliminacion de SO, de humos, y su ventaja reside en la
baja pérdida de presion ya que se agota el gas en el liquido.

Reactor de pelicula o paredes mojadas. (til para reacciones muy exotérmicas y ademas el hecho de tener
un area interfacial perfectamente definida permite controlar muy bien las reacciones muy rapidas.

Lechos maviles. En los lechos méviles las particulas de catalizador fluyen por gravedad y conservan su
posicion una respecto a otra. Es decir el lecho es mévil respecto a las paredes del reactor. El lecho de sélidos puede
moverse en cocorriente, contracorriente o en flujo cruzado respecto a la corriente de fluido reactante. Siendo
deseable que ambas fases tengan un comportamiento de flujo en piston.

Los lechos méviles cataliticos son Utiles cuando el catalizador tiene una corta vida, es decir, una rapida
desactivacion y puede ser regenerado de forma continua. Si en el disefio se consigue que no existan zonas muertas
el lecho movil tiene las caracteristicas de un lecho fijo y las ventajas de un reactor con gradiente. Sirve para obtener
elevadas conversiones con una buena selectividad. El principal handicap de esta tecnologia es el manejo de grandes
cantidades de sdlidos. La resistencia a la atricion de los sélidos empleados es muy importante. Este tipo de reactores
sirven adecuadamente para trabajar en régimen adiabdtico sobretodo para reacciones endotérmicas. El mismo
catalizador puede servir como agente calefactor (con el calor que retiene de la regeneracion, o por calefaccion
directa o indirecta).

Los lechos méviles cataliticos tienen pocas aplicaciones pero extremadamente importantes. Entre ellas se
incluyen el cracking catalitico del gasoil y el reformado catalitico de las gasolinas. Otras aplicaciones corresponden a
reactores con solidos reactivos y son: la tostacion de menas y 6xidos.
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2. REACTORES CATALITICOS DE LECHO FlJO.
2.1. Introduccion a los reactores cataliticos.

El reactor catalitico es el aparato donde una reaccidén quimica catalitica tiene lugar de manera controlada.
Segun la definicion aceptada actualmente, un catalizador es una sustancia que aumenta la velocidad a la que
una reaccion quimica se acerca al equilibrio sin intervenir permanentemente en la reaccion. Esta definicion, de
naturaleza operativa, contiene los conceptos clave necesarios para entender el fendmeno de la catdlisis
(Cinética de las reacciones quimicas. |zquierdo, .F., Cunill, F., Tejero, J., Iborra, M., Fité, C. (2004), Coleccién
Metodologia. Eds. Universitat de Barcelona. Barcelona. Capitulo 5), y que son basicos para comprender el
disefio y el funcionamiento de este tipo de reactores.

La misién basica del reactor catalitico es poner en contacto catalizador y reactantes para que la reaccién
progrese de forma idonea en el proceso quimico que lo incorpora. El catalizador puede estar en la misma fase
que los reactantes, o no. Este hecho permite organizar la catalisis en homogénea, heterogénea y enzimatica.
En consecuencia los reactores cataliticos se clasifican en homogéneos, heterogéneos y enzimaticos. En el
disefio del reactor catalitico homogéneo (una sola fase presente) se utilizan los métodos descritos en el
capitulo 2. El disefio del reactor enzimatico donde el catalizador es una enzima se trata en el capitulo --.

En la catdlisis heterogénea, reactantes y catalizador estan en diferente fase. Desde el punto de vista de
las fases en contacto se observan diferentes posibilidades en la industria. La tabla 2.1 muestra algunos
ejemplos.

Tabla 2.1. Ejemplos de reacciones cataliticas de interés industrial. Fases presentes

Proceso Reaccién Fases presentes

Obtencion de SO; SO; + % 0, «<>S0; Reactantes en fase gaseosa
(método de contacto) Catalizador s6lido: V05

Alquilacién de butenos C4Hs + i-CiH1o <> CgHis Reactantes en fase liquida organica

(atalizador en solucién acuosa H,504 0 HF
Obtencion de metil terc-butil | CH30H + i-C4Hs <> (CH3)3COCH; Reactantes en fase liquida.

éter (MTBE) Catalizador sélido: resina de intercambio iénico

Hidrodesulfuracion de R-S + H, > R-H + SH; Fase liquida: hidrocarburos

corrientes de petréleo Fase gaseosa: hidrogeno
(atalizador sélido: SCo.SMos/Al0;

Polimerizacion de etileno nCHs — (CGHa)n Reactante en fase gaseosa

(Proceso Phillips) Catalizador  solido  (Cr0s/Si0--Al,03)  en
suspension en hexano liquido

Hidroformilacién de propeno | C3Hg + CO + H, — CGH,CHO Fase liquida: olefina

+ CH3CH(CHO)CH; Fase gaseosa: COy H,

(atalizador: complejo de Rh y trifenilfosfina
soportado [HRh(CO)(TPP)3/Si0;]

En la industria quimica actual la situacién mas comin es la catdlisis por sélidos: los reactantes y
productos forman parte de una corriente liquida o gaseosa, y el catalizador un sélido. Los reactores
(heterogéneos) donde estas reacciones tienen lugar se agrupan en:

e Reactores de dos fases: 1 fase fluida (liquida o gaseosa) y 1 solida (el catalizador)
e Reactores de tres fases: 1 fase liquida, 1 gaseosa y 1 solida (el catalizador)
La importancia industrial de la catdlisis por solidos es enorme. Actualmente, el 90% de la produccion
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conjunta de todos los procesos cataliticos se basa en reacciones catalizadas por un sélido. Ello se explica por la
facil separacion del solido del medio de reaccion. Ventaja que se suma a las siguientes ventajas genéricas de la
catalisis:

1) El catalizador aumenta la velocidad de reaccion respecto a la reaccion sin catalizador, por lo que
puede llevarse a cabo a menor presién y temperatura. En consecuencia, de forma mas segura y
facil de controlar.

2)  Aumenta la selectividad al acelerar fundamentalmente una de la reacciones del sistema entre las
varias que pueden tener lugar

El objetivo del presente capitulo es discutir el disefio y funcionamiento del reactor con catalizador sélido
de 2 fases.

2.1.1. Tipos de reactores cataliticos de 2 fases.

En la industria quimica existen diversas maneras de poner en contacto un fluido y un catalizador sélido. En
la situacién mas comun el sélido se emplea en forma de particulas que suelen disponerse en un lecho a través del
cual el fluido circula. Sin embargo, se dan otras disposiciones, como mallas metdlicas (o “metal gauzes”) en la
oxidacion de amoniaco a &cido nitrico, monolitos donde el catalizador adopta la forma de panal de abejas en el
tratamiento de contaminantes en corrientes gaseosas por oxidacion-reduccion, o como particulas en suspension en
un tanque agitado mecanicamente (o slurry).

Numerosos procesos de la industria quimica basica y secundaria, y de tratamiento de fracciones de
petréleo emplean reactores con lecho de catalizador. Atendiendo a la disposicion del lecho se distinguen reactores
de lecho fijo, fluidizado y mévil (Figura 2.1). El uso de reactores de lecho fijo esta muy extendido (obtencion de SO3
por el método Phillips, obtencién de amoniaco, craqueo con vapor, etc), mientras que los de lecho fluidizado y, en
especial, los de lecho mévil se emplean con mucha menos frecuencia. Por su importancia debe citarse el craqueo
catalitico en lecho fluidizado.

Enrada de s oy
reacdonante
AN
Salida de {orrierte
refrigerante Lecho laterd m;la
mévl ™\ ree
Entrada de efrigerante (
refrigerante 7 \L
\
Entrada de gas Entrada de gas Salida de gas
reaccionante reaccionanie reacconante —

Figura 2.1. Distintos esquemas de reactores cataliticos: a) lecho fijo (multitubular); b) lecho fluidozado; ¢) lecho mévil.

En el reactor de lecho mévil el fluido arrastra las particulas de catalizador que conservan su posicion
relativa respecto las otras particulas. Es decir, el lecho es mévil respecto a las paredes del reactor. El lecho de
solidos puede moverse en co-corriente, contracorriente o en flujo cruzado respecto a la corriente de fluido reactante,
siendo deseable que ambas fases sigan el modelo de flujo en piston. El lecho movil es Gtil cuando el catalizador sufre
desactivacion rapida y puede ser regenerado de forma continua. Si no existen zonas muertas, el lecho mévil tiene las
caracteristicas de un lecho fijo y las ventajas de un reactor con gradiente axial de concentracién. Permite obtener
elevadas conversiones con una buena selectividad. Su principal “handicap” es el manejo de grandes cantidades de
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solidos, siendo su resistencia a la atricion un factor muy importante. Estos reactores son adecuados para trabajar en
regimen adiabdtico, en especial con reacciones endotérmicas. El mismo catalizador puede servir como agente
calefactor (con el calor que retiene de la regeneracion, o por calefaccion directa o indirecta). Los reactores de lecho
movil tienen pocas aplicaciones cataliticas pero extremadamente importantes. Entre ellas, el craqueo catalitico del
gasoil y el reformado catalitico de las gasolinas.

En el reactor de lecho fijo las particulas estan inmovilizadas, y por tanto en intimo contacto unas con otras.
En el reactor de lecho fluidizado las particulas estan en suspension, pero la velocidad del fluido no es suficiente para
arrastrarlas. Los factores a tener en cuenta para decidir entre uno u otro son: el contacto sélido-fluido, el control de
temperatura, el tamafio de particula a emplear (ligado intimamente con la pérdida de presion permisible) y la manera
de afrontar el problema de la regeneracion si el catalizador sufre desactivacion rapida.

1) Contacto sdlido-fluido. En el lecho fijo el fluido al circular por el espacio libre entre las particulas sigue un
modelo de flujo muy préximo al flujo en piston. El funcionamiento del reactor es facil de comprender y de
modelizar. En el reactor de lecho fluidizado, el movimiento ascensional del fluido mantiene las particulas en
suspension. El modelo de flujo es complejo. Para describirlo se emplea cominmente el modelo de borboteo
que supone mezcla perfecta para el solido y flujo en piston para el fluido. En el fluido se forman burbujas
(cortocircuitos o “bypass”), que contribuyen a reducir la eficacia del contacto sélido-fluido.

2) Control de temperatura. La conduccion térmica es el mecanismo principal de transmision de calor en un
lecho fijo. Como la conductividad térmica del lecho es reducida, suelen formarse perfiles axiales y/o radiales
de temperatura en el lecho, que pueden ser un problema para la estabilidad térmica del catalizador. En el
lecho fluidizado, por el contrario, el mecanismo basico es por conveccion en el fluido. Este es un
mecanismo mas eficaz que la conduccion, y el resultado es que el lecho fluidizado, en la practica, es casi
isotermo.

3) Tamafio de particula de catalizador. Para facilitar la fluidizacion las particulas son generalmente de tamafio
reducido (tipicamente de 50 a 100 um). Con este tamafio no hay problemas de difusion en la particula, y la
eficacia de particula es proxima a la unidad. Por otro lado la configuracion del reactor hace que la pérdida
de presion del fluido sea muy pequefa. En el reactor de lecho fijo, para reducir la pérdida de presion por
circulacion del fluido se emplean particulas que oscilan desde 1-2 mm. a varios cm. Con este tamafio la
eficacia de particula es baja, de forma que el tamafio de particula se optimiza para hacer compatible una
pérdida de presion aceptable con una eficacia de particula superior al 50%.

4) Regeneracion. Los catalizadores sufren desactivacion cuando estan en operacion. Si la pérdida de
actividad es lenta, puede usarse un reactor de lecho fijo. La dificultad se salva entonces sobre-
dimensionando el reactor y sustituyendo el catalizador usado en las paradas programadas. El lecho
fluidizado permite disefar dispositivos que facilitan el sustituir una fraccién del catalizador en operacion por
una cantidad equivalente de catalizador fresco, de forma que el lecho mantiene la actividad media con el
tiempo. Este dispositivo se utiliza, por consiguiente, con catalizadores que se desactivan muy rapidamente

La Tabla 6.2, atendiendo a estos factores comentados, muestra la comparacién entre los reactores de
lecho fijo y fluidizado. Las principales ventajas del reactor de lecho fluidizado son el empleo de particulas pequefias
con elevada eficacia, un lecho practicamente isotermo y con una pérdida de presion muy pequefia, y el poder
sustituir el catalizador desactivado sin parar la unidad. Esta propiedad implica que en los procesos donde el
catalizador se desactiva con rapidez, el reactor de lecho fluidizado viene acompafiado de una unidad para regenerar
el catalizador que actdan de forma coordinada. La principal desventaja radica en el modelo de flujo complejo que
dificulta la modelizacién y disefio del reactor. En el reactor de lecho fijo, por el contrario, el modelo de flujo es facil de
entender y modelizar. Sin embargo, tiene serios problemas en cuanto a isotermicidad y pérdida de presion. El uso
practicamente masivo de reactores de lecho fijo en la industria quimica se debe a la simplicidad de disefio y
funcionamiento comparado con el de lecho fluidizado. Como consecuencia, las unidades de lecho fijo son mas
econdmicas de construir y de operar.
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Tabla 2.2. Comparacion bésica entre los reactores de lecho fijo y fluidizado
LECHO FIIO LECHO FLUIDIZADO

MODELO DE FLUJO-CONTACTO Flujo del fluido préximo a flujo en
piston por lo que la eficacia del
contacto es elevada

Flujo fluido complejo

Si el fluido es un gas se forman
burbujas grandes (cortocircuito o
bypass) por lo que la eficacia contacto

es baja
CONTROL DE TEMPERATURA Formacion zonas calientes, con Control facil. AT=0
desarrollo de AT radial y axial
PERDIDAS DE PRESION / La pérdida de presion es elevada al | Se pueden usar d, pequefios. La
TAMANOS DE PARTICULA usar d, pequefios para reducir la | eficacia de particula es elevada, y la
influencia de la transferencia interna | pérdida de presion reducida
de materia (TIM)
DESACTIVACION-REGENERACION Para solucionar los problemas por | Permite la extraccion facil  del

desactivacion, el reactor se sobre- | catalizador sin parar la unidad
dimensiona y el catalizador se cambia
en las paradas

Las principales dificultades para el disefio son el flujo no ideal del fluido en los lechos fluidizados, y en los
lechos fijos el comportamiento no isotermo, y evaluar e implementar los dispositivos para eliminar (o suministrar)
calor. Para seleccionar una apropiada configuracion para este tipo de reactores el criterio de seleccion se basa en
las necesidades de eliminar calor. Con reacciones exotérmicas es preciso eliminar desarrollos elevados (o
incontrolados) de temperatura por su influencia desfavorable sobre la conversion de equilibrio, la selectividad y la
actividad del catalizador. También pueden incrementar la peligrosidad de la operacion. Con reacciones endotérmicas
influye sobre el apagado de la reaccion.

Para obtener un disefio dptimo han de sopesarse numerosos factores, pudiendo ocurrir que el mejor
disefio corresponda al empleo de dos tipos de reactores distintos conectados en serie. Por ejemplo, para conseguir
elevadas conversiones del gas en reacciones muy exotérmicas puede resultar conveniente el empleo de un lecho
fluidizado seguido de un lecho fijo.

2.1.2. Tipos de reactores de lecho fijo y modos de operacion

A continuacién se consideraran las diferentes disposiciones para el flujo de fluidos, ajuste de
temperatura y configuraciones para lechos de sélido en reactores de lecho fijo. Estas se presentan de forma
resumida en la Figura 6.2.

1) Disposicién del flujo. Tradicionalmente, la mayor parte de reactores de lecho fijo operan con flujo axial
descendente de fluido. Una tendencia moderna es operar en flujo radial hacia el interior o el exterior con el
objetivo de reducir la pérdida de presion (-AP) al incrementar el drea de paso por unidad de volumen de
lecho (por ejemplo, en la produccién de estireno monémero). En este capitulo se estudiar Unicamente el
flujo axial.

2) Disposicion del lecho y de eliminacién de calor. Con flujo axial de fluido, considerando si hay o no
intercambio de calor, se distingue entre operacion adiabdtica y no adiabatica.

» Qperacion adiabética. No se intercambia calor con el exterior. En consecuencia, la temperatura
aumenta si la reaccion es exotérmica y disminuye si es endotérmica. Si el reactor consiste en un
unico lecho de catalizador (reactor de una etapa) esto define la situacion desde el punto de vista
térmico. Sin embargo, si el catalizador estad dividido en dos o mas lechos dispuestos en serie
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(reactor multietapa) hay la oportunidad de ajustar la temperatura entre etapas. Puede hacerse de
dos formas. La primera es por intercambio de calor entre etapas con intercambiadores de calor.
Este método puede utilizarse tanto con reacciones exotérmicas como endotérmicas. El sequndo,
llamado por inyeccion de fluido frio, puede ser empleado con reacciones exotérmicas. Implica
dividir el caudal original de fluido frio, de forma que una fraccién entra en la primera etapa, y
parte se afiade a la corriente saliente de cada etapa (entrando en la etapa siguiente), excepto la
ultima. Asi, la temperatura de la corriente que abandona cada etapa (excepto la Ultima) puede
reducirse al mezclarse con alimento frio sin emplear intercambiadores de calor. La cantidad en
que se reduce la temperatura depende de la distribucion de flujo entre etapas.
Independientemente de como se alcance, el proposito de ajustar la temperatura es doble: (1)
evitar las limitaciones del equilibrio quimico, aumentando la conversién fraccional o el rendimiento
y (2) mantener la velocidad de reaccion relativamente elevada, para reducir la cantidad de
catalizador y el tamafio del reactor necesario.

» Qperacién no adiabatica. En operacion no adiabatica, se intercambia calor con el lecho para
controlar la temperatura. El reactor es esencialmente un intercambiador de carcasa y tubos, con
el catalizador en el interior o exterior de los tubos y, correspondientemente, con un fluido
refrigerante circulando por la carcasa o los tubos

FBRC

1 f " +
I 4 I Flujo radial Flujo axal

!
‘ \ 7 +
[ . I

Operacion no
adiabatica |i::|pera.:I.jn
Reactor adiabatica
multitubular )
| |
I I I I
Catalizador fuera Catalizador
delos tubos, en la dentra de los Etapa simple Multietapas
carcasa tubos

Refrigeracion Enfriamiento por
entre etapas alimento frio

Figura 2.2. Modos de operacion en reactores cataliticos de lecho fijo (RCLF) para reacciones de dos fases. Cada
rectangulo representa un lecho de catalizador, cada circulo un intercambiador de calor
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2.1.3. Consideraciones de disefio

En primer lugar es necesario elegir el dispositivo (tipo de reactor) segun las propiedades del sistema y
los costes de construccion, operacion y mantenimiento.

Reaccion ~ —| Esquema de reacciones
Velocidad de reaccion
Equilibrio quimico
Entalpia de reaccion

| Dependencia con la temperatura

Propiedades del sistema

(atalizador -~ Composicion
Estructura y tamafio

| Propiedades
Lecho — Transmisién de calor

L Caida de presion

Costes de construccion, operacion y mantenimiento — Reactor(es)
Intercambiador(es) de calor

En segundo lugar hay que proceder al disefio, el problema es encontrar la masa de catalizador minima
(Wmin) para alcanzar la conversion de reactante deseada con la selectividad requerida hacia el producto, y su
posible distribucion en dos o mas etapas, dadas

1. unas condiciones del alimento a tratar (caudal, composicion, presion y temperatura)
2. un catalizador de naturaleza, dimensiones, estructura y propiedades
3. un didmetro de reactor o nimero y didmetro de tubos

Debe determinarse también la longitud (L) y didmetro de cada etapa (D). Ademas de las herramientas
habituales (cinética de la reaccion, balances de materia y energia) han de considerarse aspectos como las
caracteristicas de las particulas y del lecho, interacciones fluido-particula, asi como aspectos inherentes a la
naturaleza quimica de la reaccién como la reversibilidad.

Caracteristicas de las particulas y del lecho. Las propiedades de la particula de catalizador incluyen la
composicion quimica, que determina basicamente su actividad catalitica, y propiedades fisicas como tamafio,
forma, densidad y porosidad, que determinan la difusion de reactantes y productos. Son basicas para estimar la
velocidad de reaccion en la particula. En general, se usan particulas originadas por extrusion o “pelletizacion”.
Las mas comunes son paralelepipedos, cilindros o esferas. En lechos fijos su tamafio es relativamente pequefio.
Comunmente, unos milimetros.

Para describir el lecho se emplean propiedades como la densidad y la fraccién de huecos. El volumen
de un lecho, V, para un recipiente cilindrico de longitud L y diametro D es: V = zD?L/4

La densidad aparente del lecho, pL, es el cociente entre la masa de catalizador W y el volumen total V:
oL =WIV

La fraccidn de huecos o porosidad del lecho, €L, es el cociente entre el espacio inter-particulas vacio y
el volumen total V:
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. _V—volumendelas particulas  V-Vp, /p,
| = =
\% \%

=1-p ! pp (2.1)

pp es la densidad de la particula. La relacion entre las densidades de lecho, py, particula, pp, y sélido,
ps.es: p.=pp(l-6.)=ps(1—&,)(1—¢.). & es la porosidad de la particula

Interaccién fluido-particula. Pérdida de presién (-AP). El fluido, al circular a través del lecho, sufre una pérdida
de presion por friccion, (-AP), cuya estimacion permite determinar L y D, si se conocen W (o V). Al aplicar un
balance de cantidad de movimiento a un elemento (transversal) de volumen dV y de espesor dx se obtiene que
relaciona el gradiente axial (o longitudinal) de presion viene dado por

dp _ fuZp
- d 22
=]

donde x es la profundidad del lecho en la direccion del flujo, /el factor de friccion, pr la densidad del fluido, us la
velocidad superficial lineal del fluido, y dp el didmetro efectivo de particula. Al integrar la ecuacién 6.2,
suponiendo constante el término de la derecha, se tiene la ecuacion de la pérdida de presion:

(_AP) _(Psalida - Pentrada) _ fuZp,

L L d,

(2.3)

donde L es la profundidad del lecho (L = x a la salida). Nétese que AP es negativo. d es el didmetro efectivo
de particula que tiene en cuenta su forma y se define como:

volumende particula
area superficial externadela particula

d. =6 (2.4)

Para una particula esférica de didmetro dp, dp = dp. Para una particula cilindrica de diametro dpy
longitud Lp, dp = 3dp/(2 + dp/Lp) 6 1,5dp, si dp/lp << 2. Para estimar el factor de friccion se emplea
comUnmente la correlacion de Ergun (1952):

f— (1_‘9L)[1,75+ 150@} (2.5)

g Re

Re’ es el nimero de Reynolds definido respecto al didametro efectivo de particula

| dl‘?uspf _ dpG

Re (2.5.a)
yor Hs

pi Y L son la densidad y la viscosidad del fluido, respectivamente. G es la velocidad masica, definida
en funcion del caudal mésico de fluido, w, y el drea de la seccion transversal del lecho, S, por:

W 4w

G=== 2
S D

(2.5.b)
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Si D 6 L estan especificados (conocido W), (-AP) puede calcularse por las ecuaciones 2.3 a 2.5.
Alternativamente, estas ecuaciones pueden usarse para calcular D (y L) si la pérdida de presion permisible esta
especificada. La ecuacién 2.3 puede resolverse explicitamente para D (o L). Por ejemplo, reagrupando en
funcion del diametro del lecho se tiene:

D D=0 (2.5.0)
donde p= 150 ”ﬂf(‘l_EL):67,32ﬂlf(1—gL)
4(175)  dw dw
K 6aw'W 175(1-)  112wW(1-¢)

A (-AP)p. & mpde(-AP)p &

La ecuacion 2.5.c permite calcular el diametro del lecho si se conoce (-AP) permisible, w, W y las
propiedades fisicas del fluido y del lecho.3 y k son positivas, por ello, segun la regla de Descartes solo hay una
raiz positiva para la ecuacion 2.5.c. Si las ecuaciones se resuelven en funcién de L, en lugar de D, se tiene una
ecuacion cubica.

En la eleccion de un valor permisible para (-AP) por una parte, o para D o L por otra (dada W), hay un
compromiso entre el coste del recipiente y el coste de bombeo o compresién del fluido. Cuanto mas pequefio D,
mayor cociente L/D y mayor (-AP). El coste del recipiente es menor, pero el coste del bombeo es mayor, y
reciprocamente.

Reversibilidad de la reaccién. Muchas reacciones importantes catalizadas por sélidos transcurren en fase gas y
son reversibles. Ello tiene claras implicaciones desde el punto de vista del equilibrio quimico y de la cinética de
reaccion en el disefio del reactor. Debe tenerse presente que existen diferencias muy importantes dependiendo
de que la reaccién sea exotérmica o endotérmica

Sea una reaccién A + ... <> productos. Si la reaccién es exotérmica, segun la ecuacion de van't Hoff,
la constante de equilibrio, Keq, disminuye al aumentar la temperatura. Por el contrario, aumenta si la reaccioén es
endotérmica. La conversion de A en el equilibrio, Xaeq, varia con la temperatura de la misma forma que Keg.
Como ejemplo de reaccion exotérmica, la Figura 6.3 muestra Xsozeq para una composicion inicial y presion que
aproximadamente corresponden a las de operacién comercial. Xsoz2.eq disminuye siguiendo una sigmoide desde
el valor 1 a 600 K hasta casi 0 a 1500 K. La situacién de no equilibrio s6lo es posible en la regién A
(accesible), y solo en esta zona puede operar el reactor. La curva de equilibrio representa el limite superior
para Xso2. Como ejemplo de reaccion endotérmica la Figura 2.3 muestra como varia Xegeq. En ambos casos, al
elegir las condiciones de operacién, debe tenerse en cuenta que la posicion de equilibrio puede alterarse al
cambiar la presion total, P, o la composicion del alimento.

En una reaccion reversible exotérmica, la velocidad de reaccién pasa por un maximo con respecto a T,
a Xa constante, pero disminuye al aumentar X4 a T constante. Por el contrario, en una reaccion reversible
endotérmica la velocidad no exhibe un maximo con respecto a T a Xa constante, sino que aumenta
moné6tonamente al aumentar T. Por otro lado la velocidad también disminuye al aumentar Xa a T constante,
como en una reaccion exotérmica. Estos hechos son independientes de que la reaccién sea catalitica 0 no
(véase, lzquierdo et al., 2004). En la figura 2.4 se representa Xa frente a T con la velocidad de reaccion, —r'a,
como parametro, para una reaccién exotérmica (izquierda) y también para una endotérmica (derecha). De la
figura se desprende que la operacidn Optima en una reaccion exotérmica implica conducirla de forma que para
cada valor de Xa la temperatura del reactor sea precisamente la que proporciona la velocidad maxima. Mientras
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Figura. 2.3. (a) variacion de Xsoz.eq con T para SO, +0, <> SO (P = 0,101 MPa; composicion molar del alimento: 9,5 %

SOz, 11,5 % 02y 79% N;) [Smith y Missen, 1991]. (b) Xes.eq €n funcion de T para CgHio (EB) <> CsHs + Ha (P = 0,14
MPa, r = 15) [basada en datos de Stull et al., 1969]

-

2En

Figura. 2.4. Comportamiento tipico Xa en funcién de T y —r's en reacciones reversibles exotérmicas (a) y endotérmicas (b)

Hay que ser extremadamente cuidadoso al especificar la base de referencia para la velocidad de
reaccion. En el disefio de reactores cataliticos de lecho fijo (RCLF) la base mas Util es la masa de catalizador. Es

decir la velocidad es —r', en unidades (por ejemplo) de mol (kg cat)! s'. —r'a esta relacionada con la

velocidad por unidad de volumen de reactor (o lecho) a través de la densidad, pi:

—Ta=pL (—I’;\)
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2.1.4. Tipos de modelos matematicos para lechos fijos.

En el disefio de un RCLF es preciso determinar, entre otras cosas, la cantidad de catalizador necesaria para
procesar un alimento de composicion conocida, para alcanzar una conversion de reactante y un caudal de producto
prefijados; los perfiles de concentracion y temperatura; y el modo y caudal de calor a intercambiar calor para
alcanzar los objetivos. Al plantear el modelo matematico del reactor de lecho fijo, debe tenerse en cuenta que si la
entalpia de la reaccion es elevada y/o ésta se lleva a cabo a temperatura elevada localmente pueden observarse los
gradientes siguientes:

1) Dentro de la particula = Gradientes de concentraciones y temperatura

2) Enlainterfase particula-fluido = Gradientes de concentraciones y temperatura

3) En el fluido = Gradientes de concentraciones y temperatura axiales y radiales. Los axiales son esperados
debido a que el flujo en el lecho fijo tendera a aproximarse al flujo en pistén (FP). Los radiales aparecen
cuando la conduccion de calor es deficiente. La mala conduccion del calor en el lecho provoca la aparicion
de gradientes de temperatura radiales y éstos a su vez provocan el gradiente de concentracion radial.

El modelo matemdtico para responder a los requerimientos del disefio, teniendo en cuenta la compleja
realidad fisica del lecho, ha de contener entre otros elementos: el balance de materia al reactante (o ecuacién
de continuidad), el balance de energia y el de cantidad de movimiento al fluido. Las ecuaciones especificas
apropiadas de dichos balances habran de contener (al igual que en todo reactor multifasico) la ecuacion
cinética, las ecuaciones de velocidad de transferencia (materia, calor y cantidad de movimiento), e incorporar el
modelo de flujo y contacto, y el régimen de circulacion. EI modelo del reactor incorpora, en consecuencia,
elementos de diferentes niveles de descripcion, como se ilustra en la Tabla 2.3.

Tabla 2.3: Niveles de modelizacion de los reactores multifasicos

Escala Molecular (Cinética)

Estrictamente empirica -------------- Basada en mecanismos -------------- Elemental

Fendmenos de transporte locales

Empirica Modelos de Micromezcla -------------- DNS CFD(modelos computacionales de flujo)
Una parte de la ecuacion
de velocidad es empirica Modulo de Thiele, Eficacia global Riguroso

£scala de reactor (modelo de flujo, contacto y régimen de circulacion)

Reactores ideales-------------- Modelos empiricos------------ Modelos fenomenoldgicos------------ CFD
PFR, CSTR Axial dispersion

El problema de obtener la ecuacién cinética basada en mecanismos, y el de estimar la velocidad
de reaccion en la particula teniendo en cuenta la influencia de las transferencias de materia y calor en la particula de
catalizador y la interfase fluido-particula se han tratado suficientemente con anterioridad (lzquierdo et al., 2004). Por
lo tanto, es posible en este momento disponer de una ecuacién cinética que incorpora a través de la eficacia de
particula, 1, y de la eficacia global, 1, la influencia de los fenémenos de transporte locales. La figura 2.5 muestra
una dasificacion de los modelos matematicos para reactores cataliticos de lecho fijo (RCLF).
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Modelos RCLF
PSEUDOHOMOGENEQS HETEROGENEOS
1-FASE 2-FASES
Cp =Caf T=T; Ca #CAf 5 T#T;
1-Dimensién 2-dimensiones 1-Dimensién 2-dimensiones
Gradiente axial Gradientes axiales y radiales
cn =cal): T=T(x) ca=aa(r); T=T(xr)
FP + gradientes
Fluio en pistén interfaciales (caT), M
(Fli) P FP + dispersion radial =1
decayT
FP + gradientes
FP + Dispersion intraparticula (ca,T),
axial (FPDA) FPDA + n=1
dispersion
radial de cay
T
FP + dispersion

radial de cay T

Figura 2.5. Clasificacion de los modelos matematicos para reactores cataliticos de lecho fijo (RCLF).

Como muestra la Figura 2.3, en los modelos habitualmente empleados se distingue entre los tres

conceptos clave (o niveles de descripcion) siguientes:

1)

Pseudohomogéneo (una fase) vs. heterogéneo (dos fases). En un modelo pseudohomogéneo se
ignoran los gradientes intra e interparticula, de forma que el valor de la concentracién, ca, y de la
temperatura, T, en cualquier lugar del lecho es igual al valor local en el seno del fluido (caf 6 Ti). El
sistema, que en realidad es de dos fases (fluido y catalizador) se trata como si hubiese una sola. En
un modelo heterogéneo se tienen en cuenta los gradientes intra e inter-particula, de forma que dentro
de la particula, ca # cas y T # Tr. El efecto de estos gradientes se refleja en el factor de eficacia, n, o
en la eficacia global, ng. Si el reactor es casi isotermo, un Unico valor de n o 1 puede bastar para
describir los gradientes de concentracion y temperatura. Sin embargo, si 1} y/o Mg varian a lo largo del
reactor (operacion no isoterma, o 1 funcién de la concentracion —si la cinética no es de primer orden-
) puede ser necesario tener en cuenta este comportamiento en el modelo.

Gradientes de ca y T unidimensionales vs. bidimensionales. En un modelo unidimensional los gradientes
de cay T en el lecho se consideran sélo en la direccion del flujo (axial). En uno bidimensional los
gradientes en el lecho se consideran tanto en direccion axial como radial.

Flujo en piston (FP) versus flujo en piston con dispersién axial (FPDA). Las desviaciones respecto el
flujo ideal podrian describirse también mediante el modelo de tanques en serie

Los volimenes de control para la aplicacion de los modelos se muestran en la Figura 2.6. a los casos

de catalizador llenando completamente un recipiente o dentro de un tubo en disposicién multi-tubular llenando
los tubos. Si el catalizador esta dispuesto fuera de los tubos los volimenes de control deben modificarse
adecuadamente
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x=0
T - B — T
x
Control Vol. I r dr J' control Vol.
P —
b\ Loy /[y
HHHHHHH - r
o \FF/— .
r=R r=0 r=R
1-dim. model 2-dim. model
(a) (b)

Figura 2.6. Volimenes de control para modelos de 1 (a) o de 2 dimensiones (b)

2.2.  Reactor catalitico de lecho fijo (RCLF).

En este apartado describe el reactor catalitico de lecho fijo en las diferentes disposiciones para intercambiar
calor que se adoptan con mas frecuencia. El modelo utilizado sera el mas sencillo: flujo en piston (FP),
pseudohomegéneo y unidimensional. Es el modelo basico, y supone que sélo hay gradiente axial de (concentracion
(y temperatura). Con este nivel de descripcion se utiliza la velocidad de reaccion intrinseca, (-r'a)int, que para abreviar
se denotara por (-r'a), al ignorarse los perfiles en la particula y en la pelicula que caracterizan los modelos
heterogéneos. Debe indicarse que los conceptos ya introducidos para flujo en piston (Apuntes de Reactores
Quimicos, Capitulo 2) son aplicables.

Este tipo de modelos en numerosas ocasiones proporciona una descripcién (en consecuencia, unas
predicciones) suficientemente ajustadas a los fines propuestos. Un lecho fijo es una disposicion que se adopta para
conseguir un flujo proximo al flujo en piston (Apuntes de Reactores Quimicos, Capitulo 5). En la practica conseguir
un frente plano de velocidades, es decir flujo en piston, depende de las relaciones geométricas L/dp y D/d, entre la
longitud y diametro del reactor (tubo) y el didmetro de particula (o didmetro efectivo, si es el caso). De forma
empirica se ha establecido (Rase, 1977) que si L/d, >100 y D/d,>10 (30 para mas seguridad) — la desviacion
respecto al flujo en piston es despreciable.

El modelo de flujo en piston se basa en la hipdtesis de que todo elemento diferencial de volumen del
fluido se desplaza por el reactor sin intercambiar materia con los elementos precedentes ni con los que le
siguen. Al mismo tiempo, supone que dicho elemento esta perfectamente agitado. Es decir se comporta como
un reactor discontinuo. En consecuencia, como la composicién del elemento cambia por reaccion, la
composicion y temperatura del reactor evolucionan desde la entrada a la salida de forma continua (gradientes
de concentracion y temperatura en direccion del flujo (axial), pero los valores de dichas variables son uniformes
en direccion radial.

: : Wi=q1CiaCpt, T1 _
L Wo=0oConCpt,s Ty, — » Xin Pl D W2=02C2,Cp2, T,
© Xoh 3 Kan

nnnnnnnnnnnnnn dV = Sdz
dW = pidv

Figura 2.7. Esquema de un reactor de lecho fijo. Elemento de control de volumen dV (seccién S, altura dz)
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El balance de materia del reactante A en el elemento diferencial de volumen, dV, de la Figura 2.7, en estado
estacionario conduce a:

O=w,-(w,+dw,)+R, = dw,=dR, (2.7)

Es decir, el cambio de caudal molar experimentado por el reactante A en el elemento de volumen es igual al
caudal de generacion de A. Expresando el caudal molar de A en funcién del caudal volumétrico, g, y de la
concentracion de A, ca, por un lado; y por otro teniendo en cuenta que 1) la composicién y temperatura son
uniformes en el elemento diferencial, por tanto la velocidad de generacion por unidad de masa de catalizador
también lo es, y 2) la masa de catalizador esta directamente relacionada con la altura y seccion del lecho; se llega
a

dw,=d(qc,) ; dR,=r,dW=r,p Sdz = d(qc,)=r.p Sdz (2.8)

Finalmente, teniendo en cuenta que q/S = us (velocidad lineal superficial) se tiene

d(uc, : R .
% =IO = (;Ui,Ari ij (2.9)

Esta ecuacion permite determinar el perfil ca en el lecho (reactor). Alternativamente, integrando la ecuacion
2.9 se obtiene la longitud de lecho necesaria, fijada la seccion S, para que la concentracion del reactante A
descienda desde el valor de entrada cao al de salida cas. La ecuacion 2.9 es completamente general y tiene en
cuenta que A puede intervenir en mas de una reaccion (en general, R reacciones). Si en el sistema hay una sola
reaccion, entonces se tiene:

d(u,c,)

e (VRN (2.10)

Por otra parte, el balance de entalpia al elemento de volumen, dV, en estado estacionario es:

0=(T-T" )W, —(T+dT -T"wg, _im:.da +dQ = 0=—W6pdT—ZR:Aﬁf-dR +dQ

i=1 i=1

0 Wépde—(ZR:AI—]:dR}rdQ (2.11)

La variacion de caudal de entalpia experimentado por el fluido en el elemento de volumen se debe al caudal
entdlpico liberado en las R reacciones que tienen lugar y al caudal de calor intercambiado con el exterior del reactor.
La ecuacion 2.10 permite cuantificar el caudal de calor a intercambiar seglin el modo de operacion seleccionado. Si
se desea determinar el perfil de temperatura asociado al lecho, han de tenerse en cuenta las relaciones siguientes:

wC,dT =qp, C,dT (2.12.a)

dR=r'dW =r'p, Sdz (2.12.b)
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dQ=U (Ty+dT,-T -dT)dA=27RU (T~ T)dz+U d(T,-T)dz

(2.12.
=~ 27RU (T, ~T)dz

En la ecuacién 2.12.a el caudal masico se expresa en funcién de la capacidad calorffica, ép , densidad, pr,

y caudal volumétrico de fluido, g. La ecuacion 2.12.b expresa la velocidad extensiva de la reaccion en funcion de la
velocidad intensiva y de la longitud del elemento. Finalmente, la ecuacién 2.12.c describe el caudal de calor
intercambiado en un elemento diferencial de longitud dz. Es proporcional al area de intercambio de calor, dA, y se
expresa en funcion de la longitud del elemento, dz, del radio del lecho, R, y del coeficiente global de transmision de
calor U. Introduciendo estas ecuaciones en (2.11), se tiene:

. dT N
uspfcpE:—pLZ(AHi ’ )+?(TR—T) (2.13)

i=1

Si en el sistema reaccionante transcurre una sola reaccion, se tiene:

. dT e U
UsprpEI—AH r pL+E(TR—T) (2.14)

Por dltimo el balance de energia mecanica proporciona la relacion entre la presion del sistema y la longitud
del reactor (ecuacion 2.2).

En general, las ecuaciones 2.9, 2.13 y 2.2 deben resolverse simultaneamente, puesto que la velocidad
lineal de paso, la concentracion y la temperatura interaccionan mutuamente. La disminucion de presion en el fluido
debida a la circulacion por el lecho relleno, cuando el fluido es un gas, ejerce un efecto como de descompresion o
expansion. Por consiguiente, la concentracion del gas se reduce. Este efecto de variacion de concentracion de
reactantes y productos se afiade al debido al avance de la reaccién y al debido a la variacion de temperatura. Sin
embargo, la variacién de concentracion por expansion es normalmente muy pequefia y puede ser ignorada en los
calculos sin introducir desviaciones importantes en la estimacion de la masa de catalizador o de la longitud y
diametro del reactor. Sélo puede ser importante si el gas esta muy concentrado y la presion total es elevada. En
liquidos y en gases diluidos a presion reducida puede llevarse a cabo la siguiente aproximacion dtil a efectos
académicos, partiendo del balance de materia para el reactante A (ecuacién 2.7):

O=w,—-(w,+dw,)+R, = dw,=dR, (2.7)

Si en la ecuacion 2.7 se introduce, el caudal molar de A se expresa en funcion de la conversién fraccional,
W, =W, (1-X,), se obtiene:

dw, =-w, dX, =r,dw (2,15)

Separando variables e introduciendo el caudal de generacién de A por unidad de volumen en funcién de las
velocidades intensivas de las reacciones que tienen lugar se llega a:

aw dX,  dX,

w —r R .
ho A _[zviAri j
i=1
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Por integracion se obtiene la expresion siguiente (ecuacion de disefio) que permite estimar la masa de
catalizador necesaria para alcanzar una conversion dada de reactante A.

W _ Xan dXA :J‘XZA dXA (217)

Wao an =Ty

La dificultad para integrar la ecuacién 2.17 depende del nimero de reacciones presentes, de la forma
matematica de las ecuaciones cinéticas, del perfil de temperatura (ya que los coeficientes cinéticos, ki, las constantes
de equilibrio de las reacciones, K; las constantes de equilibrio de adsorcion, K de los distintos compuestos, son
funcion de T. Finalmente, hay que tener en cuenta si la densidad del medio cambia con la composicion y
temperatura. Esta situacion se da con mas frecuencia en reacciones en fase gaseosa (densidad variable).

En el caso de una sola reaccion, el balance de energia (ecuacion 2.11) se transforma en:
0=-wé,dT —AH" dR+dQ (2,18)

Expresando la conversion extensiva de la reaccion en funcion de la conversion fraccional se tiene la
expresion siguiente, que es valida para cualquier tipo de situacion térmica (intercambio de calor):

~ ~\ W, .
ch’de:(AH ) A% G4X , +dQ (2.19)

Va

6.2.1.  Reactor adiabatico, con y sin recirculacion. Reactor autotérmico.

La construccion mas sencilla para llevar a cabo una reaccién catalitica en un lecho fijo es en operacion
adiabdtica. No se intercambia calor con el exterior del reactor y, como consecuencia, el fluido se calienta (reaccién
exotérmica), o se enfria (reaccion endotérmica), con el progreso de la reaccion. En la situacion més simple: una sola
reaccion, caudal molar constante y capacidad calorifica también constante, la integracion del balance de entalpia
(ecuacion 2.19) entre la entrada y la salida del reactor conduce a:

(AI:I ’ )WAVO

T,=T +
2 1 ~
VWC,

(xA2 - xA,l) (2.20)

La ecuacion 2.20 indica que la variacién de temperatura en el reactor es proporcional al cambio de
conversion fraccional. En un disefio dptimo (masa de catalizador minima) la posicion de la adiabatica de reaccion en
el plano Xa versus T es critica. Como se discutié en el punto 2.5, la trayectoria dptima serd una como la de la figura
2.8 que “cabalga” sobre el lugar geométrico de los maximos de velocidades. La posicion dptima de la adiabdtica de
reaccion debe encontrarse por tanteo.

Una disposicion habitual para mejorar la integracién energética de la planta y disminuir el aporte de energia
externa, si la reaccion es exotérmica, es que la corriente de salida (mas caliente) intercambie calor con el alimento
(mas frio). De esta manera se reduce la cantidad de calor adicional necesaria para llevar el alimento a las
condiciones Optimas de entrada al reactor. En esta disposicion el reactor adiabdtico funciona en régimen
autotérmico. La Figura 2.8 muestra esquematicamente dicha disposicion, y los cambios experimentados (en el
e —
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diagrama conversion temperatura) por la corriente alimento (1), hasta la entrada al reactor (2), la salida del reactor
(3), y salida del sistema (4).

A

Xa

/

Figura 2.8. Reactor adiabatico en disposicion autotérmica (derecha). Trayectoria en el plano conversién temperatura: (1)
alimento, (2) entrada al reactor, (3) salida del reactor, (4) salida del sistema (izquierda)

Como se ha indicado en el capitulo 3 en determinadas situaciones interesa dividir la corriente de salida de
un reactor de flujo en piston y retornar parte de ella a la entrada del mismo. Se adopta entonces la disposicion
conocida como reactor con recirculacion. Esta disposicion tiene la ventaja de operar evitando la zona del diagrama
Xa versus T donde las velocidades de reaccion son excesivamente bajas. En la figura 2.8 se muestra
esquematicamente el reactor adiabatico con recirculacion. En este dispositivo se introduce una nueva variable, muy
importante, en el disefio: la razén de recirculacion, R, que se define como el cociente entre el caudal recirculado y el
que se extrae del sistema:

pWu _% (2.21)
Wip Gy

Whao WvAo / \
> » WA
»

Xno d
TA A K ] o Xaa = Xap = (WAo'W4A)/ Wao
0 T4

XV1AV T1 XYZAv TZ

ENE

Figura. 2.9. Esquema de un reactor adiabatico con recirculacion

El caudal de A que entra al reactor, wi a, €s la suma del caudal de alimento fresco y recirculado:
Wip = Wyo+W, 53 =1+ R) Wy,

El caudal de entrada al reactor es pues mayor que el de alimento fresco. Ello hace que a la hora de estimar
la masa de catalizador necesaria, deba definirse un caudal de referencia para el calculo de la conversion w'ao, que
necesariamente sera diferente de wao que se emplea para el cdlculo de la conversion de alimento fresco. La relacion
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entre ambos caudales es:
Wao = (1+ R) Wy,

Como consecuencia, a la salida del reactor la conversionde Aes: X',, =X, , =X,

R R
Y a la entrada del reactor, la conversionde Aes: X', =| —— | X,, =| —— | X
1A (R+l) 4A (R+l) AF

Por lo que la ecuacién de disefio (6.17), en este caso se transforma en:

W _ (R+1)j(X

Ao

AF dXA
R ——

X —
R+l] Sl N

(2.22)

La aplicacion de sendos balances de materia y de entalpia al nudo de alimentacion permite encontrar
la relacion entre las temperaturas To, T1y T3, y la razon de recirculacion. De un balance de entalpia al nudo de
alimentacion en estado estacionario se tiene:

0=WCyo (To—T" )+ Wl s (T, T ) —WiC,., (T,-T")
SiC,# f(T), comow, =w,+w,, W,=w, Yy W =Rw, setine:
0=w,T, +WT, —wWT, = W,T, + Rw,T, - (Rw, +w,) T, = w, (T, + RT, - (R+1)T,)

De donde, despejando, R= ﬂ o T, = ﬂ (2,23)
T,-T, 1+R

Para una sola reaccion la integracion del balance de entalpia (ecuacion 6.19) entre la entrada al reactor
(punto 1) y la salida del mismo (punto 2) conduce a la adiabatica del reactor, cuya expresion es:

(A|:|*)WA0

T,=T+ —AX, (2,20)

VAWE,

Como T es funcion de R, la temperatura en el reactor varia entre T, y T2. Asimismo, la conversion a la
entrada del reactor, Xy, varia entre 0 y Xa. La Figura 2.10 muestra que el reactor con recirculacion opera en una
zona préxima al lugar geométrico del maximo de velocidades (linea continua), evitando la zona inferior izquierda de
la adiabdtica de reaccién (zona punteada) caracterizada por velocidades de reaccion reducidas.

La eleccion de operar el reactor adiabatico con o sin recirculacion depende de la sensibilidad del sistema a
la temperatura que viene dada por la pendiente de la adiabatica (Figura 2.11). Los sistemas cuyo cociente

(VAwép / AH*WA’O) es bajo absorben mal el calor y pequefias variaciones de Xa producen elevaciones de

temperatura grandes. La recirculacion 6ptima permite trabajar en la zona de la adiabética con velocidades de
reaccion elevadas (linea roja de la Figura 6.11. izquierda) reduciendo de esta manera el volumen de reactor

necesario, como muestra la Figura 2.11 (derecha). Mientras que los sistemas con cociente (vAwép / AH*WA,O)

elevado absorben bien el calor y variaciones grandes de Xa originan aumentos pequefios de temperatura. En este
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caso puede trabajarse satisfactoriamente sin recirculacion ya que las velocidades de reaccién son grandes en todo el
recorrido de la adiabatica. En este caso, la curva (1/-r'a) versus Xa es una curva suave, como la verde de la Figura
2.11 (derecha), y la complicacion de la recirculacion no compensa la posible reduccion de volumen

Xa

Xon

Xia

Xa

»
»

T
Figura 2.11. Comparacién de lineas de operacion adiabéticas. Baja sensibilidad a temperatura (linea de operacion verde).
Elevada sensibilidad a la temperatura (linea de operacion roja)

> X,

Como norma, la recirculacion es atractiva cuando se tratan gases concentrados en reactante, pues su
capacidad calorifica por mol de reactivo es reducida (adsorben mal el calor). Por el contrario, para liquidos o gases
diluidos en reactante operar sin recirculacion es mas atractivo. Los liquidos tienen una capacidad calorffica elevada.
En gases diluidos el caudal de reactante es pequefio comparado con el caudal total de gas. El resultado es que en

ambos casos la capacidad calorifica por mol de reactante es elevada y como consecuencia el incremento de
temperatura asociado a la operacion es reducido.

¢/ESQUEMA DE CALCULO?
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2.2.2 Sistemas de reactores adiabaticos por etapas: con refrigeracion intermedia, con
refrigeracion por alimento frio, con refrigeracion por gas inerte frio.

Los reactores adiabaticos de una sola etapa se usan basicamente por su construccion simple. No obstante
como muestra la figura 2.11, salvo en dispositivos con recirculacion elevada, la trayectoria en el plano Xa vs. T esta
lejos del lugar geométrico de los maximos de velocidad. Una forma alternativa de operar siguiendo mas fielmente
dicho lugar geométrico es utilizar varios reactores adiabaticos en serie. La temperatura del fluido reaccionante se
adapta entre etapas (cada una en si misma es un reactor adiabdtico) a las necesidades del sistema. Los dispositivos
mas frecuentes en la industria son con intercambio de calor entre etapas, con refrigeracion por alimento frio y por
inyeccion de gas inerte frio.

Operacion en varias etapas con intercambio de calor entre etapas. Para flujo en piston unidimensional y una sola
reaccion, con T = T(x), la ecuacion 6.14 queda, para operacion adiabatica:

. dT N
GCPE:—pL(AH Jr'=0 (2.24)

Con la condicion limite T=Toaz = 0.

La ecuacién 2.24 permite determinar el perfil de temperatura a lo largo del lecho. Para estimar W con la
ecuacion 2.17, la ecuacion 2.24 se transforma para relacionar Xa y T. Dado que G = uspr = w/ntR? y

dz= dV/;z'R2 =dW/p 7R =w,, dXA/(—r,;)pLﬁR2 =W, dXA/(—vAr')pLﬂR2

Sustituyendo Gy dz en la ecuacion 2.24, y reordenando se tiene

A

WC

dT (2.25)

Integrando, con Xa = 0 a To, y el grupo WE, / (—AI:I ) )WA’O constante, entonces

Xy= o (T-T,) 226
(—AH )WA’O

Del mismo modo, la integracion de la ecuacion 2.25 desde la entrada a la salida de la etapa i de una
disposicién en varias etapas, resulta:

-T.) (6.27)

El producto wiCr, donde wr es el caudal molar total y Cp es la capacidad molar de la corriente, puede
reemplazar a wcp en estas ecuaciones si la corriente es una solucion ideal. Al integrar la ecuacion 2.25, o su
equivalente, puede ser preciso considerar la variacion de wep o wiCp con T y/o Xa, y de -AH" con T. Sin embargo, el
efecto de T sobre -AH" es normalmente pequefio comparado con su efecto sobre ka. En operacion adiabatica, con cp
y -AH" constantes, la ecuacion 2.26 es una relacion lineal para (XaT), de pendiente positiva para reaccion
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exotérmica y negativa para endotérmica. Es una linea de operacion, puesto que cada punto (Xa,T) tiene existencia
real en una posicion z del reactor.

La Figura 2.12 muestra esquematicamente la adiabatica de reaccion en una reaccion exotérmica (a) y una
endotérmica (b). En ambos casos se muestran los limites impuestos por el equilibrio quimico en reacciones
reversibles. En 2.12.a la linea AB representa la ecuacion 2.26. La linea no puede sobrepasar la curva de equilibrio,
pero hay que determinar a qué distancia del mismo ha de llegar. Asimismo, la figura muestra como puede superarse
la restriccion del equilibrio quimico en un reactor en varias etapas. La linea CD representa la operacion en la sequnda
etapa, en la que X (en D) > Xa (en B). La linea BC representa el enfriamiento entre ambas etapas. Una segunda
cuestidn para operacion optima es la posicion de C. Pueden afiadirse etapas adicionales para alcanzar conversiones
mayores. Sin embargo en la region de conversiones elevadas se requieren masas de catalizador muy grandes ya
que las velocidades de reaccion son pequefias. Obsérvese que las lineas de operacion de los lechos cataliticos y de
los intercambiadores cabalgan sobre el lugar geométrico de los maximos de velocidad, a fin de reducir W.

La Figura 2.12b muestra como puede usarse un reactor adiabatico por etapas con una reaccion
endotérmica. Las principales diferencias entre una reaccion endotérmica y una exotérmica son:

Las lineas de la adiabatica de reaccion AB y CD son de pendiente negativa
No hay lugar geométrico de los maximos de velocidad

El intercambio de calor entre etapas es de calentamiento

La alimentacion a cada etapa se efectua, en principio, a Trax.

VVVYY

Ka
Ka

-
—
—
=
R
=
&

Figura 2.12. Lineas de operacion (AB y (D) del balance de energia (ecuacion 6.25) para dos etapas adiabaticas en un
reactor catalttico de lecho fijo: () reaccién exotérmica reversible; (b) reaccion endotérmica reversible

Operacion optima en varias etapas con refrigeracion intermedia. En esta seccion se discute el problema de
encontrar la cantidad minima de catalizador, Wrin, necesaria para alcanzar una conversion especificada a la salida,
para una reaccion (Unica) reversible y exotérmica. La existencia de un dptimo resulta de las dos cuestiones tratadas
en el punto anterior: el grado de aproximacion a la conversién de equilibrio (Xeq) en una etapa dada, y la extension
del enfriamiento entre etapas. Acercarse mucho al equilibrio conduce a un niimero de etapas (N) relativamente
pequefio, pero con una masa W por etapa relativamente grande, ya que la velocidad de reaccion es cero en el
equilibrio; al contrario, distanciarse mucho del equilibrio conduce a menor W por etapa, puesto que la operacién es
mas proxima al lugar geométrico del maximo de velocidades, pero con N mayor. De forma similar, a mayor
enfriamiento (T inferior en la entrada a la etapa) mas pequefio es N, pero con mayor W por etapa, puesto que la
operacion esta mas lejos del maximo de velocidades, y viceversa. Estos extremos pueden verse en la figura 2.13 (a)
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para proximidad al equilibrio y (b) para el efecto del enfriamiento. Sequidamente se discuten dos casos tipicos de
determinacion de Wrin. EI método, basado en la programacion dindmica se describe con mas detalle en Aris (1973,
304-10), Froment y Bischoff (1990, 416-23) o Levenspiel (1999, 431-32).

(1) Wmin para Ny Xnsaida fijados. Para un reactor de N etapas hay 2N-1 decisiones a tomar para determinar

Wiin: N valores de Tisaida y N-1 valores de Xisaida, donde i se refiere a la etapa i-ésima. Dos criterios para
estos valores (Konocki, 1956; Horn, 1961) son:

(1), e

(_rA )i+1,entrada (228)
X ida 1 a(_rA)
y hee dX, =0 (2.29)
A
XA,emrada (—rA ) aT
1 1
~. © Velocidadenel S (Tamac
N R « | equilbrio—0 N
e e s
- < - " Regionde |
> \\ o : baja
\ ¢ velocidad
N e !
\ \
\ \
\ \
\ \
A A
\ \
n (a) " (b)
S (6 B

Figura 2.13. casos extremos para RCFP, ambos con W relativamente grande: (a) acercamiento al equilibrio; (b)

Figura 2.14. llustracion gréfica del criterio 6.28 y sus consecuencias para determinar Wy,

extension del enfriamiento entre etapas

~ Kﬁ.eq (’rﬂ)rm(

(’rﬁ)cnrtnl.r

To T(K)
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La relacion 2.28 establece que el enfriamiento debe ser tal que la velocidad de la reaccion al entrar en una
etapa dada ha se ser igual a que la de salida de la etapa anterior. La ecuacion 2.29 se aplica a la operacion
adiabdtica para determinar Xasaida de una etapa particular. La primera es relativamente facil de implementar
(Figura 2.14). La segunda es mucho mas dificil. El procedimiento requiere la eleccion de la temperatura del
alimento (To = T entrada) €N UNa blsqueda uni-dimensional

(2) Wmin para Xsaida €specificada. El caso en que Xsaida esta especificada pero no N, es més general. Consiste en
una busqueda en dos dimensiones en el que el procedimiento y criterios del apartado anterior constituyen
un lazo interior, en un lazo exterior de busqueda del valor de N apropiado. Como N es un nimero entero y
pequefio, esto resulta en un numero pequefio de iteraciones en el lazo externo

iy 9 0=ty 5= Qurt
1Xm_xm Ao Way Wao Way Wao3 Wasada 4
a0~ ot Xaq Kaoz Xp2 - Kasalda
Toi Ty Tz T T3 lsag
> > =
b ¢ d e P f g h
E2
; Qi Fa¥pg =W g2 MW =W 03
o219 Qo339
a a
xAu Tn
Wae Q

Figura 2.15. Diagrama de flujo y notacion para un RCLF de tres etapas con inyeccién de alimento frio

Operacion en varias etapas con inyeccion de alimento frio. En un RCLF adiabético con enfriamiento por inyeccion de
alimento frio (“cold shot” o “quench”), la temperatura T se reduce al mezclar alimento frio con la corriente que
abandona cada etapa (excepto la dltima). Se precisa dividir el alimento frio en fracciones adecuadas, y se eliminan
los intercambiadores de calor entre etapas, pero el alimento a la primera etapa debe precalentarse y el producto
debe enfriarse tras la Ultima etapa.

La Figura 2.15 muestra el diagrama de flujo de un RCLF de tres etapas, en el que tiene lugar la reaccion A
<> productos. El alimento con un caudal w kg/s entra a To (0 en términos de A, con caudal molar wao y conversion
Xao = 0); se divide en Si de manera que una fraccion ry entra en la etapa 1 tras pasar por el precalentador E1,
donde la temperatura se eleva de To a To,1. Una nueva division ocurre en S, de forma que la fraccion r, de alimento
se mezcla con el efluente de la etapa 1 en My, y la mezcla resultante entra a la etapa 2. La fraccion restante del
alimento se mezcla en M con el efluente de la etapa 2, y la corriente resultante entra en la etapa 3. La fraccion del
alimento fresco que entra en la etapa i se define como:

i =W, /W: Waoi /WA,O (2.30)

donde wo; y wao,; denotan el caudal masico o molar, respectivamente, de alimento, que entran a la etapa i, de
manera que:

ZWOJ =W (2.31.)
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y ZWA,O,i =Wao (2.31.b)

Naturalmente, "1, =1 (2.32)

Para determinar el tamafio del reactor mediante la ecuacion 6.23, se requiere la composicion y el caudal de
cada etapa. wao, puede relacionarse con wa;.1, la conversion fraccional a la salida de la etapa i, Xajy e (k =1, 2, ...,
i) por un balance de A en el punto de mezcla correspondiente, M. Asi para i = 2, un balance de A en My,
proporciona

Waoo =Wa1 T Wago =Wy t1W,a0 (2.33)

_ WA,O,l + WA,O,2 B WA,0,2 (rl +1 ) WA,o B WA,0,2

puesto que: X, 4, = . = (2.34)
WA,O,l + WA,O,Z (rl + r'2 ) WA,O
y XA,l _ WIA,O,lI —Was _ [ Wao = Waa (2.35)
WA,O,l r.1WA,O
Sustituyendo 2.34y 2.35 en 2.33 se tiene:
(rl + I'z)WA,o (1_ XA,O,Z) =Wy (l_ XA,l) +15,Wap0
r
de donde: Xno2 = ﬁ X a1 (2.36)
De forma similar para el punto i = 3, un balance de A en el nudo M, proporciona
r,+r
X nos :—fl J: . j . Xpo =(r+1,) X4, (2,37)

puesto que ry + r2 + r3 = 1 en un reactor de 3 etapas. En general para la etapa i-ésima, excepto la
primera, donde Xa01 = Xa0:

X a0 :(lzl‘, P izrijA,i—l (i =2,..., N) (2.38)

k=1

Notese que Xaoj < Xaj-1. Es decir, la mezcla de alimento fresco con el efluente de la etapa i-1 conduce a
una disminucion de Xa y de T. Es la principal diferencia entre el enfriamiento por inyeccion de alimento frio y por
refrigeracion entre etapas, en la que Xa no cambia entre etapas.

Andlogamente, la temperatura a la entrada de la etapa i, To;, puede relacionarse con la temperatura a la
salida de la etapa previa, Ti1, mediante un balance de energia en M. Si suponemos constante la capacidad
calorffica del fluido, €, en el intervalo de temperatura involucrado en el proceso de mezcla (e ignorando el efecto

del cambio de composicion) un balance de entalpia en M conduce a:
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Wl (T, =T )+ W60 (T, =T ) = (Wa + Wy, ) G (T —Tret ) (2.39)

Fijando la temperatura de referencia, Tref = To, y sustituyendo wi = wo; y Wo2 = rawo,, Se obtiene,
después de cancelar ép ,

er(Tl _TO) - (I’l +h ) W(To,z _To) (2.40)
r
de donde, T, =Ty + - +1 ” w(T,,—To) (2.41)
1
Xamae paral,

_E XAZI
Kn

0

[ERa)

Figura 2.16. Lineas de operacion para un RCFP en el diagrama conversion-temperatura para enfriamiento por inyeccion de
alimento frio para una reaccion reversible exotérmica

En general, para la etapa i (excepto la primera) en la etapa N del reactor,

T =T, +(izlrk Zi:rkj('l'i_l—To) (i=23...N) (2.42)

En la Figura 2.16 se muestran las lineas de operacion en el caso de refrigeracion por inyeccion de alimento
frio. Los puntos a, b, ¢,. .. son estados que corresponden a los puntos a, b. ¢,... de la Figura 2.15. La linea bces la
linea de operacién de la primera etapa, y se obtiene de la adiabatica de reaccién, ecuacion 2,25, supuesta lineal. El
punto d, en la linea que une a y ¢, representa el alimento a la segunda etapa, con conversion fraccional Xa02 dada
por la ecuacion 2.34. Puede colocarse graficamente, dadas ri y r2, en la linea ac de acuerdo con la ecuacion 2.36

E: XA’1 =r1+r2 (243)
ad  X,,, r

Una construccion alternativa, en términos de temperatura, para localizar el punto d se basa en la ecuacion
2.41. La elevacion de temperatura en la etapa 1 es Ty — To,1, y el descenso de temperatura en My es Top — T1. La
linea gees la linea de operacion de la 2 etapa. El punto f en aees el alimento a la 3% etapa, y puede localizarse de
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manera similar a d. La linea /7 es la de operacién de la 3% etapa, y g/ representa el enfriamiento del efluente en el
intercambiador E2. Todos los puntos de las lineas de operacion (lineas continuas) tienen existencia fisica en algin
lugar del sistema. Las lineas restantes (punteadas) no son de operacién. Por ejemplo, en ag solo los puntos a, d, y
¢, representan estados reales y pueden llamarse puntos de operacion; los restantes puntos de ac no tienen
significado fisico. La masa de catalizador de cada etapa, W, puede calcularse mediante la ecuacion 2.17, la ecuacién
cinética y el balance de energia. Para minimizar W deben elegirse adecuadamente los valores ri y Xa;.

La eleccién de un dispositivo de enfriamiento por inyeccion de alimento frio en lugar de uno con
refrigeracion entre etapas viene influenciada por diversos factores. Una consideracién importante es el valor de la
conversion, Xa, que, en principio, puede obtenerse. Con refrigeracion entre etapas, es posible aumentar Xa
indefinidamente para evitar la limitacion del equilibrio. Implica aumentar el nimero de etapas (y W), pero ha de
tenerse en cuenta que el incremento marginal de Xa se consigue a expensas de grandes incrementos de masa de
catalizador, con lo que el rendimiento econémico puede resentirse. En operacién con inyeccién de alimento frio, sin
embargo, el limite superior de Xa, para To dado, es Xaeq €n la interseccion de la curva de equilibrio con una
adiabdtica de reaccion g/ dibujada a partir del punto a en la Figura 6.16. Consecuentemente para obtener la misma
conversion, To en un reactor con inyeccién de alimento frio debe ser muy inferior a To con enfriamiento entre etapas.
Como la velocidad de reaccion es relativamente baja a temperaturas reducidas, el alimento a la 1* etapa de un
reactor con inyeccion de alimento frio se precalienta (de To a To,1 en la Figura 2.16)

Célculos en un RCLF con inyeccidn de alimento frio. Los calculos en un RCLF de N etapas con inyeccion de alimento
frio para una reaccion reversible y exotérmica involucran diferentes problemas: (1) determinar N y la cantidad y
distribucion de catalizador (Wi, i = 1, 2,..., N) para un alimento y composicién y conversion X fijados; (2) el
problema inverso de determinar Xa para N y W fijados; y (3) variaciones de éstos para disefio y funcionamiento
optimos. A continuacion se describe un algoritmo para el problema de disefio (1), que puede ajustarse
adecuadamente a los otros problemas.

En general, en un reactor de N etapas, hay 2N grados de libertad o parametros libres: los N valores de ri y
de T (0 Xa;) coni =1, 2,... Este nimero puede reducirse a N + 1 si se emplea en cada etapa, por ejemplo, el
criterio de grado constante de aproximacion al equilibrio, AT, de forma que

AT =T o (Xuia)-T, (2.44)

ieq i

Es decir: la temperatura de salida de la etapa i se estima calculando la temperatura de equilibrio, Tieq a
partir de la interseccion de Xaeq(T) con la adiabatica de reaccion, y restando entonces AT (Figura 2.17). Los
parametros libres a escoger seran entonces ri (i = 1, 2,..., N-1), AT y To; (la eleccion de AT reemplaza la eleccion
de Ti (1, 2, ..., N)). Ademas del caudal y composicion del alimento (w, wao), se conoce la ecuacion cinética, (-r'a),

Xaeq(T), y €5 de la corriente y AH , ambos constantes en el intervalo de operacion. Las etapas del algoritmo son:

1) Calcular la pendiente de la adiabatica de reaccion a partir de la ecuacion:

dXx, we

= (—AQ*SWA,O (2.25)

2) Fijar AT
3) (Calcular To a partir de la forma integrada de la ecuacién 6.25:
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A

WC,
XA,salida = XA,N = XA,O + ~

EETCN

donde: Tgqa =Ty =T,

N.eq

(XA,N'eq)—AT CON X yeg = Xpn +(0dX,/dT)AT

y, usualmente, Xao = 0.

4) Escoger riy To;.

5) Calcular Wi con la ecuacién de disefio (6.17), incorporando la ecuacion cinética y la adiabatica de reaccion.
En la ecuacion de disefio, wao se substituye por riwao, y los limites de integracion son Xao y Xa1, donde Xa,i
es:

Xa1=Xateq —(dX,/dT)(T-T,)

y Xa1.eq S€ Obtiene de la interseccion de la adiabdtica de la reaccion y Xaeq(T), esto es, por la solucidn
simultanea de:

XA:XA’O+(dXA/dT)(T—TOVl) Y Xp=Xpe(T)

6) Calcular Ty, que corresponde a Xa 1, con la ecuacion anterior, con Xa = Xa1,y T =Ti.

7) Escoger ra.

8) (Calcular Xa0, mediante la ecuacion 6.36.

9) Calcular To2 mediante la ecuacion 6.42.

10) Calcular W> como en el paso 5 para Wi. A la entrada: Xaenrada = (ri+r2) (1-Xa02)Wao, Xao2 ¥ Toz. A la
salida, Xa2 y T2 se calculan como en los pasos 5y 6 para Xa1 y Ty, respectivamente. El subindice 1 se
cambia por 2,y O por 1.

11) Repetir los pasos 7 a 10 incrementando el subindice en una unidad hasta que Xan > Xasaida €Specificada.
Podria ser apropiado ajustar r; de forma que Xan = Xasaida -

X

1
Linea de 1
operacion S :
—> AT

(|

I

(|

[ |

[

[ |

0 Tt T
T(K)

Figura 2.17. Interpretacion de AT segun la ecuacion 6.44 para una reaccion exotérmica reversible con refrigeracion por
inyeccion de alimento frio, etapa i.
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2.2.3. Operacion no adiabatica.

Reactor multitubular: catalizador en el interior de los tubos. Si todos los tubos se comportan de forma idéntica,
como una serie de reactores en paralelo, y se aplican las ecuaciones de continuidad y de energia a cada tubo, el
nimero de tubos N; se determinara como una parte del disefio, para establecer el diametro, D, del recipiente. Para
un solo tubo, la ecuacion de disefio puede rescribirse:

W = (W ), [dX, /[ 1a(T. X,) ] (2.45)

donde W; = W/N;, es la masa de catalizador por tubo, y (wa0): =wao/N; el caudal de alimento por tubo. La ecuacién
de disefio debe resolverse juntamente con la ecuacién cinética y el balance de energia para relacionar Xa y T. La
forma adecuada del balance de energia puede obtenerse de la ecuacion 2.19, que para un tubo relleno de
catalizador toma la forma:

we, dT = (Aﬁ*)MdXA+dQ (2.46)

Va

wes el caudal masico de alimento que circula por tubo, y dQ es el caudal de calor que el tubo intercambia con el
fluido refrigerante (a través de la pared) que puede expresarse de la forma:

dQ=U(T,-T)dA (2.47)

A; es el area de intercambio de calor por tubo. Si la ecuacion 6.46 se rescribe, de la forma siguiente:

R | ) I
Wtcp,de - Va + (WA,o )t dXA (WA,O)t dXA (2,48)

Teniendo en cuenta la ecuacion 6.15:
(Wyo), dX, =(-ra) AW, (2,49)

donde W; es la masa de catalizador contenida en el tubo, la ecuacién 6,49 queda:

.o [(aF) o
we, (dT = Vi +(—I’A‘\)dV\/t (WA:O)thA

Teniendo en cuenta que para un tubo cilindrico de didmetro d; y altura dz se cumplen las relaciones

siguientes:

dA = d,dz

. 2,50
dW, = p,dV = p, zd} dz/4 (&30)

La ecuacién del balance de energia puede rescribirse, después de reordenar, como:
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war - 1), 0 (T-T)
Va o4 (_rA)

(W), X, (2.51)

Las ecuaciones 2.45 y 2.51 deben solucionarse con el procedimiento numérico adecuado. Un problema
tipico es determinar W, N; y L; (longitud de los tubos), conocidos w, wag, (-r'a), di, To, (-AP) permisible y los
restantes parametros de las ecuaciones. Si las caracteristicas de la transferencia de calor dependen de la disposicion
de los tubos, este calculo deberia hacerse sobre la base de un tubo, iterando Ni. Puede emplearse el siguiente
algoritmo:

1) Escoger un valor para N

2) Calcular wy y (wao)t.

3) Calcular W; mediante las ecuaciones 2.45y 2.51.

4) Calcular Lt = 4Wy/pLmd?

5) Calcular (-AP) y comparar con (-AP) permisible

6) Ajustar Ni en funcion del resultado de 5, y repetir los pasos 2 a 5 hasta que el criterio de (-AP) quede

satisfecho.

El valor de Ni, junto con d; y la disposicion triangular o cuadrada de los tubos en un reactor de carcasa y
tubos, determina el diametro, D, de la carcasa.

Reactor multitubular: catalizador fuera de los tubos. El catalizador puede disponerse en el exterior de los tubos. En
este caso se dispone de un lecho fijo de diametro D, con N; huecos, cada uno de diametro d:. La cantidad de
catalizador en el lecho puede estimarse con la ecuacion 2.17 junto con la 2.51 modificada para acomodar la mueva
geometria. En este caso, el area de intercambio de calor y la masa total de catalizador seran, respectivamente:

dA= N, zd,dz

2.52
dW = p dV = p, (7/4)(D’* - N,d?)dz (232)

Repitiendo el desarrollo que conduce a la ecuacion 6.51, al reordenar el balance de energia, se tiene:

AH’ . AN dU (T,-T)
Va pL(Dz_ Ntdtz)(_r/‘x)

wé, dT = W, ,0X (2.53)

El problema tipico resuelto en la seccion anterior, puede resolverse en este caso de forma similar:

1) Escoger un valor de N, lo que implica un valor de D.

2) Calcular W numéricamente mediante las ecuaciones 6.17 y 6.53.

3) (Calcular un valor de L (por ejemplo L)

4)  Calcular (-AP) y comparar con (-AP) permisible

5) Ajustar N; en funcién del resultado de 4, y repetir los pasos 2 a 4 hasta que el criterio de (-AP) quede

satisfecho.

Calculo de U. En las ecuaciones del balance de energia (2.51y 2.53) aparece el coeficiente global de transmision de
calor, U, que se define por:
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U h kA KA
donde: h = coeficiente de transmision de calor del lado del lecho (kl/m?-s-K)
hr = coeficiente de transmision de calor del lado del fluido refrigerante (kl/m2-s-K)
ki = conductividad térmica de la pared del tubo (kl/m'sK)
A_ = superficie de intercambio de calor, lado del lecho (m?)
Ar = superficie de intercambio de calor, lado del fluido refrigerante (m?)
An = media logaritmica de ALy Ar (m?)

En general, el espesor de la pared, e, es pequefio, de forma que el cociente de dreas de transmision tiende
a 1. hr se estima mediante correlaciones clasicas de transmision de calor. hy puede estimarse a partir de la
correlacion de Leva (1949), para calentamiento de la mezcla reaccionante,

0,9
ha, =0,813 d:G exp| — 6d, (2,55)
Kk 7 d
9 t
0,7
para enfriamiento: hd, =3, 50( dPGj exp(— 4d, ] (2,56)
kg ,Ll dt

donde: d: = didmetro de tubo (m)
dp = diametro equivalente de particula (m)

Otras correlaciones de este tipo pueden encontrarse en Maeda (1952), Verschoot and Schuit (1950) o
Stankiewicz (1989).

2.3.  Modelo de flujo en piston heterogéneo y unidimensional

En esta seccion se considera la existencia de gradientes locales de concentracion y temperatura tanto
dentro de la particula de catalizador como en la pelicula que la rodea. El sistema es, pues, “heterogéneo”.
Recuérdense las hipétesis basicas del modelo de flujo unidimensional y considérese una reaccion simple de la forma:
A(f) + ... — productos. El modelo del reactor de flujo en pistdn, légicamente, contendra las ecuaciones del balance
de materia y de energia, pero las velocidades de reaccion -r'a y r’ deben interpretarse adecuadamente. En un
modelo homogéneo (punto 2.2), implicitamente, se utiliza la velocidad de reaccion intrinseca: (-r'a)int y r'int. E decir
la velocidad de reaccion en ausencia de limitaciones por la transferencia de materia y calor en el catalizador y en la
pelicula que lo rodea. En un modelo heterogéneo se utiliza la velocidad global observable (F'obs y —(r'a)obs),
incorporando los efectos de transporte responsables de los gradientes de concentracion y temperatura. Estos
gradientes estan intimamente conectados con la eficacia de particula, 1, y con la eficacia global, 1g. Las ecuaciones
del balance de materia (6.10) y de energia para una sola reaccion (2.14) pueden rescribirse de la siguiente forma:

d(usC . .
% =P (rA )obs = UpP Tons (2.57)
A dT ' ~ % 2U
y Us0;Cp E = =P TopsAH +?(TR _T) (2.58)
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donde, en términos de eficacia, (—r,; )obs =7 (—r,; )im Y Toe =10 (2.59)

1 es una funcion del modulo de Thiele. Dependiendo de la cinética de la reaccion y de la geometria de la particula
pueden usarse diferentes expresiones para dicho mddulo. Por ejemplo, si la cinética es irreversible de 1er orden
puede emplearse el mdulo de Thiele genuino ¢ 6 el médulo generalizado a cualquier geometria ¢'y; si la cinética es
de tipo potencial puede emplearse ¢"i, médulo de Thiele generalizado a cualquier cinética potencial y cualquier
geometria; para otras cinéticas, donde la velocidad de reaccion se expresa sélo en funcion de la concentracion de un
reactante A, puede emplearse un médulo de Thiele completamente generalizado ¢ La definicion y modo de
calcular el modulo de Thiele pueden consultarse en textos que tratan la cinética catalitica por solidos (per ejemplo:
Izquierdo et al., 2004).

Para un sistema simple, donde basta considerar la variacion de un solo reactante, por ejemplo A, para
describir los cambios que acontecen, la ecuacién de continuidad (6.7) puede reescribirse de manera que la
estimacion del perfil de conversion, Xa, y la cantidad de catalizador necesaria, resulta sencilla. Las expresiones 2.15 y
2.17 se transforman respectivamente en:

&, _man(),
dz Wy o

(2.60)

J‘Xz,A dX,

! e o n(_rA)int

(2,61)

En un sistema complejo, en donde la cinética de la reaccion o reacciones es funcion de la concentracion de
mas de un compuesto, debe plantearse la ecuacion de continuidad para cada una de las especies presentes en la
ecuacion cinética, por lo que a las ecuaciones 2.60 y 2.61 deben afiadirse las ecuaciones de continuidad de los
otros compuestos. En esta situacion es mas adecuado desarrollar perfiles de concentracion, c;, o de caudal molar, w,
para el nimero preciso de componentes. Sin embargo, en esta seccién se centrard la atencion en los sistemas
simples. El caso mas simple de utilizacion de ) es el de situacion isoterma sin gradiente axial de temperatura en el
reactor. En este caso, un valor medio de m (constante) puede describir la situacion razonablemente bien, y la
ecuacion de disefio (continuidad) es,

W XZA dx
W — A0 , . A
EAEA

Este método es correcto analiticamente para reactores isotermos y cinéticas de primer orden, ya que la
concentracion no aparece en la expresion del médulo de Thiele. Para cinéticas de otros ordenes (no lineales), el
cambio de concentracién a lo largo del reactor afecta el médulo de Thiele, y produce variaciones en el factor de
eficacia local, aun para reactores isotermos.

(7 = constante) (2.62)

Un caso mas real es una ecuacion cinética no lineal o una situacién no isoterma en la que la variacion axial
de 7 deba tenerse en cuenta. En un lecho fijo, la velocidad de transferencia de calor a o desde una particula esta
controlada habitualmente por la resistencia del gas en la pelicula, debido a la elevada conductividad térmica de
muchos sélidos cataliticos. Por otro lado, la difusién en los poros controla la transferencia de materia, siendo la
resistencia en la pelicula relativamente pequefia. Los gradientes de concentracion estan, basicamente confinados en
el interior de la particula, y los de temperatura, si se dan, en la pelicula (Minhas y Carberry, 1969). Para una
particula dada, el proceso es esencialmente isotermo, pero cada capa de particulas el lecho puede estar a diferente
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temperatura.

Para calcular W mediante la ecuacion 2.61, ¢"L (que es la expresion idonea del médulo de Thiele) y n
deben estimarse en una serie de posiciones axiales (o escalones), ya que cada uno de ellos depende de cay T; (-
I'a)obs S€ calcula a partir de 1y (-r'a)it €n cada escalon. Para operacion adiabatica, podria emplearse el siguiente
algoritmo:

1) Seleccionar un valor de X
2) Calcular T mediante la forma integrada del balance de energia (ecuacion 2.20). En este caso To y Xo4 son la
temperatura y conversion en la zona de reaccion escogida.

3) (Calcular (-r'a)int para Xa y T mediante la ecuacion cinética

4)  Calcular ¢"1. Si es necesario, usar pi para convertir k de base masica a volumétrica.
5) Calcular m a partir de ¢".

6) Calcular (-r'a)obs.

7) Repetir los pasos 1a 6 para cada valor de Xa comprendido entre Xaentrda Y Xasaiida-

8) (Calcular W mediante la ecuacion 6.61.

Como alternativa al uso del factor de eficacia, 11, puede obtenerse en el laboratorio una evaluacion empirica
de (-r'a)obs €n diferentes reactores o plantas piloto. Debe emplearse el mismo catalizador (tamafio, forma, etc) e
intervalos de condiciones de operacién que las esperadas para operacion industrial. Una desventaja del uso de una
ecuacion empirica es que no puede generalizarse a diferentes tamafios de particula (excepto en circunstancias
especiales) o a lugares con diferente pL. Ademas no puede extrapolarse con confianza fuera de las condiciones en
las que se ha obtenido.

2.4. Modelos unidimensionales versus bidimensionales.

En reacciones fuertemente exotérmicas pueden desarrollarse gradientes radiales y axiales de temperatura
en el lecho, resultado de la interaccion positiva entre velocidad de reaccion y temperatura. La temperatura se eleva
mas rapidamente en el centro del lecho (r = 0), si hay transmision de calor en la pared. El gradiente de
concentracion también puede estar influenciado por la dispersion radial. La modelizacién cuantitativa de los
gradientes radiales requiere un modelo bidimensinal. Las reacciones con efectos térmicos pequefios, ya sea por
dilucién de reactantes o porque la entalpia de reaccion es reducida, no desarrollan gradientes radiales significativos,
en cuyo caso un modelo unidimensional basta normalmente para simular el proceso y modelizar el reactor.

Los sistemas que requieren un tratamiento bidimensional son sensibles a los parametros del modelo vy,
como resultado, los coeficientes de transporte (ke y De) deben conocerse bien. Por consiguiente, un modelo
unidimensional se usa habitualmente para disefio preliminar y, a continuacion, se usa el modelo bidimensional. En
sistemas con gradientes térmicos, pueden utilizarse modelos unidimensionales sofisticados que usan valores medios
apropiados basados en un perfil de temperatura radial (supuesto) normalmente parabélico. Estos modelos
proporcionan la mejor temperatura para incluirla en un modelo unidimensional y para estimar la velocidad de
reaccion. Reproducen los perfiles de temperatura razonablemente bien, siempre que los perfilen de temperatura no
sean grandes, pero en general fallan si la reaccion es muy exotérmica y su energia de activacion muy elevada
(Carberry y White, 1969). Es preferible alcanzar un disefio final que evite situaciones en las que exista una
sensibilidad extrema a las condiciones, desde consideraciones econémicas y de seguridad.

A continuacion se derivaran las ecuaciones de continuidad y de energia para un modelo de RCLF pseudo-
homogéneo y bidimensional. Para un volumen de control como el de la Figura 2.6 (b) y bajo las hipétesis siguientes:

1) Lareaccion es A(g) + ...——> productos.
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Operacién en estado estacionario

Densidad de fluido no necesariamente constante.

a=c(zn); T=T(zr)

La velocidad lineal, u = u(z); esto es, G, Der y ker Son independientes de r. Der y ker son el coeficiente de
dispersion radial efectivo y la conductividad térmica radial efectiva, respectivamente.

6) cp delfluidoy (-AH") son constantes

g1 B~ W N
—_— — — ~—

Ecuacion de continuidad. De un balance de materia al elemento de control se tiene la siguiente ecuacion en
derivadas parciales de segundo orden:

o’c o’c, 1aoc, | 0(uc,) .
D A + D A += A | _ A — —r :O 2,62
& 072 e’r( ar® roor ] oz 'OL( A) (262)

De €s el coeficiente de dispersion axial efectivo, y todos los términos estan en unidades consistentes (mol
A/m3:s). Nétese que u no es igual a la velocidad lineal superficial us, como lo seria en un lecho vacio, sino que toma
en consideracion el volumen de lecho; esto es, u = g/Ac m3(fluido)/s‘m?(reactor), siendo q el caudal volumétrico de
fluido en el espacio interparticula (m3(fluido)/s). De forma similar, De; y De, toman los huecos del lecho en
consideracion, y sus unidades aparentes, m?/s, son en realidad m3(fluido)/s'm (reactor).

Balance de energia. De un balance de energia en el volumen de control se tiene una ecuacion en derivadas
parciales de segundo orden:

K

o°T 0°T 14T . OT
e,zg ke,r —5 t= -

e GCPE—er'(AH*):O (2,63)

donde ker es la conductividad térmica axial efectiva.
Las condiciones limite para la integracion de las ecuaciones 2.62 y 2.63 son (recipiente cerrado):

dc,

Enz=0, —¢,)=-D,, %L 2.64

nz U(Cap—Cx)=-D,, & (2.64)
A dT

GC, (T,-T)=-k, ,— 2.65

y CP( 0 ) 7 4z (2.65)

(Derivadas de las condiciones limite de Danckwerts)

En z = L, se considera que no hay contribucion de la dispersion axial al flujo de salida, por lo tanto:

&, _dT_g (2:66)
dz dz
Enr=0, % T _g (2.67)
o or
Enr=R, % _g (2,68)
or
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(2,69)

oT
—k, | —]| =U(T_.-T
y er ( ar jr_R ( r=R s)

Ts es la temperatura en el exterior del tubo.
Las ecuaciones de continuidad y de la energia para los modelos pseudo-homogéneos mas simples (flujo en
piston, flujo en piston con dispersion axial y flujo en piston con dispersion radial) se obtienen directamente de las

ecuaciones diferenciales anteriores. El modelo de flujo en piston ideal se ha empleado en el punto 2.2.

Coeficientes de difusién efectivos para el reactor. Los coeficientes de difusion axial y radial en el reactor pueden
estimarse mediante la expresion:

Doy =udy| 2y S (2,70)
* M 1+ MC,
M = Re-sc=| W2 || 4 (271)
Hi PD,;

M es el producto de los mddulos de Reynolds y Schmidt, y Ci y G2 son constantes que dependen de la
geometria del relleno y del tipo de fluido. Experimentalmente se ha establecido que la dispersién axial en reactores
de lecho fijo se describe bien si se considera que en los espacios interparticula existe mezcla perfecta. Es decir el
reactor se visualiza como una serie de L/dp microreactores de mezcla perfecta en serie. Esto conduce a despreciar la
dispersion axial para L/dp > 50, siempre que Re' > 1.

Tabla 2.3. Valores de los coeficientes C; y C; para emplear con la ecuacion 2.70

Liquidos Gases
Particula esférica Particula irreqular Particula esférica Particula irreqular
(i (longitudinal) 2,5 2,5 0,7 4
(i (radial) 0,08 0,08 0,12 0,12
( (longitudinal) 8,8 7,7 538 5,1
C; (radial) 78 + 20

Conductividad térmica efectiva en el reactor. En cuanto a la transferencia de calor en el lecho, el problema se
complica al intervenir simulténeamente los mecanismos de conveccion, conduccion y radiacion (Figura 7.9,
Santamaria, 1999). La conveccion predomina a bajas temperaturas, y aumenta velozmente con la velocidad del
fluido, como pone de manifiesto la ecuacion:

hd,

f

—2+11Pr* R =211, 1[‘3;—”] (272)

f

La transmision de calor por conduccion tiene lugar en los puntos de contacto entre particulas sélidas, asi
como a través del fluido estancado en los espacios entre particulas. La radiacion en los espacios vacios contribuye a
la transmision de calor apreciablemente a partir de los 350-400°C. En realidad no se dispone de correlaciones
capaces de predecir su influencia con precision, de manera que la contribucion de la radiacion suele introducirse
como un término adicional que corrige el transporte por conduccion y conveccion.
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Como en la mayoria de los casos la contribucion axial puede ignorarse, nos centraremos en la contribucion
radial. En principio puede suponerse que la conductividad efectiva viene expresada como la suma de las
contribuciones estatica y dindmica, ke y k-d. La primera designa la contribucién en ausencia de flujo, debida a la
conductividad térmica del solido y del fluido, y la radiacién en los espacios entre particulas. El segundo término
considera el transporte convectivo en direccion radial. Asi pues,

Kg =Ko T Krg (2,73)

Para obtener kg puede utilizarse la correlacion:

k
2 =0,672,+(1-4, YA (2,74)

g

donde kg es la conductividad térmica del gas y A viene dada por:

n[ k, J_B+1_ B-1 2.75)
KB [_kB) \Bk) 2 [ kB
kS kS kS
1 1,11
siendo ks la conductividad térmica del sélidoy B = C( —4 j (2.76)
&L

C es una constante cuyo valor es 1,25 para esferas, 1,4 para particulas trituradas y 2,5 para cilindros y
anillos Raschig. La expresion 2.74 no tiene en cuenta la radiacion. Cuando ésta es importante, la expresion que debe
utilizarse es:

k 0,5 1_ L o
U R o o %

9 9 9, 9

krad ks

siendo krad €l coeficiente equivalente a la conductividad debida a la transmisién de calor por radiacion, que puede
calcularse (W/mK) como:

0238 (TY
krad _(2/63)—1(100) dP (2!78)

es es la emisividad de la superficie solida. La conductividad dinamica puede calcularse de forma sencilla
mediante:

pép,f dpp

Kra = 3[2—(1—20|p/0|react°r )Z}

(2,79)
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Finalmente, queda la cuestion de la transmision de calor entre el fluido y la pared del reactor. Es un
problema complejo que esta relacionado con las perturbaciones de la velocidad del fluido cerca de la pared. A
medida que nos aproximamos a la pared la intensidad de la mezcla transversal decrece, y sobre la pared existe una
capa laminar cuyo espesor depende de la velocidad local del fluido y de las turbulencias producidas por particulas
adyacentes. La expresion 2.80 propuesta por Dixon et al. (1984) permite estimar el coeficiente correspondiente:

Nu = h:(dp = [1— 1,5( 0, coer /dp)’“’} Pri/® Re"® (2.80)
g
2.5. Notacion
A area de intercambio de calor, m2
AB,C  parametros en la ecuacion 6.74
AL superficie de intercambio de calor, lado del lecho (m?)
AR superficie de intercambio de calor, lado del fluido refrigerante (m?)
An media logaritmica de A y Ag (m?)
A area de intercambio de calor de un tubo en reactor multitubular, m?
G Coeficiente para el cdlculo de la difusividad efectiva en el lecho
G Coeficiente para el calculo de la difusividad efectiva en el lecho
Ca concentracion de reactante A, mol/m3
CAf concentracion de reactante A en la fase fluida, mol/m3
CAQ concentracion de reactante A al inicio del reactor, mol/m3
Cp capacidad calorffica molar, J/mol-K
Cp capacidad calorffica, J/g-K
D diametro del lecho (o reactor), m. Asimismo, diametro de la carcasa en un reactor multitubular.
Daf difusividad del compuesto A en el fluido que rodea a la particula, m?/s
De difusividad efectiva en el lecho (m2/s)
do diametro de particula, mm
d’p diametro efectivo (o equivalente) de particula, mm
di diametro de un tubo (reactor multitubular), cm
e espesor de la pared de un tubo, cm
es emisividad de la superficie del catalizador
f factor de friccion
G velocidad masica, kg/s'm?
h coeficiente de transmision de calor del lado del lecho (kl/m2:sK)
hr coeficiente de transmision de calor del lado del fluido refrigerante (kl/m2:s:K)
Ki constante termodindmica de equilibrio de la reaccién
Ki constante de equilibrio de adsorcion del compuesto
ke conductividad térmica efectiva del lecho
ki coeficiente de velocidad de la reaccion i, mol/kg-s
ki conductividad térmica de la pared del tubo (kl/m's:K)
L longitud del lecho (o reactor), m
Lt longitud de un tubo (reactor multitubular), m
Lo longitud de particula, mm
M producto de los médulos de Reynolds (de particula) y Schmidt
P presion, atm
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Pr modulo de Prandtl

Q caudal de calor, J/s

q caudal volumétrico de fluido, m3/s

R radio del reactor, cm

R razon de recirculacion, adimensional

Ra caudal de generacion de A, mol/s

Ri velocidad extensiva de reaccion, mol/s

Re’ nimero de Reynols definido respecto el didametro efectivo de particula
r distancia desde el eje del reactor al punto considerado, cm

-TA velocidad de reaccion por unidad de volumen de lecho, mol/s:m3

ri velocidad intensiva de la reaccion i, mol/kg-s

-r'a velocidad de reaccion por unidad de masa de catalizador, mol/s-Kg
S area de la seccion transversal (normal al flujo9 del reactor, m2

Sc médulo de Schmidt

T temperatura, K

T temperatura de referencia

Tt temperatura del fluido, K

Tr temperatura del fluido que refrigera (o calienta) el reactor

Us velocidad superficial del fluido basada en la seccion transversal del lecho, m/s
U coeficiente global de transmision de calor, J/m2-K

V volumen del lecho (o reactor), m3

Vi volumen de un tubo de catalizador (reactor multitubular), m?

W masa de catalizador, kg

Wi masa de catalizador de un tubo (reactor multitubular), kg

W caudal masico de fluido, kg/s

Wi caudal masico de fluido por tubo (reactor multutubular), kg/s

Wa caudal molar de A, mol/s

W0 caudal molar de referencia para célculo en reactor con recirculacién, mol-s-!
(waqit  caudal molar de alimento por tubo (reactor multitubular), mol-s!

wr caudal molar total del alimento, mol/s

Xa conversion relativa de reactante A.

X distancia desde la entrada del reactor en direccion axial (profundidad del lecho), m
z distancia desde la entrada del reactor en direccion axial (profundidad del lecho), m

AH  entalpia de reaccion, kl/mol
-AP  pérdida de presion en el reactor, atm

€L fraccion de huecos (porosidad) del lecho
"L modulo de Thiele generalizado a cinéticas potenciales y a cualquier geometria
n eficacia de particula
Mg eficacia global
L viscosidad del fluido, kg/m's
Via coeficiente estequiométrico de A en la reaccién i
o] densidad del fluido, kg/m3
pL densidad aparente del catalizador (o densidad de lecho), kg/m3
Pp densidad de particula de catalizador, kg/m3
Ps densidad de esqueleto del catalizador (del sélido), kg/m3
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2.6. Problemas
kKA( Pa— pRpS/ K)

5
(1+ Kypa+ KePr+KsPs)

La reaccion se lleva a cabo en un reactor isotermo de lecho fijo a 275°C. El alimento contiene 0,155 mol de
agua por mol de reactante, y se desea procesar un caudal total de alimento de 4,2 kmol/h. El agua no se

adsorbe sobre el catalizador y actia como disolvente inerte. El reactor esta constituido por un tubo de diametro
Dtubo = 0,05 m.

1. Lacinética de la reaccién catalitica A <> R + S viene dada por r=

a) Si el reactor sigue el modelo de flujo en piston, calcilese la longitud del reactor necesaria para
alcanzar una conversion a la salida del 40 % si trabaja a presion constante de 3 atm.
b) ¢Y para alcanzar una conversion del 50%?

A 275°C, k = 4,36 kmol/kg.h, K = 0,6 atm, Ky = 0,43 atm"' y Kr + Ks = 2,9 atm". La densidad aparente del
catalizador, p, s 1500 kg/m3.
Resp: a) 3,32 m; b) No puede alcanzarse una conversion del 50% en las condiciones de operacion

2. Lareaccién del problema anterior se lleva a cabo en las mismas condiciones en un reactor multitubular con
el catalizador en los tubos. La longitud de cada tubo es 3 m. El alimento total por tubo es 4 kmol/h. Se desea
una produccion de 20000 Tm/afio de R. El peso molecular de R es 44 g/mol. Determinar el nimero de tubos
necesarios para alcanzar la produccion deseada.

Resp: 42 tubos

3. Una reaccién de isomerizacion A <> B se lleva a cabo en presencia de un catalizador sélido. A una
temperatura dada, la ecuacion cinética que representa la reaccion es:

r[kmol /kg-min]: 0’5( DA—O,ZpB)
1+4p,

donde pa y pe vienen dadas en atm.

¢Qué longitud ha de tener un reactor isotermo de lecho fijo de 2" de diametro para tratar 2,5 kmol/min de A a
2 atm de presion parcial y obtener una conversion del 75%?

La densidad aparente del catalizador es 0,8 g/cm3.

Resp: 15m

4, A 700°C la velocidad de reaccion de descomposicion en fase gaseosa A <> 3R sobre un catalizador sélido
viene dada por r (mol /h-g) =kc, ; k=10L/h-g. Se construye una planta piloto que consta de un

reactor tubular de lecho fijo de 1” de didmetro interno. La planta emplea 25% de particulas de catalizador y
75% de un sdlido inerte para asegurar la isotermicidad del reactor. El catalizador y el sélido inerte son
porosos, de densidad ps = 2 g/cm3. Fraccion de huecos del lecho = 50%. Calcular la longitud del reactor para
que pasa = 0,111 paent si la alimentacion es de 400 mol/h y esta formada por 50% de Ay 50% de gas inerte
(en volumen) a 8 atm y 700°C

Resp: 7,62 m

5. La hidratacion de etileno en fase gaseosa se lleva a cabo en un reactor de lecho fijo usando particulas
esféricas de catalizador (&cido fosférico depositado sobre Kieselguhr). Se alimenta al reactor etileno y vapor de
agua (15 mol de vapor de agua por mol de etileno) a 150°C. En estas condiciones la reaccién sigue una
cinética de pseudo-primer orden:

CH,(9)+H,0(g) >C,H,OH (g) ; r(kmol/kg-s)=kc, con k=0,28m"/kg-sla
presion del sistema es de 2 atm. En estas condiciones, la transferencia externa de materia y la difusion en el

ileno
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catalizador pueden afectar la velocidad de la reaccion. Determinar

a) El factor de eficacia global a 150°C.
b) La conversién que se obtendra en un reactor isotermo (longitud = 1,2 m; radio = 3").

Para los gases supongase comportamiento ideal y densidad constante.
Datos:  Deetileno = 1,05* 105 m?/s,

km,etileno =0,1 m/s.

dp = 0,635 cm.

pp = 1500 kg/m3.

pL = 1200 kg/m3

Caudal de alimento = 0,25 m3/s
Resp: a) kng = 1,19- 102 m3/kg's. b) Xa = 0,736

6. En una planta piloto, que incorpora un reactor catalitico de lecho fijo, se prueban catalizadores de craqueo
utilizando como reaccién modelo el craqueo de cumeno (isopropilbenceno) a benceno y propeno. Un dia se
prueba un catalizador comercial de silice-alimina trabajando de forma isobara e isoterma. EI cumeno puro se
vaporiza y entra en el reactor a 630°Cy 2 atm, a razon de 2 kg de cumeno/kg-s. La reaccion sigue una cinética
de primer orden irreversible. Para los datos que se indican, determinar: Suponiendo que no hay perfiles de
temperatura ni en la particula ni en la pelicula ;Cuanto vale el producto kng? La conversion de cumeno en el
reactor

Datos: (Catalizador: dp = 2 mm; pp = 1200 kg/m3; Dep = 106 m?/s; ket = 0,6 W/m's Reaccion: AI—AIR

(630°C) = 64 kl/mol; k = 0,03 m3/kg-sPelicula: kma = 0,1 m/s; h = 400 W/m?/ K
Resp: a) kng = 1,19- 102 m3/kg's. b) Xa = 0,736

7. La reaccion de isomerizacion irreversible de primer orden A <> P (AI—AIR = - 10,86 kcal/mol) tiene lugar

en un reactor de lecho fijo a 85°C y 8 atm. En estas condiciones el coeficiente cinético de la reaccién es 1,2
L/kg's. Todos los compuestos presentes son gases y se comportan idealmente. El catalizador es poroso. En su
interior la difusividad efectiva de A es 6:10-5 m?/s. Las particulas pueden considerarse esferas de 8 mm de
didmetro. La densidad de las particulas de catalizador es 2,0 kg/L. Se alimentan al reactor 20 m3/h de una
mezcla de A y de un gas inerte, con una fraccion molar de A de 0,3. En las condiciones de reactor, el
coeficiente de transferencia externa de materia, kma, €s 0,0067 m/s. El reactor trabaja de forma isobara e
isoterma en las mismas condiciones en las que se introduce el alimento. Calcular:

a) La masa de catalizador necesaria para que la concentracion de A a la salida del reactor sea
12 mol/m3
b) El caudal de calor a intercambiar para que el sistema funcione en estas condiciones

Resp: a) W = 13,5 kg. b) — 4200 kcal/s

8. Se ha de disefiar un reactor de flujo en piston con intercambiadores de calor internos de forma que el fluido
siga la curva de progresion dptima de temperatura. El alimento es un gas (0,1 m3/s, a 24,6 atm y 300 K) y la
reaccion la del grafico del problema anterior. Hallar las condiciones de operacion a lo largo del reactor y la
cantidad total de catalizador necesario para un alimento de A puro si se desea alcanzar una conversion del
95%, siendo la temperatura maxima permisible (Trmax) 850 K. Realizar un grafico que muestre cémo varian a lo
largo del reactor la temperatura, la conversion y el caudal de calor a eliminar. Utilizar intervalos del 10% de la
longitud del reactor. Indicar asimismo el caudal de calor a intercambiar antes y después del reactor.

Resp: 915 kg. 2200 kl/s y -1550 kl/s
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9. Se desea utilizar un sistema de dos reactores adiabaticos de lecho fijo (Tmax = 900K) para tratar 0,1 m3/s
de un alimento gaseoso a 24,6 atm y 300 K. Los datos cinéticos y termodinamicos de la reaccion aparecen en
el gréfico adjunto. Para un alimento 40% molar de A —60% molar inertes y un objetivo de conversién de A del
95%, preparar un esquema de disefio (indicar el peso de catalizador necesario, localizacion de los
intercambiadores de calor, caudales de calor asociados y temperatura de la corriente de salida) si el reactor es
de flujo en piston sin recirculacion, de flujo en pistén con recirculacién (indicar el valor de R). Comparar estos
resultados con los correspondientes a la solucion extrema R = oo.

Resp:

10.  Un alimento gaseoso (300 K, 24,6 atm, 0,1 m3/s) reacciona en un sistema consistente en dos reactores
adiabaticos de lecho fijo. Después de la primera etapa la conversion es del 70%, después de la segunda 85%.

Entre ambas etapas se inyecta un gas frio inerte C = 40 J/molK. Realizar un esquema de disefio

P,inerte
indicando temperaturas, caudales de calor, masas de catalizador y caudal de gas inerte, para un alimento
consistente en 50% de A — 50% inertes y gas inerte inyectado a 24,6 atm y 350 K.

Resp:

11. Una reaccion exotérmica de primer orden A <> B se lleva a cabo en un reactor catalitico de lecho fijo
adiabatico que opera de forma isobara. El lecho tiene un radio de 1,25 m y 4 m de longitud. El alimento (A
puro) tiene una concentracion de A de 2,0 mol/m3, y un caudal de 39,3 m3/s. La velocidad de la reaccion puede

estar limitada por la difusion. Asimase que la relacion entre ny ¢" es 1 = (tanh ¢"/¢"). La difusividad es
proporcional a T2 y para las particulas Le es 0,50 mm. Determinar la conversion fraccional de A y la

temperatura de salida del lecho. ;Cudnto cambia la respuesta si se ignora la limitacién por difusion? ;Y si se
asume un factor de eficacia constante basado en las condiciones de entrada?

Datos: To = 495°C; Dep = 0,1 cm?/s a 495°C; k = 4,0:103 m3/kg's a 495°C; Ex = 125,6 kl/mol;
AH = - 85 kl/mol; w = 26 kg/s; p. = 700 kg/m3; pp = 2500 kg/m3; C, = 2,4 l/gK

Resp: Xa = 0,424 y Ts = 813,9 K; Xa = 0,504 y Ts = 822,0 K; Xa = 0,453 y Ts = 816,6 K

12. Para un convertidor de SO, en una planta de 1000 Tm/dia de H2SOs (base 100% H»S04 puro) calcular:a)
La masa de catalizador (V>0s) necesaria para la primera etapa de un reactor adiabatica de cuatro etapas, si la
temperatura del alimento To es 430°C, y la conversion fraccional a la salida de la primera etapa es 0,687. La
composicion molar del alimento es SOz 9,7%, 0> 11,5% y N2 79%.b) La longitud (L/m) y el didmetro (D/m) de
la primera etapa del reactor

1/2 2
P
Datos: La velocidad de reaccion viene dada por: (—Ts,) =Kg, (pﬁ] Po, —[ 2 ] La

Pe, P, Kp

dependencia de ks,oz con la temperatura es:

T/°C 416 429 437 | 458 488 |[504 |525 |544
1O6kSoz 1,43 2,23 534 | 11,1 17,7 | 280 |386 |37,/

(mol S02/g-s-atm)

Suponer Kp = 7,97-10- exp(12100/T). pL = 500 kg/m3: €L = 0,40: ps = 4-10- kg/m's; ép =094 J/gK. La
conversion es 0,98 en la cuarta etapa. Po = 101 kPa; AH r = - 100 kl/mol; AP permisible 2,5 kPa
Resp:
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13. Supdngase que las condiciones de operacion de un convertidor de SO, de cuatro etapas, de operacion
adiabatica y refrigeracion entre etapas, son las que se dan en la tabla siguiente. Las restantes condiciones de
operacion son: P = 1 bar, la composicion molar del alimento es 9,5% S0z, 11,5% 02y 79% N

Etapa | Tent (OC) Tsal (oc) Xso2,sal | (-rs02,sal) (m0|/9'5)

1 430 614 68,7 | 5107

2 456 515 90,7 | 1-107

2 436 452 97 3-108

4 430 433 98 ~ 108

a) Para extraer la maxima energia en un re-hervidor aguas abajo, se propone que la
temperatura del alimento se reduzca de 430 a 410°C. ;Cudl podria ser el efecto de este
cambio en la conversion de la primera etapa (no se hacen mas cambios)? Explicar sin realizar
célculos, pero con la ayuda de un gréfico, si puede el cambio puede realizarse.

b) Para sacar ventaja de las mayores velocidades de reaccion, se propone que la temperatura
del alimento aumente de 430 a 450°C, ;Cual seria la principal consecuencia? Explicar sin
hacer calculos si el cambio puede realizarse

C) En qué etapas puede esperarse que el factor de eficacia (1) sea proximo a 1y en cuales < 1

d) Si la cantidad de catalizador necesaria para la sequnda etapa se estima en 44.000 kg (segln
los datos del problema anterior), cudl seria la cantidad si el diametro de las particulas se
cambiara de 8 a 5 mm. Expliquese.

Resp:

Etapa Tent (OC) Tsal (OC) Xco,sal X(0,sal

1 573 639 0,780 0,0286
2 509 516 0,862 0,0179
2 406 415 0,958 0,0055

14.  Se disefia un reactor de lecho fijo de varias etapas para producir H a partir de CO y vapor de agua. El
objeto es disefiar el reactor de forma que la corriente de salida contenga menos de 0,6% molar de CO (base
seca). La temperatura de salida de cada etapa es 10 K inferior a la temperatura maxima de equilibrio para
dicha etapa. Mediante intercambiadores de calor se reduce la temperatura entre la 1* y 2 etapa en 130 K, y
110 K entre etapas de la 2* en adelante. El catalizador se desactiva significativamente si la temperatura
sobrepasa 475 °C. Determinar el nimero de etapas necesarias, y las condiciones de salida de cada etapa, para
los datos siguientes:

Caudal de alimento (base seca) = 3,5 mol/s

Razon molar vapor de agua a CO en el alimento = 6:1

C, = 2,12)/gK; AH, = - 39,9 kl/mol; To = 300°C
Keq = 0,008915-exp(4800/T); k = 0,779-exp(-4900/T) mol CO/kg-s-bar?

Composicion del alimento (base seca): 13% CO, 7,0% (O, 56,8% Hy 23,2% N,
Resp:

15.  Determinar la cantidad de catalizador necesaria en cada una de las etapas del reactor del problema
anterior dados los datos adicionales siguientes:

Po = 2760 kPa; (-APmax) = 70 kPa
pL = 1100 kg/m3; pp = 2000kg/m?
(_rco) = k( Pco Ph,0 — Peo, P, / Keq)

Las particulas de catalizador son laminas semi-infinitas 6 mm x 6mm con todas sus caras permeables.
Resp:
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16. En el proceso German para producir anhidrido ftalico, el naftaleno pasa sobre V>0s (sobre silica gel) a
unos 350°C. La velocidad de reaccion puede representarse empiricamente por:

r (mol /hib) = 30510° p°* exp(—28000/ RT ) T viene dada en K, y p en atm.

El alimento es 99,9% molar en aire y 0,1% en naftaleno. Aunque tiene lugar (en parte) una completa
oxidacion a CO; y agua, puede asumirse satisfactoria-mente que la Unica reaccion (si la temperatura no excede
400°C) es CyH; +4,50, - C,H,0,+2H,0+2CQO,

La entalpia de la reaccion es AﬁR = - 6300 Btu/lb de naftaleno. No obstante se recomienda tomar

un valor de — 7300 Btu/lb para tener en cuenta el incremento de energia liberada por la pequefia cantidad de
oxidacion total. Las propiedades de la mezcla reaccionante pueden tomarse como las del aire.

Se disefia un reactor para operar con una conversion del 80% y tener una produccion de anhidrido
ftalico de 6000 Ib/dia. Sera un reactor multitubular con sal fundida circulando por la carcasa del reactor. La
temperatura de entrada sera 340°C y la sal fundida mantendra las paredes internas de los tubos del reactor a
340°C.

Determinar las curvas temperatura vs. Profundidad del lecho de catalizador para tubos de 1, 2y 3" de
didmetro interno. Asimismo, determinar que longitud pueden tener los tubos sin exceder la temperatura maxima
de 400°C. El catalizador seran cilindros de 0,20 x 0,20” y la densidad del lecho puede tomarse como 50 Ib/ft?
para cada tubo. La velocidad masica superficial a la largo de los tubos sera 400 Ib/h-ft? de area de tubo.
Emplear el modelo unidimensional.

Resp:
17. Lla velocidad de reaccion de la hidrogenacion catalitica de (O, a metano
k 4
esleo, = Peo, P = Pcoz y prz son las presiones parciales de CO; y Hz en atm. A una presion
(1+ Ky Py, + K, Poo, )

total de 30 atm y 314°C los valores de las constantes son: k = 7 kmol/kg-h-atm, K; = 1,73 atm' y K, = 0,3
atm-'. Para un reactor tubular isotermo de lecho fijo con un caudal de alimento de 100 kmol/h de CO; y la
cantidad estequiométrica de Hp, calcular la masa de catalizador necesaria para alcanzar una conversion del
20% de CO,. Suponer despreciable el cambio de caudal molar debido a la reaccion. ;Cudl sera el error
cometido al realizar la suposicion?

Resp: 248,7 kg

18.  En un reactor de lecho fijo (didmetro 6", longitud 10 pies) tiene lugar a 300°C la reaccion de
isomerizacion reversible de 1-buteno a isobuteno: CH, =CH —CH, -CH, (A) &= i—-C,H; (B)

a) La reaccion es de primer orden en ambos sentidos. Demostrar que si las transferencias externa e
interna  de materia afectan la velocidad de reaccién, ésta puede expresarse por
CB f

k Cor ) M T | o |
r=Kkny| Cat — = 1 1 donde: k = coeficiente de velocidad de

—+ +

k77 km,Aam Kkm,Bam
reaccion K = constante de equilibrio, kma y kmp = coeficientes de transferencia de A y B,
respectivamente, casy caf = concentraciones de Ay B en la fase fluida

b) El alimento en A puro (gas) y se alcanza una conversion del 80%. El catalizador, de didmetro de
particula 1 mm, tiene una densidad de 1200 kg/m3, mientras que la densidad aparente del lecho es de
900 kg/m3. Si la eficacia del catalizador es de 0,55 ;Qué caudal volumétrico de 1-buteno se esta
procesando? A la temperatura de trabajo, k = 4,7 m3/s-kg, K = 6,85, kma = kmp = 0,0378 m/s

c) Se pretende aumentar 10 veces el caudal de alimento manteniendo la conversion de A, qué disposicion
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sera mas econoémica: colocar en paralelo el nimero de unidades necesarias o modificar la longitud del
reactor actual.

Nota: suponer que el nimero de Reynolds es siempre > 10
Resp: 3,57 m3/s.

19.  La velocidad de la deshidrogenacién de etilbenceno (peso molecular 106 g/mol) en funcién de las
presiones parciales de reactante y productos:

EB:k(pEB_pSKpH] ; |Oglok=—@+l,54

Los subindices EB, S y H se refieren, respectivamente, al etilbenceno, stireno e hidrégeno. Las
unidades de k son kmol/s-kg-atm y la temperatura T se expresa en K. La constante de equilibrio K varia en
funcion de la temperatura segun los valores de la tabla siguiente:

T(K |673 773 873 | 973
K(atm) | 1,7-10% | 2,5102 | 0,23 | 1,4

Usando el modelo unidimensional sin dispersion axial calcular la cantidad de catalizador necesaria para
producir 1000 kg/dia de estireno. El reactor operara adiabaticamente y consistira en tubos verticales de 1,2 m
de diametro rellenos con pellets de catalizador. Las especificaciones son las siguientes:

Temperatura del alimento = 625°C

Densidad aparente del lecho = 1440 kg/m?

Presion media en los tubos = 121 kPa

Entalpia de reaccion = 1,4:10-3 kl/kmol

Caudal de etilbenceno alimento = 1,7:10-3 kmol/s

Caudal de vapor de agua calefactor = 0,034 kmol/s

(Capacidad calorifica media de reactante y productos (vapor) = 2,8 kl/kg
Resp:
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3. REACTORES CATALITICOS DE LECHO FLUIDIZADO
3.1 Hidrodinamica de la fluidizacién

Un lecho fluidizado es un lecho de particulas sélidas en suspension por efecto del flujo ascendente de un fluido.
Dependiendo del tipo de fluido se pueden distinguir dos tipos de lechos fluidizados: el gas-sélido y el liquido-solido. No
obstante, casi todas las aplicaciones comerciales conciernen a sistemas gas-solido, que sera el sistema tratado en este
capitulo.

En la figura 3.1-1 se observan sucesivos estados del sistema gas-sélido a medida que aumenta la velocidad de
paso del gas. En el estado (a), el lecho de particulas permanece estatico comportandose como un lecho fijo. En el (b), el
lecho esta expandido con una distribucion relativamente —
uniforme de las particulas, que, a su vez, presentan un wcinEa  FAADEACON CON
movimiento cadtico. No se observan burbujas de ningun tipo y LECHOFUIO i .
tamario. En el estado (c), correspondiente a velocidades del
fluido mayores que en (a) y (b), el lecho se ha vuelto ha

expander debido a la presencia de burbujas de fluido. En es

estado (d), debido a la elevada velocidad se forman grandes O ‘.‘"

burbujas que pueden llegar a ocupar todo el didmetro del — :i;- o .C.):
reactor, y se puede iniciar ya el arrastre de las particulas. ) o .:.:.: .C;o:p. 0
Finalmente en (), se muestra el arrastre de las particulas o0 o (M D ‘..'2
fuera del reactor. :_5 )0/ _i: ::«0;0_: .3;_._5?“,_ I

El movimiento aleatorio de las particulas causado
por el flujo del fluido en el estadio (b) solo se puede
conseguir si la velocidad del fluido excede un cierto limite.
Este limite se llama generalmente velodidad minima de
fluidizacion. Por encima de esta velocidad el lecho se pone en
movimiento y se expande.

En los sistemas fluidizados, el sélido adquiere
propiedades parecidas a las de un liquido como, por ejemplo,
la viscosidad. Otras propiedades interesantes que adquiere el
lecho fluidizado parecidas a las del liquido son: la de
mantener la superficie horizontal al inclinar el contenedor y la
circulacion del sélido al perforar la pared. La buena agitacion
del solido, provocada por las burbujas, junto con el pequefio
tamafio frecuente de particulas (50-250 micrones), hace que
sean despreciables los gradientes de materia y de calor tanto
en el reactor como en las particulas. De ello resulta un reactor

que normalmente es isotermo y que no suele presentar Figura 3.1-1: Varios estados de contacto entre carga
problemas importantes de transferencia interna de materia en sélidos y un fluido
el solido.

Por otro lado, dado que se comporta como un liquido se facilita su manejo y transporte mecanico o "bombeo".
La desventaja es que el gas normalmente fluye en forma de burbujas y no esta mezclado reduciéndose el contacto.
También es posible que la agitacion vigorosa del solido origine su atricion y la erosion de las paredes y dispositivos
internos del reactor. Sin embargo, las ventajas suelen sobrepasar a las desventajas, por lo que estos tipos de
dispositivos son ampliamente usados. Sin embargo, la falta de modelos reales de flujo y contacto hacen complicado el
cambio de escala.
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Figura 3.1-2: Pérdida de presion a lo largo del lecho en funcién de la
velocidad del gas.

Por lo que hace referencia a la pérdida de presion en el lecho hasta que aparece la fluidizacion, los lechos
fluidizados con un gas presentan dos tipos de comportamiento. Puede suceder que enseguida que se alcance la
velocidad minima de fluidizacion aparezcan burbujas (en este caso la velocidad minima de borboteo es igual a la minima
de fluidizacién) la curva de pérdida de presion es "normal" como se observa en la figura 3.1-2. Sin embargo, a veces,
una vez sobrepasada la velocidad minima de fluidizacion el lecho continua expandiéndose de forma "abnormal" hasta
que se alcanza la velocidad minima de borboteo, umb, momento en el cual el lecho se colapsa pasando a ser "normal".

Dependiendo de las caracteristicas del gas y de las particulas de sélido, del distribuidor y de los dispositivos
internos, la region de fluidizacion por borboteo se puede extender en mas de un orden de magnitud respecto de la
velocidad del gas.

Una vez fluidizado, a medida que la velocidad del gas crece, crece también el tamafio de las burbujas por el
efecto de la coalescencia de éstas pudiendo llegar a tener un didmetro tan grande como el del reactor. Estas burbujas se
denominan glébulos o "skgs" y constituyen una gran canalizacion de paso de gas (bypass) y conllevan grandes
fluctuaciones del lecho y de la perdida de presion. Se admite la presencia de la globalizacién o slugging cuando el
diametro efectivo de burbuja excede un tercio del didametro del lecho. La hidrodinamica de los gldbulos es muy distinta a
la de las burbujas pequefias, asi, por ejemplo, tienen una menor velocidad. Se pueden formar diferentes tipos de slugs
(Figura 3.1-3):

a) Globulos asimétricos. fluidizacion grupo A de la clasificacion
de Geldart (ver mas adelante).

b) Hat-nosed slugs. fluidizacion de particulas grandes de
elevada densidad.

C) Globulos de pared se forman cuando a elevadas
velocidades del gas se rompen los glébulos.

. ; o a) b) 9
Este fenomeno junto con el de las canalizaciones suelen

originarse en los reactores de laboratorio, y es necesario tener en Figura 3.1-3: Diferentes tipos de “slugs”
cuenta que el no realizar una descripcion realista de la hidrodinamica
puede llevar a modelizaciones que conducen al fracaso en el proceso de escalado. La canalizacion del gas en forma de
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burbujas provoca que la conversion del lecho fluidizado catalitico tenga valores inferiores a las de flujo en piston e
incluso inferiores a las de mezcla perfecta.

También puede usarse un liquido para fluidizar un sélido. En este caso no se suelen formar burbujas sino que
el lecho se expande manteniendo una densidad de particulas constante de un punto a otro del recipiente. Desde el punto
de vista macroscopico el lecho puede considerarse homogéneo. La razon fundamental para la diferencia de
comportamiento entre la fluidizacion por gases (fluidizacion agregativa, aggregative fuidization) y por liquidos
(fluidizacion particulada, particulate fluidization) se cree que fundamentalmente es debida a la razon de densidades
solido-fluido (ps/pr). Si esta es grande se forman burbujas (bubbles y slugs), mientras que si la razén es baja solo se
expande el lecho. De este modo, este hecho explica que se puedan encontrar combinaciones liquido-sélido que forman
burbujas (tungsteno-agua) y combinaciones gas-sdlido que no las formen (fluidizacion de polvos con gases a presion).
Por tanto, en general, la hidrodindmica de los sistemas liquido-solido son mas facilmente interpretables y el disefio mas
directo. A pesar de ello, dada la poca frecuencia industrial de estos sistemas, el presente estudio se centra
exclusivamente en el disefio de lechos fluidizados con gas.

Con la siguiente Figura 3.1-4, 10 : n n " ; .

. |
construida por Geldart ('Types of Gas : | : ; .. |
Fluidization", Powder Tech. pp.284-292 sl ]t ___t__ClaseB , N 1 __ ! __

"o . i 1 I 1 "Fluidizicion posible,
(July 1973)), se puede dilucidar el tipo de I | Agregativa, \ | perodebaja calidhd
fluidizacion que se puede alzanzar a partir : e S s b : |
del didmetro medio equivalente de particula oL L - -Elaska - = C LieE o it e
(ya que normalmente se tiene una ! paieunadde N \| | 1
|
distribucion de tamafios de particula de tipo 1 \ nainm ? \\ \ : I

gaussiana) y las densidades del fluido y del

Ps-Pe(gfem?)
|
~
3 I
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(lase A: (Aireables) los finos,sélidos. | I
Fluidizacion ~ facil: corresponde a la R ra— o 100
fluidizacion de particulas pequefias (30-
150 pm) y de baja densidad (<1500
kg/m3). Tiene un comportamiento "abnormal", umb>un, la velocidad de las burbujas es mayor que la de la fase densa,
Up>Ue, Y la fraccion de huecos en la emulsion crece con la velocidad del fluido, ee>enr. Ejemplo: el catalizador de un
cracking. Los procesos en los que se trabaja en esta clase tienen un mayor coste de catalizador debido al pequefio
tamario.

200 500 1000 d.lum)

Figura 3.1-4: Clasificacion de Geldart de los lechos fluidizados

Clase B: (Burbujeantes) Fluidizacion puramente agregativa. Fluidizacion facil. Corresponde a la fluidizacion de particulas
con tamafios entre 150 y 500 um y densidades de particula entre 1500 y 4000 kg/m3. Tiene un comportamiento
"normal", ump= Umf Y la fraccién de huecos en la emulsién es aproximadamente constante e igual a la minima de
fluidizacion en un rango normal de velocidad del fluido, €ee= &mr. Ejemplo: la arena. Este grupo presenta distinto
comportamiento segun la escala de la unidad y tiene una mayor complejidad de disefio.

(Clase C: (Cohesivos) corresponde a polvos (d, < 30 um y cualquier densidad) con gran capacidad de cohesion
formando agregados que dificiimente se fluidizan y dan lugar a canalizaciones. EI considerar que en un lecho fluidizado
las particulas flotan y no interaccionan entre ellas es valido sélo para particulas relativamente grandes. Para particulas
suficientemente pequefias aparecen fuerzas de Van der Waals y capilares (que pueden resultar de la condensacion de
vapor de agua presente en el aire de fluidizacion. Con una humedad inferior al 8% no aparecen) que las mantienen
unidas. Ejemplo: talco, harina, cemento.
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(lase D: Fluidizacion posible pero de baja calidad: corresponde a la fluidizacion de particulas grandes (d, > 400 pum)
y/o muy densas (pp > 1000 kg/m3). La velocidad del gas en la fase densa es alta, y si se llegan a formar burbujas,

éstas tienen una velocidad menor que las de los grupos A y B. Se suelen forman burbujas mal definidas y glébulos.
Ejemplo: perdigones de acero, quisantes secos, combustion de particulas de carbon para reducir costes de trituracion.

La presencia excesiva de finos (10-45 micras) provoca dificultades en la fluidizacion, hay que tener en cuenta
que la clasificacion de Geldart atiende al tamafio medio de particula. Se recomienda que los finos no excedan el 20-35%.
(Cantidades mayores dificultan y encarecen el proceso. Se pueden eliminar los finos antes de introducir el sélido en el
reactor. Sin embargo, no se hace por problemas de costes. Puesto que los finos no se retienen en el ciclén se puede
aprovechar la operacion para llevar a cabo una dlasificacion del sélido. Sin embargo, este proceder provoca en muchos
casos problemas de puesta en marcha, ya que antes de producirse la clasificacion se originan problemas de transmision
de calor o taponamientos de los ciclones debido a las fuerzas cohesivas de los finos.

Aunque las propiedades del sélido y las del fluido determinan el tipo de fluidizacion, hay otros factores que
influyen sobre la agitacion del sélido, el tamafio de burbuja y la extension de la heterogeneidad. Estos factores incluyen
la geometria del lecho (cuanto més alto y estrecho mayor globulizacion), el flujo del gas, el tipo de distribuidor y los
dispositivos internos. La diferencia de comportamiento (conversion y selectividad) entre una planta pequefia y otra
grande reside de forma critica en el disefio de los dispositivos internos y del distribuidor de gas.

Una vez establecida la viabilidad de la fluidizacion es necesario conocer tres valores hidrodinamicos que la

caracterizan: la velocidad minima de fluidizacion, la velocidad de arrastre y la expansion del lecho en funcion de la
velocidad de flujo

3.1.1 Velocidad minima de fluidizacién

La velocidad minima de fluidizacion se estima utilizando la expresion de Ergun para la pérdida de presion de un
fluido que circula a través de un lecho de sélidos. En el momento de la fluidizacion incipiente, la pérdida de presién se
hace independiente de la velocidad de paso y se compensa con el empuije y la fuerza gravitatoria. Considerando que las
particulas no se apoyan unas en otras justo en el momento de transito de lecho fijo a lecho fluidizado se puede aplicar la
ecuacion de Erglin para describir la pérdida de presion por unidad de longitud de lecho fijo a partir de las propiedades
del fluido y del solido. Asi se tiene,

APA=M, g=(p, —ps) &, AL, g

AP , Szm Um Epm Um‘2
[ (1 p J[“Ez f}B B = (5 o) gy g
Lm (-gpm) dp (1'8pm) dP

siendo: &, = fraccion de volumen de lecho ocupada por las particulas enla

fluidizacion (m’ sélido / m’ reactor)
p, = densidad de particula
1

_ Ax; .
= Z ——2 | dela curva acumulativa

do diitd

2
Ax; = fraccion masica entre dos tamarios

Haciendo la expresion adimensional (multiplicando por pr-d®/(pF2-€pm)), Yy Si se usan los valores
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experimentales de los parametros A" (gom/(1-€pm)3) y B(1/(1-€pm)3), los cuales suelen tener respectivamente un valor

cercano a 1650 y 24.5, respectivamente, se obtienen las siguientes expresiones en las que aparecen dos nimeros
adimensionales, el nimero de Reynolds y el de Arquimedes:

Re ,=33.7[(1+3.6 107 Ar)"*-1]

—3
Re = dy Ui Pr Pr(Py-Pe)d, g

p
mf

2
M M

12

_ =3
_337u|[,, 36 10°(p,- ) ps d. g
ap pF M}f

mf

Estas estimaciones puedan presentar una desviacion estandar de + 34%. La estimacion de la velocidad
minima de fluidizacion se puede mejorar con ayuda de la determinacion experimental, que son las que sirven para definir
los valores de 1650 y 24.5. Nétese que la velocidad minima de fluidizacion es independiente de la altura de lecho.

La expresion general para particulas cuya geometria viene definida por la esfericidad, ¢s, la cual cuantifica su
alejamiento de la geometria esférica, es la siguiente

_ 2 _ _
175 (dpumprj .\ 150(1-gmf)(dpumpr): dPe(P, - Pr)Y
O & u (Pi«‘fnf [ HZ

[ superficie de una esfera
(Ps - >y {
superficie de la partlcula .
ambas para elmismo volumen

¢, = lesfera, 0< ¢ <1otrasformas

Expresion que en los dos casos extremos de particulas pequefias y grandes se simplifica de la siguiente
manera

Re> 1000 2 = 2ot (PP s

175 pF ggmf

p— 2 _ 3

Re< 20 umf: ((Psdp) (pp pF)g Emf
150 1- g,

El valor de la esfericidad oscila entre 0.5 y 1, siendo normal para solidos granulares tipicos el de 0.6. Las
particulas esféricas son las mejores para fluidizar, siendo tanto mas dificil cuanto mas se alejan de la geometria esférica.
En estos casos, las particulas no esféricas tienden a redondearse por efecto de la atricion.

3.1.2 Velocidad de arrastre

La velocidad de arrastre se calcula para el tamafio medio de la fraccion de particulas de menor tamafio y para

particulas de cualquier geometria mediante la siguiente expresion, en la que se considera que el peso aparente de la
particula es igual a la fuerza de rozamiento:
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T dz
6 (pp - pF) g = FT
Re = Prdts Coeficiente de roz.= C, = L_Z
He u® md
pot
2 4

de donde, en funcion de Cp, se tiene
1/2

4 gap (pp_pF)
3pr G

u,=

El coeficiente de rozamiento es una funcién del Reynolds y para particulas esféricas la relacion es analitica,

(P,-pe) 9 d
(Regimen Stokes) Re, <1 CD:ﬁ ut=¥
Re 18 u;
d (p,-p) g
Re,>10° (,~0.43 uf:gjL
Pr
69.43 4 (p.-pyd ]
1<Re, <10’ IC=-550+———" — y=|— Po-Py 9 d
InRe, +7.99 225 p,p ;

Se suele decir que para evitar un excesivo arrastre, la velocidad superficial del fluido en el proceso de
fluidizacion debe ser superior a la minima pero inferior a la de arrastre. Sin embargo, es necesario sefialar que en esta
afirmacion se estan comparando dos magnitudes definidas sobre bases diferentes, el tamafio medio de todas las
particulas para unf y €l tamafio de la fraccién de particulas mas pequefias para u:. Teniendo en cuenta que en régimen
de borboteo la mayor parte del gas pasa a través del lecho en forma de burbujas rapidas con poca fraccion de sélidos,
se puede tener un lecho fluidizado estable incluso a velocidades superiores a la de arrastre. En la practica se ha
observado que

u
—+4 =10 Re,>1000, para particulas grandes
u mf
Ys 90 Re,<0.4,para particulas pequefias
u

mf

Puesto que, en general, se usa una velocidad de fluido entre 5y 30 veces la minima de fluidizacion, el riesgo
de arrastre es muy limitado y facilmente eliminado con un ciclén.

3.1.3 Expansion del lecho fluidizado

La expansion del lecho fluidizado por un gas no es faciimente estimable y las mejores estimaciones son las
experimentales. En la préctica es necesario adicionar distribuidores y utilizar relaciones diametro/altura, D/h, elevadas
para conseguir una mayor uniformidad y eliminar posibles glébulos y canalizaciones. En el caso de la fluidizacion
agregativa una vez sobrepasada la velocidad minima de fluidizacion, practicamente todo el exceso de gas pasa por el
lecho en forma de burbujas y la expansién se suele estimar como la correspondiente a la velocidad minima de
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fluidizacion. Aunque su valor es mas o menos uniforme en todo el lecho, la erupcion de las burbujas en la superficie del
lecho provoca que en esa zona crezca la fraccion de huecos.

Una correlacion que da buenos resultados en las predicciones de emf (+ 10%) cuando las particulas a fluidizar

son bastante pequefias es:
2 0.029 0.021
g, = 058¢, 7| —H Pe
mf : s
Pr9(p, = Pr)d; P,

Cuando las particulas son grandes, estas predicciones son demasiado pequefias, y valores obtenidos inferiores
a 0.40 son dudosos. Si hay una distribucion significativa de tamafios tampoco deben usarse estas predicciones, ya que
las particulas pequefias llenan los intersticios entre las grandes. Valores tipicos de enf estan alrededor de 0.5.

3.1.4 Didmetro de burbuja

En general, el tamafio de las burbujas esta determinado por la
velocidad superficial, u, = qo/A, la geometria del recipiente, el disefio del
distribuidor principalmente, y se controla mediante el uso de dispositivos
internos (“internals”), que permiten tener burbujas lo suficientemente
pequefias (tamafio razonable 4-10 cm) y distribuidas uniformemente para
conseguir un buen contacto G-S. Se suelen utilizar dispositivos en posicion
vertical o bien en horizontal. Un ejemplo de dispositivos verticales es la
utilizacion de tubos de intercambiadores de calor uniformemente O O
espaciados. En esta disposicion el didmetro efectivo del lecho es el
didmetro hidraulico, die

area transversal del lecho

dte = 4 ’ .
perimetro de mojado Figura 3.1.4-1: Didmetro efectivo de
burbuja en la presencia de dispositivos

Para el disefio de este tipo de reactores se requiere calcular €l jtarmos verticales

diametro efectivo de las burbujas y en ausencia de datos experimentales
se puede tomar dyet = dee ,0 bien el que se indica en la figura 3.1.4-1.

Los dispositivos internos horizontales son parrillas, baffles ondulados, platos perforados o tubos de
intercambiador. El disefio y el espaciado de estos dispositivos determina el tamafio resultante de burbujas y no existe, en
estos casos, ninguna formula general para predecirfas.

Si se compara estos dos tipos de disposiciones se encuentra que la vertical minimiza las interferencias con el
flujo suave de los solidos mientras que el horizontal dificulta la mezcla permitiendo el desarrollo de gradientes de
temperatura. Los baffles horizontales retardan la mezcla del sélido, provocan clasificacion de particulas y originan perfil
axial de temperatura. También crean zonas de bajo contenido en sélido. Los lazos de recirculacion de sélido para
corregir la clasificacion son raramente justificables desde el punto de vista econémico y crean problemas de operacion.

A elevadas velocidades de gas los dispositivos verticales presentan mucho bypass de gas y slugging, para
evitarlo deben estar separados al menos 30 veces el didametro de las particulas. Por el contrario el horizontal uniformiza
la mezcla, provoca turbulencia y minimiza el bypass. Por tanto, la disposicién horizontal se prefiere para trabajar a
elevadas velocidades cuando la uniformidad de temperatura no es un factor critico. Asi pues, la presencia de dispositivos
internos puede mejorar el comportamiento (aumentando el contacto) de los reactores grandes, pero existe un limite
critico por encima del cual el lecho fluidizado se comporta como uno fijo al limitar el movimiento del sélido.
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Con sdlidos del tipo A del gréfico de Geldart, las burbujas suelen alcanzar rapidamente un didmetro de unos
pocos centimetros (entre 2 y 4). Con particulas del tipo B se observa un crecimiento de las mismas con la altura de
lecho, tendiendo a un tamafio limite que suele ser mayor que el de los sdlidos tipo A. El tamafio de las burbujas ha sido
medido por Yasui y Johanson (AIChE J. 4,445(1958)), Kobayashi et al. (Chem.Eng.Japan 29,846(1965)), Toei et al.
(Chem.Eng. Japan 29,851(1965)) y Kunii et al. (Chem.Eng.Japan 29,846(1965)). Los resultados muestran que el
tamafio de las burbujas crece con la velocidad del gas y con la altura en cualquier lecho.

Existen diversas correlaciones para estimar el didametro de burbuja originado por un orificio pero hay que tener
presente que no todas consideran que la altura del lecho y la coalescencia alteran significativamente el diametro de las
burbujas. Davison y Harris (1963) sugieren que la condicion para el tamafio maximo de burbuja es u, = ut. Sin embargo,
experimentalmente se evidencia que dymax €5 €l doble del predicho por dichos autores. Desde el punto de visto practico
un buen procedimiento es dymsx =1.87-db orifcio (Rowe 1973).

Como se muestra en la figura
3.1.4-2 las burbujas de gas se forman en el
distribuidor, formandose posteriormente
una zona de crecimiento de burbujas, con
burbujas pequefias que coalescen, y una
zona posterior de burbujas grandes.

B (25 24
RAAARS TR,

Ny
[

GRS Arga T3 n ey
4

FALES DESLASaIACES

w2

En la medida de lo posible, el
tamafio de burbuja debe determinarse
experimentalmente en reactores grandes y
con los dispositivos internos necesarios. El
diametro efectivo de las burbujas se puede
calcular a partir de la observacion
experimental de la frecuencia de burbujas

LI vk i

FOR o
' Dygijaibpir e

(n) por la siguiente expresion vélida para Neglazaaynigvinep ) LA

un lecho de burbujas rapidas (el modelo de Y-

flujo de gas alrededor es el de Davison) (se ' NN

forman si us>5Unf 0 Uo™2Uin) | lecho grande con una velocidad
GAS Eshiwniny [ GLL wperfiial de gas relativamente

Lo FEE LIV pequenia 0 2 un lecho con los
1.5u [ u -u 1.5 idizaci S -
=2 b To” nt (_ (u,-u). Flidizacidn normal Syugie iy g6 dispositivos inlernos adecuados
N AN i para mantener ¢l lamario e
Para burbujas pequefias ‘ burbuja constante
_15u( u,-u, Figura 3.1.4-2: Diferentes estados de fluidizacion
,=——b| o mf
n \u+3u,

Existen estudios sobre el diametro de burbuja en lechos fluidizados pequefios sin dispositivos internos. La mejor
relacion parece ser la de Moriy Wen :

d

bmax—'db - 0.3h/D

=e
dy - iy

bmax

d,, =0.652[A (u, —u,)]""  (CGS)
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Plato  poroso d,, =0.00376 (u, —u,,)’

04
Plato perforado  d,, = 0_347{A (u, = umf):|
nd

D =7-130 cm

v, =05-20 cm/s

d, =0.006—-0.045 cm

d,, =didmetro méximo si todas las burbujas de un plano coalescen en una sola o altura infinita
n, = nimero perforaciones por cm’

d,, = didmetro inicial, justo a la salida del orificio

Werther desarrollo otro modelo basado en la coalescencia cuyas predicciones para reactores mas grandes (2m
de diametro) y mas pequefios (0.1 m) que los del intervalo de Mori, son muy cercanas a las predicciones de este Ultimo.

d, =0.853[1+02722(u, ~u,)]" [1-0.06840)* ] (cgs)

Como puede observarse el tamafio de burbuja depende de la altura del lecho, y como la altura de lecho
catalitico depende del coeficiente global de transferencia y de la velocidad de la burbuja que, a su vez, dependen del
tamafio de burbuja, sera necesario un procedimiento iterativo para el calculo de la altura y del peso de catalizador
cuando variacion del tamafio de burbuja sea importante.

3.1.5. Disefio del distribuidor de gas

El distribuidor de gas en un lecho fluidizado es uno de los factores mas importantes en el disefio ya que afecta

a la calidad y comportamiento del lecho. Las principales consideraciones implicadas en el disefio del distribuidor son:
1) distribucion uniforme del gas en el lecho.
) prevencion de la pérdida de sélido por el distribuidor.
) prevencion de la atricion del sélido en los puntos de inyeccién del gas.
) completa fluidizacion desde el inicio del lecho sin la formacion de zonas muertas en las cercanias del
distribuidor.

5) control de la formacion de chorros durante la inyeccién del gas a través de los orificios del distribuidor.

B ow N

La pérdida de presion a traves del distribuidor es la variable esencial en la verificacion de las anteriores
consideraciones. En principio, cuanto mas elevada sea mejor sera la distribucion del gas, ya que el gas tiene que vencer
de manera uniforme las perturbaciones que se producen en el burbujeo del gas. Sin embargo, si la caida de presion es
suficientemente pequefia, el gas busca los orificios mas faciles, donde la caida de presion sea mas baja, produciéndose
canalizaciones preferentes, y probablemente apareceran orificios tapados. Al mismo tiempo, una elevada pérdida de
carga significa una mayor compresion del gas, es decir, un incremento en el coste, y , por tanto, un aumento
considerable de la velocidad en los chorros del distribuidor. Esto Ultimo lleva consigo una mayor atricién del sélido y
también el peligro de que dichos chorros atraviesen el lecho, si éste es de poca altura, con el consiguiente bypass de
gas. Experimentalmente se ha comprobado que la pérdida de presion debe de estar entre un 10 y un 30% de la pérdida
total de presion en el lecho fluidizado.

Existen diversos criterios para la eleccion de la perdida de presion en el distribuidor, en los que se propone que
sea una fraccion de la perdida de presion en el lecho con la finalidad de tener una distribucion uniforme del gas. Para
platos perforados y boquillas, Hyby (1967) sugiere utilizar las siguientes relaciones:
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ﬁ:o_w u,/u, ~1-2 %20.015 u, /u  >>1
AP AP

Como se observa en la tltima relacion, se ha visto que es posible encontrar buenas distribuciones para valores
muy inferiores al comentado, mostrandose la dependencia de la pérdida de presion con la altura y del diametro de lecho.
La expresion propuesta por Creasy (1971) cuantifica dicha dependencia,

A% =0.01+0.2| 1—exp 2L
AP 2H

Por tanto, la presion del gas debajo del distribuidor sera P = presion encima del lecho + pérdida de presion
en el lecho + pérdida de presion en el distribuidor.

En la figura 3.1.5-1 se esquematizan diversos tipos de distribuidor. Desde el punto de vista de la
uniformidad de fluidizacion el mas adecuado es el plato poroso, sequido del perforado y el de rejillas. Si es
necesario retirar parte de sélidos por el fondo, el acceso del gas al distribuidor es conico. En este caso, la
influencia del angulo es considerable, siendo recomendable un valor préximo a los 50°. El plato puede ser plano (es
lo ideal) o concavo o convexo si consideraciones de orden mecanico lo aconsejan. Sin embargo, estos dos Ultimos tipos
provocan erosion del plato y circulacion preferente del gas.

Plato
Platos Plato perforado
Plato i perforados perforado Convexo
perforado apilados concavo I
: " L T
L L L L] ] $ -.------.----.. y “----.--.‘
P! | 1 bt
Lecho fijo
insertado Barras
Campanas

? entre platos g 2 dfi la

% perforados ¢ Rendija rejila

# uv"‘" vevy
7 ‘[ T
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Figura 3.1.5-1: Diferentes tipos de ‘ETE_ _E
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Una vez calculada la pérdida de presion en el distribuidor es necesario calcular la velocidad del gas en los
orificios del distribuidor, el nimero y didmetro de orificios (0.5-5 cm) y su disposicion. Las siguientes relaciones son

utiles para dicha finalidad,
/2

1
29 APy
Pg

Uor = 0.7 Re>100 Kunii-Levenspiel (1969)

T 2 Nor
u=— dorUOr -
4 [Ad]

En general, cuanto mas pequefio es el orifico, mejor es la distribucion del gas, pero mayor es el peligro de
obturacién y mas elevado es el coste.

A las velocidades de orificio empleadas en algunas industrias (50-200 cm/s) el fluido penetra en el lecho en
forma de chorro, por lo que el comportamiento en las cercanias del distribuidor es muy distinto al del resto del lecho.
Existen muchas expresiones para estimar la profundidad de penetracion del chorro, pudiendo usar de manera aceptable
la de Wen y Chen (AIChE J. (1982),28,348) con una desviacion de un 30%. También hay que tener presente que existe
una velocidad del gas para la cual no todos los orificios son operativos.

La realidad de los lechos fluidizados es compleja y los modelos que intentan describirla presentan unos
parametros dificiles de escalar. Por esta razén el mejor disefio es el que se realiza por cambio de escala (scale-up) de
planta piloto. De la gran diversidad de modelos hidrodinamicos existentes no se puede escoger uno como el mejor ya
que cada uno de ellos serd adecuado cuando las condiciones experimentales coincidan con las asunciones del modelo.
Para un disefio preliminar, sin embargo, es recomendable elegir un modelo satisfactorio en varios puntos que requiera
pocos datos. Dado que la mayoria de los reactores tienen dispositivos internos son recomendables los modelos de
burbuja uniforme y en concreto el de Kunii-Levenspiel es recomendable por su simplicidad conceptual y combinado con
el apropiado modelo cinético suele proporcionar un perfil de concentraciones muy correcto en un amplio rango de
condiciones.

3.2. Modelo de burbujeo de Kunii-Levenspiel

A velocidades de gas superiores a la de minima fluidizacion, el lecho fluidizado mas bien parece un liquido en
vigorosa ebullicién; las burbujas de gas ascienden rapidamente y explotan en la superficie del lecho, resultando una fase
emulsionada muy agitada. En los reactores de lecho fluidizado se suele trabajar en las condiciones de borboteo, de
modo que el intenso movimiento de las burbujas provoca una mezcla suficiente en la fase densa o emulsion, y como
consecuencia la temperatura es practicamente uniforme en todo el reactor. Este efecto favorable viene acompafiado de
otro desfavorable: el gas de dentro de las burbujas puede no reaccionar y puede, por tanto, originar cortacircuitos
importantes de gas.

Cuando las burbujas ascienden, los reactantes de la fase gas se transfieren hacia fuera y hacia dentro de las
mismas, de manera que pueden entrar en contacto con el sélido produciéndose la reaccion. El producto fluye hacia el
interior de las burbujas y sale del lecho con las mismas. La velocidad a la cual los reactantes y productos fluyen hacia
dentro y hacia fuera de la burbuja determina la conversion, que depende evidentemente del tiempo que tardan las
burbujas en atravesar el lecho. Consecuentemente, ademas del modelo cinético, sera necesario disponer para obtener la
ecuacion de disefio de un reactor de lecho fluidizado, de un modelo de flujo completo, que considere el de cada fase y el
contacto entre fases para estimar el comportamiento del reactor.

Los modelos mas simples son los fundamentados en el flujo ideal de una sola fase en la que se considera que
todo el volumen del reactor tiene una concentracion uniforme de catalizador. No dan buenos resultados, presentandose
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grandes desviaciones entre las previsiones y los resultados experimentales. Como maximo se puede obtener previsiones
cercanas a las de flujo en piston y como minimo pueden presentarse previsiones incluso mas bajas que las
correspondientes al flujo ideal de mezcla perfecta, en particular para tamafios elevados de las burbujas. Los modelos de
flujo no ideal con un solo parametro tampoco suelen dar resultados satisfactorios, ya que son incapaces de predecir
conversiones por debajo de la de mezcla perfecta.

En los sistemas gas-sdlido la dificultad de emplear modelos basados en la RTD es la obtencion de una curva E
significativa. La medida clasica de RTD no se puede utilizar para determinar la mezcla del gas en la emulsién, ya que
siempre hay una fraccion de lecho ocupada por burbujas sin sélido.

El modelo que supone el flujo dividido en dos regiones, la de burbujas y la de emulsion, puede considerar hasta
seis parametros: la relacion de volimenes de las dos regiones, la relacion de la cantidad de sélidos en las mismas, la
relacion de flujos, la transferencia entre regiones, y las desviaciones en cada zona respecto al flujo ideal en las mismas.
El modelo es demasiado complejo, con caracter empirico, y el escalado, por tanto, muy poco fiable.

La propuesta mas atractiva es la que utiliza el modelo de flujo hidrodinamico denominado modelo de borboteo
(bubbling-gas model) propuesto por Kunii y Levenspiel. El modelo esta basado en un tamafio medio de burbuja y todas
las propiedades son funcién de este tamafio. Por otro lado, el modelo considera tres regiones: la fase densa, la de
burbujas y los alrededores de las mismas.

En el modelo del lecho de borboteo se supone:

1. Las burbujas son del mismo tamafio y estan distribuidas uniformemente en el lecho

2. Elflujo de gas en las proximidades de las burbujas ascendentes se ajusta al modelo de Davidson (ver figura
3.2-1), en el que cada burbuja arrastra consigo una estela de sélidos, creando una circulacion de sélidos
ascendente detras de la burbuja y descendente en la emulsion.

Burbuja

Estela

Fiaura 3.2-1: Modelo de Davison

3. Elgas de la burbuja permanece mucho en la misma, penetrando solo una pequefia distancia en la emulsion. La
region de penetracion se denomina nube.

4. La emulsion se mantiene en condiciones de fluidizacion minima (es decir, la velocidad relativa del gas y del
solido permanecen invariables). Se suele considerar cierta esta Ultima afirmacion, pero es necesario recordar
que hay casos en los que no lo es, como, por ejemplo, en la fluidizacion del grupo Ay en la operacion a
elevada presion.
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En general, los lechos fluidizados cataliticos usan tamafios de particula pequefios por lo que requieren bajas
velocidades de flujo del gas, condiciones en las que se pueden formar burbujas de tamafio relativamente constante y
distribuidas uniformemente, las cuales ademas tienen una velocidad bastante mas grande que la emulsion, es decir, son
"rapidas" (ub>> Uo, 0 U>>5 un), y se suelen ajustar al modelo de Davidson. En el resto del capitulo se considerara
que el régimen de burbujas pertenece a este Ultimo caso.

El flujo del gas se divide entre las burbujas y la emulsion, gs = ge + g,
si se asume que la emulsion tiene la velocidad de minima fluidizacion tenemos:

% _ G,
Ki <> — Uit — =W
M’I;+ K(é A A
£, ]
2 |2
2 | B = La expresion anterior corresponde a una situacion ideal (teoria de las
Z | Emulsion . . .
8 dos fases) que suele sobrestimar el caudal de gas en la fase burbujas. Si la
Tu - velocidad del gas es suficientemente grande, uo/um > 3, la velocidad del gas en
: la emulsion es despreciable frente a la de las burbujas, por lo que se puede
T T considerar que el flujo de gas a través del lecho se produce solo por las
T ‘&meo burbujas y, por tanto, que la conversion total del gas se corresponde con el de
desnreciable | 1as burbujas (Figura3.2-2).
Figura 3.2-2: Modelo de Flujo y La perdida de presion necesaria en el lecho hace que el gas se
transferencia expanda (disminuye su densidad) al ascender. Por tanto, el caudal y la velocidad

aumentan con la altura. Puesto que uwf s muy poco sensible a la densidad,
resulta un aumento en la velocidad de flujo de la fase de burbujas con la altura. Esto se tiene que tener en cuenta sélo
para lechos muy altos, de material muy denso, o cuando se opera a presion subatmosférica. Es despreciable para
Uo>>Umf.

Davidson extrapol6 los resultados obtenidos con burbujas en sistemas liquidos a sistemas gas-sdlido y propuso
para burbujas pequefias aisladas con d»/D < 0.125 la siguiente relacion entre la velocidad de ascenso y el tamafio de
burbuja,

u, =0'711(gd, )"

Cuando hay presentes muchas burbujas, esta velocidad se ve afectada por otros factores. Por un lado, cuanto
mayor es el nimero de burbujas menor es el efecto del rozamiento que afecta a cada una de ellas, y las burbujas
presentan un efecto de arrastre colectivo. Y como el nimero de burbujas aumenta con la velocidad total del gas uo, la
velocidad de ascenso de la burbuja debe de aumentar al hacerlo dicha magnitud. Por otro lado, la viscosidad del gas, y
el tamafio y densidad del sélido también deberian de afectar a la velocidad de ascenso. Estos Ultimos factores afectan
también a la velocidad minima de fluidizacion, de modo que esta velocidad podria ser representativa de la influencia de
conjunto mencionado. Asf, se puede concretar en que un aumento de la velocidad minima de fluidizacion tiende a reducir
la velocidad de ascenso de de las burbujas. Extendiendo a sistemas gas-sélido los resultados que habia obtenido en
sistemas liquido-solido, Davidson propuso que la velocidad de ascenso de un conjunto de burbujas se podria estimar
mediante la relacion

ub = L‘Ibr +(U0 _umf)

La relacion es empirica pero da bastante buenos resultados.

Para describir completamente y de forma cuantitativa el modelo de Kunii-Levenspiel se ha de determinar la
fraccion de lecho ocupado por las burbujas y estelas. Se definen para ello, el pardmetro & como la fraccién de lecho
ocupada por las burbujas sin contar las estelas
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52 m’ burbuja (sin estela)
m’ lecho

y el parametro o como el volumen de estela por volumen de burbuja

m’ estela
m’ burbuja os
De este modo, el producto oo representa el volumen de estela por

volumen de reactor (m3 estela/m3 reactor). Los valores usuales de o oscilan P

entre 0’2y 0'6. En lafigura se puede estimar un valor del mismo. Arena natural i _
rena natural (irregular)

Por diferencia, se deduce que la fraccion de lecho ocupada por la fase
emulsion, incluyendo las nubes, es (1 - & — ad).

100 200 300 40D 500

Utilizando el modelo de Kunii-Levenspiel, la fraccién de lecho ocupada dp )

por burbujas y estelas se puede estimar mediante balances de materia. Un balance de sélidos en el lecho conduce a
plantear que el caudal de sélidos presente en la fase emulsion ha de ser igual al caudal de sélidos que asciende con las
estelas (se desprecia el contenido en las burbujas y nubes).

Entonces se tiene,A (1-8—ad)u,p, = du, Ap,,, siendo A el area transversal y ps la densidad

aparente de solido en la fase emulsion y estela. Aislando la velocidad de sélidos se obtiene,
y - adu,
o 1-86-ad

El balance de materia del gas es
(Caudal total de gas) = (Caudal de gas en burbujas) + (Caudal de gas en estelas) + (Caudal de gas en la emulsion)

Au,= Aodu, + Aeg;adu + Ag,(1-0—ad)u,

0

La velocidad del gas en la fase emulsion se estima de la expresion

Si la velocidad de descenso del sélido es suficientemente grande, el flujo de gas en la emulsion se puede
impedir e incluso transformarse en un flujo descendente. Esta situacion se produce para u, > (3 a 11) un. No obstante,
en general este fendmeno no se suele considerar y se admite que en flujo de gas en la fase emulsion es insignificante. El
valor de &nf aparece en la relacion anterior ya que ugf es la velocidad minima de fluidizacion basada en la seccion de
tubo vacia.

Combinando las ecuaciones anteriores se obtiene una relacion para determinar la fraccion de lecho ocupada
por las burbujas
uo — umf

ub _umf (1+O€)
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Considerando los valores de a y admitiendo burbujas rapidas la tltima expresion se reduce a,

6:uo_umf

U,

La caracterizacion del lecho requiere también conocer las cantidades de solidos presentes en las distintas
fases presentes en el mismo. Tomando como referencia el volumen de burbuja, la fraccion de sélido presente en la fase
burbuja, b, €s, como ya se ha mencionado muy baja, y, cuando sea necesario se le supone un valor dentro del
intervalo 0’001 y 0’01, siendo 0’005 un valor tipico. El volumen de sélidos respecto al volumen de burbuja en la fase
estela y nubes, 1y, se encuentre en el rango 0'3 y 0'4 normalmente. Este valor, no obstante, es muy sensible al valor de
a, el cual, a su vez, como se ha visto, es de dificil estimacion. La fraccién de sélido presente en la fase emulsion, e,
presenta valores tipicos alrededor de 1'5.

_vol. sélidos en burbujas

_ =0.001a0.01
volumen burbujas
vol. sélidos en nubes y estelas 3Unt | Em
ye= DY TR = (1) [ LE g
vol. burbujas Ubr = Uni / En
vol. sélidos emulsion ~ (1-¢g,¢)(1-0
= = -ewll )-(Yc+vb)

vol. burbujas )

Para completar el modelo y realizar estimaciones de los caudales entre las distintas fases del mismo sera
preciso disponer de relaciones para estimar coeficientes de transferencia de materia entre fases (Figura 2.2-2). La
transferencia de materia externa gas sélido se suele despreciar ya que las particulas cataliticas suelen ser pequefias y la
velocidad relativa gas sélido alta.

El coeficiente de transferencia de materia burbuja nube, Ky = Ko, y €l correspondiente a la transferencia entre
nube y emulsion, Kee = Kec, se estiman de las relaciones siguientes:

112 _1/4

_ Vol. gas desde burbuja a nube / seg. _ 45| U |45 gs De 9
vol. burb. db d

bc

K= vol. gas entre nube y emulsion/seg. 678 Enlsg Uy "
« vol. burb. ' d

Valores tipicos de Kpcy Kee son, respectivamente, 2y 1 5.y sus unidades

_ m’ gas que va de burbuja a nube

K

. (m® burbuja) (s)
K = m’ gas que va de nube a emulsion
« (m’ burbuja) (s)
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3.3. Disefio de reactores cataliticos de lecho fluidizado

El objetivo de este punto es el de predecir el comportamiento del reactor catalitico de lecho fluidizado, es decir,
calcular la conversién en el efluente a partir de un modelo para el reactor. Las particulas de un lecho fluidizado son tan
pequefias que también son despreciables los gradientes intraparticula de concentracion y temperatura (n = 1). Por
tanto, la velocidad global de reaccion es, en general, la velocidad intrinseca, evaluada a la temperatura y concentracion
de la fase emulsion.

Sin embargo, aunque ello sea un paso decisivo en el disefio, existen otros factores a considerar: la
desactivacion y regeneracion del catalizador, transferencia de calor, eleccion de dispositivos internos, perdida de
catalizador por arrastre, eleccion del tamafio de particula, la probabilidad de mala operacién (slugging), el disefio del
distribuidor de gas y la necesidad de usar modelos para la operacién a gran escala.

El lecho fluidizado para reacciones cataliticas se utiliza solamente cuando la reaccion es muy exotérmica y el
catalizador es muy activo, circunstancia que suele coincidir con particulas de reducido tamafio, lo que significa que ue es
baja y el comportamiento del lecho corresponde a burbujas rapidas. En aplicaciones para sélidos del tipo D (tostacion
de minerales, gasificacion de particulas grandes de carbén, secado de granos y legumbres, etc) se tienen particulas
grandes y burbuijas lentas. El modelo de contacto es diferente y el modelo de Kunii-Levenspiel no se puede aplicar.

Para una cinética sin variacion de densidad (ea = 0), los balances de materia conducen a la ecuacién de
disefio en la que, como se vera, es de mucha importancia el tamafio de las burbujas.

:l%: c"
W dt cat ~A

kgcata — m’ m )
kcat = pp k' = ( }

“ra

m’ cata kg cata-s | molA

donde k' es la constante de velocidad por kg de catalizador, y W la cantidad de catalizador, en este caso, normalmente
en m3. Supdngase para simplificar que la velocidad de reaccion sigue una cinética de primer orden utilizando como
referencia el volumen de catalizador.

» Balance del gas reactivo A en la burbuja:

(Desaparicion de A en burbuja) = (Reaccion en fase burbuja) + ( Transporte a nube y estela)
dc,,

dt
» Balance de A en el conjunto nube y estela:

= K Vo Ky (G =)

(Entrada de A a nube y estela) = ( Reaccion de A en nube y estela) + (Transporte fase emulsion)
Kbc (cAb _cAc) = YC kcat cAc + Kce (CAc _CAe)

> Balance de A en la fase emulsion:

(Entrada de A en la fase emulsion) = (Consumo de A por reaccion fase emulsion)
Kce (CAc _cAe) = Ye kcat cAe

Eliminando las concentraciones de interfase entre las expresiones anteriores se obtiene
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dc, 1
_F_kcat ’Yb+&+ 1 Cap
Kbc #

T
Ve Kce

Si se define el coeficiente global de transporte, Kg, inverso de la resistencia total por la relacion

Obsérvese que la resistencia total no es la suma de las resistencias de las etapas implicadas en el proceso
transporte reaccion desde la burbuja a la fase emulsion ya que las etapas transcurren en serie y en serie-paralelo de
acuerdo con el siguiente esquema

— =R, Resistencia global
R

1 . . i ,
— =Resistencia a la reaccion enla burbuja =R

— i
B
"__"_l" . . e
— =Resistencia a la reaccion enlanube =R
= 1 T
= =
= L ., .
| = - — =Resistencia a la reaccion en la emulsion =R,
= | Ve
— k S y
= <L = Resistencia al transporte entre nube y emulsion =R,
I Kce
k o .
| K“at = Resistencia al transporte entre burbuja y nube =R,

bc

La ecuacion diferencial que da la variacion de la concentracion del gas en la burbuja queda de la forma
siguiente:
3 dc,

dt

= kcat KR Cp = Ko o

integrando respecto al tiempo y considerando que t = Liia/us, y admitiendo que las concentraciones de entrada y salida
se corresponden con la inicial y final de las burbujas se obtiene

L L
CO keat Kr —Hid. Ko —Tid
Zh — ghafrt = @ b —a U
CA
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ecuacion que ya permite calcular la altura de reactor de lecho fluidizado necesaria para alcanzar un disminucion
determinada de concentracion del gas a la salida del mismo. No obstante suele ser habitual realizar el calculo en funcién
de la altura de lecho fijo o estatico, L.. Para realizar el cambio es preciso realizar un balance de sélido para el lecho fijo
previo a la fluidizacion y una vez fluidizado.

(Sélido en el lecho fijo) = (Sélido en el lecho fluidizado)
A pp Lr (1_8r) = A pp I‘fluid (1 _81‘)

como & es la fraccion de vacié en condiciones de fluidizacion, es dificil su determinacion directa, pero se puede obtener
a partir de variables ya definidas. Asi, realizando un balance de huecos se tiene

(vacio en el lecho) = (vacio en burbujas) + (vacio en la fase emulsion)

m’vacio _ m’burbua m’vacio ~ m’restolecho m’ vacio
m’ lecho fluid ~ m’ lecho fluid m” burbuja ~ m’ lecho fluid m’ resto lecho

utilizando unidades

es deir, g =0"1+(1-90) ¢,

operando se obtiene 1—¢g =(1—¢,)(1-9)

En consequencia, la relacion entre altura de lecho fluidizado y lecho fijo para la misma cantidad de catalizador
solido resulta ser
(1-¢)
bs=——— = L
(1_ Smf)(1_ 8)

La relacion entre concentracion de gas y altura de lecho fijo de relleno sera, entonces

o
CA

Gk le) L
Ca (1-e,)(1-9) u,

r

Si ahora se tiene en cuenta la relacion

(1= 8)=1— 2ot _
U, u, U,

y se multiplica numerador y denominador por A p, uo, se obtiene la expresion

CZ (1_8r)LrAppuo 1 W, u l

cat ~o
R

(1_ 8ml‘) pp qo ubr

T T Pt - kcat
Ca (1=&y) py AU, (1=9)u,

Esta expresion permite calcular la cantidad de catalizador necesaria para una concentracion determinada de A,

_ pp qo (1_8mf)ubr Ini: pp qo (1_8mf)ubr In 1

« k.. K U, C, k_.Kq U, 1-X,

cat
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El tamafio de burbuja es el parametro principal del
modelo de Kunii-Levenspiel. En la figura 3.2-3 muestra que
valores elevados de dy proporcionan conversiones pequefias
debido al gran bypass de las burbujas. Como se observa las ; Burbujasgrandes
conversiones pueden ser incluso inferiores a las obtenidas en un
reactor de mezcla completa. En los reactores industriales debido
al gran caudal se suelen formar lechos con grandes burbujas con
un elevado bypass y un comportamiento deficiente. Para reducir y
controlar el tamafio de las burbujas es conveniente para estos
reactores introducir accesorios internos.

La mayoria de los lechos fluidizados trabajan a presion
cercana a la atmosférica, aunque algunos trabajan a presiones
elevadas (cercanas a 20 bars). Para un mismo caudal masico al
aumentar la presion disminuye la velocidad por lo que se forman
menos burbujas y son mas pequefias, aumentando asi el flujo del
gas en la emulsion lo cual origina un mejor comportamiento del
reactor.

Burbujaspequenas

ujoen piston

2 4 [ [
{1-freteno)lriencfue  Tiompoasdimensional

Figura 3.2-3: Conversion segun el tamafio de
burbuja.

3.4 Disefio de reactores cataliticos de lecho movil.

Si las velocidades de gas son superiores a las de arrastre se produce la salida de las particulas del lecho y si no
hay alimentacion de particulas el lecho quedara vacio. Para mantener la cantidad de solidos en el reactor seria necesario
alimentar un caudal de sélidos por la parte inferior del reactor igual al caudal de salida por arrastre. Este tipo de
dispositivo ha resultado muy til en el caso de producirse la desactivacion de catalizadores muy activos, ya que una vez
desactivados o parcialmente desactivados después de salir del reactor y antes de devolverlo al mismo pueden
regenerarse en otro reactor. También podemos tener lechos méviles con flujo descendente en los que las particulas de
catalizador fluyen por gravedad, o por transporte mecanico. El lecho de sdlidos puede moverse en cocorriente,
contracorriente o en flujo cruzado respecto a la corriente de fluido reactante. Siendo deseable que ambas fases tengan
un comportamiento de flujo en piston. La operacion en contracorriente requiere una velocidad de flujo de gas muy baja
para evitar el arrastre de sélido, lo que disminuye la capacidad de tratamiento de gas, y, como resultado, este tipo de
operar es poco frecuente.

Los lechos moviles cataliticos son Utiles cuando el catalizador tiene una corta vida, es decir, una moderada
desactivacion y puede ser regenerado de forma continua. Sirve para obtener elevadas conversiones con una buena
selectividad. El principal problema de esta tecnologia es el manejo de grandes cantidades de solidos. Por esta razon, la
resistencia a la atricion de los solidos empleados es muy importante. Este tipo de reactores sirven adecuadamente para
trabajar en régimen adiabdtico, sobre todo para reacciones endotérmicas. El mismo catalizador puede servir como
agente calefactor (con el calor que retiene de la regeneracion, o por calefaccion directa o indirecta). En este caso es
necesario asegurarse que el ciclo térmico que se le impone al sdlido no afecta a su resistencia mecanica ni a largo plazo
a su actividad catalitica.

Los lechos moviles cataliticos tienen pocas aplicaciones pero estas son extremadamente importantes. Entre
ellas se incluyen el craqueo catalitico del gasoil (“raiser”, reactor de transporte) y el reformado catalitico de las
gasolinas.
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ws (kg/s) Cuando los caudales de catalizador y reactantes no
varian con el tiempo, el reactor estd en estado estacionario y, por
Wo (kmol/s) tfa\nto, las condicic?nes en cad:cl Punto del rfaactor ng variaq C(?n el
o (M/s) tiempo, aunque si con la posicién. Suponiendo flujo en piston el
balance molar de reactante A en el diferencial es el siguiente:

h  EBBEO  W=Aps 0=w,-(w, +dw,) +rd,
h+dh 00000, wqw

0=w, dX, + r, dW

cat
P8 (kgea/m? lecho)

— W’*"jwi;: -r,= al)[- r,t=0]
@ \ k-f(c)

La velocidad de reaccion depende de la actividad del catalizador y ésta del tiempo de contacto entre el sélido y
el gas. Por tanto, es necesario relacionar el tiempo de contacto con la cantidad y caudal de catalizador. Para un reactor
de lecho movil en cocorriente si el solido circula con un caudal ws a una distancia h del reactor, admitiendo flujo en
piston, la permanencia del sdlido en el reactor, y, por tanto, el tiempo de contacto entre gas y sdlido igual al de la
permanencia del sélido en el reactor, se determina de la relacién t = Wea/ws = W/ws. La velocidad del solido y la del gas
son independientes, y en consecuencia los tiempos de residencia del solido y del gas no tienen porque coincidir.

Diferenciando esta Ultima expresion y considerando una cinética de desactivacion independiente de la concentracion de
reactivos y productos (desactivacion por modificacion estructural o sinterizacion de la superficie del catalizador debida a
la exposicion a condiciones extremas) se obtiene

-d_a:kd-an dt:%:%
dt Ws Ws
t:% E—ﬁ n

-—=—a
Ws dw  w

siendo kg la constante cinética de desactivacion. En el caso que la desactivacion este producida por deposicion de una
impureza del alimento o del producto, o por descomposicion del producto, el modelo cinético de desactivacion es del
tipo general dado por

~—=kqca"
dt

Por tanto, la ecuacion de disefio para un reactor mévil en cocorriente y flujo descendente es:

XA dX B W
wio | o ! a(W)dw

0

Expresion que permite calcular la masa de catalizador necesaria en el reactor para obtener una conversion
determinada. Si se quiere obtener el volumen del reactor, es decir, sus dimensiones se utiliza la relacion

2

W=p,(1-¢)L n%
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Se puede observar la importancia en el calculo de la fraccién de sdlido (necesaria también para poder aplicar la
ecuacion de Ergun para disefiar la circulacion del solido hacia el regenerador).

En un reactor de lecho mévil aproximadamente se estima la fraccién de huecos por la relacion

(Ut+Us+Uo)_\/(Ut+Us+Uo)2_4Uo Us
2u,

En los lechos méviles cataliticos cuando el tamafio de particula es pequefio (0’3 - 0'6 mm) puede tener lugar
normalmente el transporte neumatico, y en estas condiciones el reactor resultante se denomina reactor de transporte,
en el que gas y sdlido tienen ahora la misma velocidad lineal aproximadamente (uo/us €s aproximadamente 1). Es decir,
ambas fases presentaran el mismo tiempo de residencia. Para conseguir el transporte de manera mas facil el modo de
operacion mas adecuado es la cocorriente ascendente. Este tipo de reactor se utiliza principalmente cuando el
catalizador se desactiva rapidamente. Las ecuaciones de disefio son las mismas que para el reactor de lecho movil.
Ahora la velocidad del sélido y la del gas son iguales y la fraccion de huecos mucho mayor.

De la misma manera que se ha puesto el tiempo de contacto en funcién de la masa de catalizador, en los
reactores de transporte se suele poner en funcion de la posicion en el reactor de la siguiente forma:

K a [ (t=0]

W, ——— =
" A pydl

,_
=

uS

da k
——=—2
d u

o
>

S

Por otro lado, en estos reactores no hay que olvidar las variaciones de densidad, tanto las debidas a la
estequiometria de la reaccion, como las producidas por los cambios de presion por rozamiento y por la temperatura

U, = u,(1+¢€,X,) E

0

Si las condiciones de operacion del reactor no son isotérmicas, es necesario resolver ademas y de forma
simultanea el o los balances de energia. Dos son los casos extremos que se pueden presentar:

a) T+ Ts Sila temperatura del gas es distinta a la del solido, el caudal de transmision de calor entre ambos es

Q =ha(T-T)

kl/(m?-s-K) (m2/kg cat.)

__6
d.p,

El balance de energia en la fase gas y sobre el sélido a resolver simultdneamente son:

REACTORES MULTIFASICOS, Pagina 70



M.Iborra, J.Tejero, F.Cunill

dT _Ua, (T,-T)+ha, (T, =T)+r,AH dT, _ ha, (T,-T)
dw Dwe, dw w, e

: 1/(g-S)
. mol/(a-
D Py g

b) T=Ts latemperatura del sélidoy el gas es la misma hay que resolver:

di _Ua, (T, -T)+rDH

w - wie, o+ Z wé,

3.5. Notacion

a Coeficiente de actividad

as: Area de contacto del solido [m?/kg cat.]

Ar: NUmero de Arquimedes

Ca! Concentracion de A en burbuja [mol A/m?]

Cac Concentracion de A en nube [mol A/m3]

Co: Coeficiente de rozamiento

D: Diametro del lecho [m]

Dag: Difusion de componente A en el componente B [m?/s]

d,: Diametro medio de particula [m]

b e Didmetro de burbuja efectivo [m]

Ob,o! Didmetro de burbuja a la salida del orificio[m]

Amax: Didmetro maximo de burbuja si todas las burbujas de un plano coalescen en una sola altura infinita [m]
dre: Didametro hidraulico [m]

h: Coeficiente de transferencia por conveccién [KI/m2-s-K]

k' Constante de velocidad cinética por masa de catalizador

Keat: Constante de velocidad cinética

kq: Constante de velocidad cinética de desactivacion

Kep: Coeficiente de transferencia de materia entre burbuja y nube [s']

Kee: Coeficiente de transferencia de materia entre nube y emulsién [s-']

Kr: Coeficiente de transferencia global [s7']

Liuig: Altura de lecho [m]

L Altura de lecho fijo o estético [m]

Ng: Numero de perforaciones por cm?

Qs: Caudal volumétrico de burbujas [m3/s]

Ce: Caudal volumétrico de emulsion [m3/s]

Qs Caudal volumétrico de gas [m3/s]

o: Caudal volumétrico de burbuja [m3/s]

a: Velocidad de reaccion intensiva [mol/s-m3]

Ro: Resistencia global [s]

Ro: Resistencia a la reaccion en la burbuja [m? burbuja/m? sélidos en burbujas]
Re: Resistencia a la reaccion en la nube [m3 burbuja/m? sélidos en estelas y nubes]
Re: Resistencia a la reaccion en la emulsién [m? burbuja/m? sélidos en burbujas]
Rree: Resistencia al transporte entre nube y emulsion
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Rrce! Resistencia al transporte entre burbuja y nube
Remr: Numero de Reynolds referido a la velocidad minima de fluidizacion
Up: Velocidad de las burbujas [m?/s]

Uo! Velocidad superficial [m?/s]

Upy: Velocidad de burbujas sola sin interacciones [m2/s]
Ue! Velocidad de la fase densa [m%/s]

Unb: Velocidad minima de borboteo [m?/s]

Unf: Velocidad minima de fluidizacion [m?/s]

Uo! Velocidad superficial [m?/s]

Us: Velocidad del sdlido [m#/s]

U Velocidad de arrastre [m?/s]

W: Masa de catalizador [kg]

Ws: Caudal masico de sdlido [kg/s]

AP: Perdida de presion [Pa]
APy Perdida de presion en el distribuidor [Pa]

€ Fraccién de hueco de la fase densa [m? de hueco/m? de emulsion]

& Fraccion de vacié en condiciones de fluidizacion

Enf. Expansion del lecho fluidizado

Epm! Fraccion de volumen de lecho ocupada por las particulas en la fluidizacion [m? sélido/m? reactor]
& Fraccion de vacié en condiciones de lecho fijo o estatico

o, Esfericidad [Superficie de una esfera/superficie de la particula]

u: Viscosidad [m?/s]

pL: Densidad del sélido [m3/kg]
Pr: Densidad de particula [m3/kg]
Ps: Densidad del solido [m3/kg]

Pse! Densidad aparente del sélido en la fase de emulsion y estela [m3/kg]

(0% Fraccion de lecho ocupada por las burbujas sin contar las estelas [m?® burbuja/m? lecho]

a: Parametro definido como el cociente entre el volumen de estela con volumen de burbuja

Vb Fraccion de sélido presente en la fase burbuja [m?3 sélidos en burbujas/m? burbuja]

Y Fraccion de sélido en nubes y estela respecto el volumen de burbujas [m? sélidos en estelasy  nubes/m? burbuja]
Ve Fraccion de sélido presente en la fase emulsion [m? sélidos en burbujas/m3 burbuja]

3.6. Problemas

1. Se esta utilizando un reactor de lecho fluidizado a nivel de planta piloto para estudiar una determinada reaccién
quimica. El didmetro del reactor es 91’4 cm y se tratan 28'3-103 cm3/s de un alimento gaseoso a las condiciones
de operacion de la reaccion. El didametro medio de las particulas es 100 pUm. La altura de lecho en condiciones de
fluidizacion es 91'4 cm. El distribuidor es una placa porosa. Determinar la cantidad (kg) de catalizador presente en
el lecho.

Datos adicionales: @s = 0'7 pr = 1'07 - 10-3 g/cm3 pp = 1’3 g/cm® pr=1'5 - 104 poise (g/cm - s)

Res.: 308 kg

2. En un reactor de relleno de laboratorio (Lieleno = 10 cm y U, = 2 cm/s) la conversion es del 97% para la
reaccion de primer orden A --> B. Calcular la conversion en un lecho fluidizado mas grande a escala planta piloto (Lreteno
=100 cmy u, = 20 cm/s) en el que se ha estimado un tamafio de burbujas de 8 cm.

Datos: um=32cm/s em=&=05 D=0.204cm?s oo=0.34

Res.: 71.9 %

3. Un reactante A gaseoso desaparece por reaccion de primer orden A --> R en un lecho fluidizado con borboteo
vigoroso con una conversion del 50%. Si se duplica la cantidad de catalizador en el lecho permaneciendo las demés
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magnitudes constante incluyéndose el tamafio medio de burbuja, estimase la conversion resultante.
Res.: 75 %.

4. En el reactor fluidizado del primer problema la conversion es del 71,5%. Calcilese en cuanto ha de
aumentarse la cantidad de catalizador para que la conversion lograda en el lecho de relleno aumente hasta el 97%,
suponiendo que el tamafio eficaz de la burbuja permanece constante.

Res.: 2.8m

5. Un gas reactivo que circula con una velocidad superficial, u,, de 0’3 m/s y con un caudal volumétrico de 0'3rt
m3/s pasa a través de un lecho fluidizado de 2 m de diametro que contiene 7 toneladas de catalizador de densidad
2000 kg/m3. Las condiciones de fluidizacion son: uns = 0'03 m/s i et = 0'5. La reaccion sigue la estequiometria A
— By el modelo cinético es: -ra=k'ca con k' =4 - 104 m3 fluido/(kg - s)

Comprobando que se puede aplicar el modelo de Kunii-Levenspiel (db<< dreactor Y borboteo rapido, up>>un)

1. Calcular la conversion del reactivo

2. Laaltura del lecho fluidizado y la del lecho fijo (&= 0'4)

3. La conversién que se obtendria si operase como un lecho fijo de flujo en piston ideal, y como un reactor
con mezcla perfecta para el gas. Discutir los resultados, las causas y proponer una posible mejora para el
reactor fluiditzado.

Dades adicionales: ca,= 100 mol/m3, D = 2 - 10> m2/s, a = 0'33, medida estimada para la burbuja de gas: d
=0'32m, y,= 0003

Res: 1.31.6%:; 2. 2.77m, 1.9m: 3. 95% , 75%.

6. Estimar la cantidad de catalizador necesaria en un reactor de lecho fluidizado, segun el modelo de borboteo de
Kunii-Levenspiel, para producir 6 -+ 107 kg/afio de acrilonitrilo por amoxidacién de propileno en presencia de aire

C3He + NH; + 3/2 0, — C3H3sN + 3 H.0

El aliment contiene C3Hg i NH3 en proporcion estequiometrica y con un 20% en exceso de aire (79% molar en Nz y
21% en 0;). La conversion a alcanzar respecto al propeno es 70%, la temperatura de trabajo 400 °C, la presion 2
bar y la fraccién de dias en operacion 0,94. Calcular el didmetro y la altura del reactor fluidizado. Comparar con la
cantidad de catalizador que haria falta si el reactor (suponer densidad constante) fuese:

i) flujo de piston ideal

i) mezcla perfecta
Datos: d,=0,1m; d, = 0,05mm; pp =2500kgm3; p=144kgh'm'; uyw=0002ms'"; a=06;D
=0,14m2h"1a400°C; & =05 en=06; k=10s"; uo=720mh"; y, = 0,004
Res.: 1.1.42 10> kg cata 2. 10.1 m., 2’25m 3. Flux pistd: 4'88 104 kg cata i mescla perfecta: 9.45 104 kg cata.

7. En un reactor catalitico de cracking se carga gasoil (A) para obtener Cs (B) y coque y gas seco (C). Este
reactor es un reactor de lecho movil que trabaja a 482 °C. La reaccion puede describirse como A --(k1)--> productos.

6
dm 2

(gcat.)(mol)(min) *

La desactivacion del catalizador es independiente de la concentracion de la fase gas y es de primer orden
(n=1) y una constante de 0.72 min-'. El alimento se halla diluido con nitrgeno por lo que se puede aproximar y
considerar que la variacion de volumen es despreciable. El reactor tiene 22 kg de catalizador que se mueven a 10
kg/min. El gasoil se alimenta a 30 mol/min con una concentracion de 0.075 mol/dm3. Determinar la conversion que se

alcanza.
Res.: 55 %

La velocidad de craqueo del gasoil tiene la siguiente ecuacion:  -r, = 0.60
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8. Con el aumento de la demanda de xileno en la industria petroquimica, su obtencién a partir de la desproporcion
del tolueno ha ganado interés en los recientes afios. Esta reaccion 2 Tolueno --(cat)--> Benceno + Xileno se ha
estudiado catalizada por mordenita la cual se desactiva con el tiempo. Como primera aproximacion se pueden considerar
las siguientes ecuaciones de velocidad:

ra=ka’

-1 =kPra
k=0.02mol / (h--g-atm)

kq=1.6h"

¢ Qué conversion se puede alcanzar en un lecho mévil que contiene 50 kg de catalizador alimentado a una velocidad de
2 kg/h? El tolueno se alimenta a 2 atm y 10 mol/min. Explorar el efecto de la velocidad del catalizador sobre la
conversion.

Res.: 26.4 %

9 La reaccién elemental catalitica en fase gas A + B — C+ D con k= 1.0 dmé/(mol-kg cata-s), se lleva a termino en
un reactor de lecho movil a temperatura constante. El reactor conté 5 kg de catalizador y el alimento es
estequiometrico en A y B. La concentracion de entrada de A es 0.2 mol/dm3 y el caudal de aliment o= 1 dm3/s. La
cinética de desactivacion es de orden cero con ky= 0.2 s°'. Determinar

1. Cual es el cabal de catalizador para que a la salida del reactor la actividad del catalizador sea cero?.

2. Dibujar la actividad del catalizador en funcion del peso de reactor (W. de 0 a 5 kg), es a decir, de la distancia dentro
del reactor para un caudal de catalizador igual a 0.5 kg/s. Qué quiere decir actividad cero? Puede ser la actividad del
catalizador menor que cero?.

3. ¢Cudl serd la conversion para un caudal de catalizador de 0.5 kg/s?

4. ;Cudl es el caudal de catalizador necesario per a alcanzar una conversion del 40%?

5. ¢Cudl es la conversion maxima a la que se puede llegar?

Res.: 1. 1 kg/s 3. 20 %. 4.1.5 kg/s 5. 50%

10 La reaccion elemental e isoterma en fase gas, A— B + C, se lleva a cabo en un reactor catalitico de lecho
movil. El catalizador se desactiva por sinterizacion con una cinética de orden 2. El lecho contiene 100 kg de
catalizador y su caudal se ajusta de modo que la actividad de salida sea % de la de entrada. La constante de
velocidad de reaccion especifica con catalizador fresco es 104 dm3/geaa - . El reactor se alimenta con un caudal
de 2’22 dm3/s con reactante puro cuya concentracion es 0’005 mol/dm3. El tiempo de residencia del catalizador es
de 5 minutos.
1. ;Qué conversion cabe esperar?
2. Sise tratase de un reactor de transporte, s qué dimensiones tendria?
Datos: ps = 1500 kg/m3
Ma= 7811 g/mol
p=2-10*kg/m-s
dp=8-10"m

Res.: 1.75.5 % 2.0.087 m3

11 La reaccion elemental 2A — 2B se lleva a término en el reactor de lecho mévil con una importante pérdida de
actividad del catalizador. La desactivacion es de primer orden. El reactivo puro A entra en el reactor a la
temperatura de 400 K, con una concentracion de 2 mol/L y un caudal de 4 mol/s. La cantidad de catalizador (100
kg) es tal que la actividad a la salida del reactor es 0'1. A 400K la constante cinética es 0’045 L2/mol-s-kgcat.

1. ¢Cudl es la conversion a la salida?
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2. ¢Como se podria llegar a una conversién del 70%?

Res: 1. 63.8 % 2. Conversion maxima 66.2 %

12 El craqueo en fase gaseosa de un gasoil ligero: gasoil (g) — productes (g) + coc (s)(A — B)

Se lleva a término en un reactor de transporte que contiene un catalizador que se desactiva como a consecuencia
de la formacion de coque. La reaccion se efectta a 400 °C. La concentracion de entrada de A es 0.2 kmol/m3. Las
particulas cataliticas se mueven a la velocidad media us = ug = 7.5 m/s. El modelo cinético es del tipo LHHW y
separable respecte a la desactivacion

ke,

——A2  (kmolA/s'm3 gas
1+K, ¢, +K; ¢, ( 92s)

-1, =a(t)

con Ky = 3 m3/kmol, Kg = 0.01 m3/kmol y k = 8 s°'. El valor maximo de K; ¢, es 0.002 y ,entonces, se puede

despreciar frente a los otros terminos del denominador del modelo cinético.
1

A 400 °C la actividad catalitica del catalizador se puede aproximar de acuerdo con la relacion a(t) :W

con A =7.5s". Suponer volumen constante y despreciar la pérdida de presion y las variaciones de temperatura.
1. Deducir la ecuacién diferencial que relaciona longitud del reactor y conversion del reactante
2. Deducir la funcion que relaciona la conversién y la longitud del reactor.
3. Que longitud de reactor es necesaria para alcanzar una conversion del 95%?
4. Calcular la conversion a la salida del reactor si la longitud es 6 m.

Res: 2. z= (exp[7.5/8(0'6Xa-In(1-Xa)] ) — 1; 3. 2= 27.3 m ; 4. Xa= 79.8%
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4, REACTORES PARA REACCIONES GAS-SOLIDO NO CATALITICAS

Las reacciones gas-solido no cataliticas se caracterizan porque el sélido es el reactante de referencia sobre el cual
se fija la conversion a obtener. Industrialmente estan muy extendidas y son muy importantes. La combustion o gasificacion
del carbdn y la tostacion de minerales son claros ejemplos de este tipo de reacciones. En la Tabla 4.1 se presentan tipos y

ejemplos de las mismas, mientras que en la Figura 4.1 se presentan las tecnologias mas utilizadas en la practica.

Tabla 4.1: Tipos y ejemplos de reacciones gas-solido no cataliticas

Tipo
SOLIDO+GAS «>SOLIDO-+GAS

SOLIDO <> SOLIDO+GAS
GAS+SOLIDO <> GAS

SOLID0O—SOLIDO
GAS+SOLIDO—SOLIDO+SOLIDO

LIQUIDO+SOLIDO—LIQUIDO+SOLIDO

Ejemplos
Fe,0; + 3C0 — 2Fe + 3(0;
Fes0s4 + 4H, —3 Fe + 4 H,0
NiO + H — Ni + H:0
27nS+ 30, — 27n0 +2S0;
2 CuS +3 0, —2Cu0 + 250,
C0sCa — Ca0 + CO;
C+ 02— 0z
C+H.0—CO+H;
C+ 2H, — CHy
Si+ 2 H, — SiHa
transformaciones alotrépicas
CaC; + N, — CaCN; + C
fertilizantes superfosfatos

Leshe fijo

platesy
brazos |—
retatorios |

Lecho mévil

vertical
similares a

Lachs
fluldizade

eanvaneisnal & ©
o

Figura 4.1: Tipos de reactores mas utilizados en las reacciones gas-sdlido no cataliticas.
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Las principales aplicaciones de dichas tecnologias son las siguientes:

Regeneracion catalizadores por combustion
Alto horno
Cemento
Tostacién menas
Tostacion pirita
Reduccion sulfato bario
Combustion carbon
Quemador de carbén en polvo
Gasificacion del carbon
Reduccién de la mena de hierro
Manufactura de la cal

lecho fijo, lecho mévil vertical, lecho fluidizado convencional

lecho movil
horno rotatorio
horno rotatorio

horno con mdltiples platos y brazos rotatorios

horno rotatorio
lecho fijo, lecho fluidizado convencional
transporte neumético
lecho fijo, lecho fluidizado convencional
lecho fluidizado convencional

lecho fluidizado convencional

Como puede observarse los tipos de reactores empleados son fundamentalmente los mismos que se utilizan para
las reacciones catalizadas por sdlidos: lecho fijo, fluidizado y mévil, existiendo evidentemente algunos con sus detalles
caracteristicos. El flujo de sélidos y fluidos en todos estos reactores no tiene porque ser el ideal, aunque para realizar el
andlisis del reactor se suele admitir la hipétesis que se aproximan a uno de los tipos de flujo ideal. A continuacion se

indicara a qué tipo de flujo se tiende en cada uno de ellos.

SOLIDO
LECHO FlIO DISCONTINUO
LECHO FLUIDIZADO MEZCLA PERFECTA
LECHO MOVIL FLUJO EN PISTON

FLUIDO
FLUJO EN PISTON
INTERMEDIO FP-MP burbujas
pequefias.
FLUJO EN PISTON

El andlisis y disefio de estos reactores viene determinado principalmente por tres factores: la cinética de la reaccion

velocided de arrasire

welecidad de minima
de fildzadin

Figura 4.2: Campos de aplicacion de los lechos méviles,
fluidizados, circulantes y de transporte (Trambouze, P. et al.

"Chemical Reactors. Design/Engineering/Operation".Paris, Ed.Technip,

1988)

para particulas aisladas, la distribucién de tamafios de los
sblidos, y el tipo de flujo de sdlidos y fluidos, junto con el
modelo de contacto entre fases. La resolucién del modelo
del sistema de reaccion puede resultar dificil cuando la
cinética es compleja, el modelo global de flujo es dificil de
caracterizar, y cuando la temperatura varia mucho de un
punto a otro del sistema. En estos casos el disefio o
modificaciones del reactor se deben basar principalmente
en la experiencia.

Atendiendo los numeros adimensionales de
Froude y de Reynolds de particula, la figura 4.2 muestra
los campos de aplicacion de estos reactores.

El trabajo a escala industrial presenta una gran
variedad de condiciones: modelos de flujo complejos,
composiciones variables, variaciones de volumen, efectos
térmicos, distribuciones de tamafio y estructura del solido,
y es practicamente imposible plantear un modelo que
englobe y represente todos los efectos citados a la vez.

Aunque los reactores a escala industrial no correspondan a
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analisis sencillos, en este capitulo se consideraran solamente sistemas idealizados muy simplificados, en los que se conoce
la cinética, las caracteristicas del flujo y modelo de contacto, y la distribucién de tamafios del sélido. Estos sistemas simples
representan satisfactoriamente muchos sistemas reaccionantes reales, y ademds pueden tomarse como punto de partida
para analisis mas complejos.

En primer lugar, se clasifican los principales modelos de contacto en las operaciones gas-sélido:

Flyjo en piston de gas y sdlidos. Como se ha comentado, este es el caso de los reactores de lecho mévil. La
composicion y temperatura varia a lo largo del reactor. El contacto entre fases puede realizarse en contracorriente, por flujo
cruzado o por flujo en corriente directa o cocorriente.

Fluyjo de sdlidos en mezcla perfecta. Este es el caso de los lechos fluidizados en los que el flujo de gas es dificil de
caracterizar y suele estar entre MP y FP para burbujas pequefias. Para grandes burbujas existen canalizaciones importantes,
pudiendo haber desviaciones importantes del modelo de flujo ideal de MP, con posibles conversiones menores que la
correspondiente a la mezcla completa. Entonces, para la fase gas, se debe utilizar el modelo de burbujeo de Kunii-
Levenspiel. En general, el lecho suele ser isotermo

Operaciones semicontinuas. En este caso estamos hablando de los lechos fijos, en los que el flujo del gas se
aproxima mucho al de flujo en pistén ideal.

El disefio simplificado de estos reactores considera composicion del gas uniforme dentro del reactor, hecho que
sucede cuando se tiene una conversion en la fase fluida no excesivamente grande o cuando la retromezcla del fluido es
considerable. Es necesario sefialar que mientras la hipétesis de flujo de mezcla perfecta para sélidos es bastante plausible,
las hipétesis de flujo ideal para el gas es en muchos casos una simplificacion demasiado grande que suele conduce a errores
excesivos. Asi mismo, en lo que sigue, la cinética empleada va a ser de primer orden y se va a admitir la aplicacion del
modelo del nicleo sin reaccionar.

La posible no idealidad del flujo del sélido se aborda bastante bien mediante la curva de distribucion de tiempos de
residencia. Su uso es ventajoso ya que el hecho de que el flujo del solido sea completamente segregado (comportamiento

de macrofluido) permite aplicar la ecuacién de Levenspiel relativa al calculo de la conversion. Es necesario recordar que la
curva DTR debe determinarse en las condiciones de operacion.

4.1 Reactores de lecho movil,

4.1.1 Flujo en pistdn de sélidos con particulas de un sélo tamario y composicidn uniforme del gas.

Dado que para un flujo en piston todas las particulas de solido permanecen el mismo tiempo en el reactor, se
calcula directamente el tiempo de contacto o tiempo de reaccion necesario para una Unica particula, o dado el tiempo se
calcula la conversion. En la tabla 4.2 se presentan las relaciones para particulas que siguen el modelo de nucleo decreciente.
Con el fin de seleccionar la etapa controlante, se resefian algunas reglas y sugerencias, aparte de las graficas /R —t/t y

1-X8 — t/T que se encuentran en la bibliografia especifica de este tema.

1. Variando el radio de la particula, R, con la velocidad de gas, u, y temperatura, T constantes (t o 1)
e t=1t(R"5>25) etapa controlante pelicula externa
e t=1(R?) etapa controlante difusion a través cenizas
e t =1(R) etapa controlante reaccion quimica
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2. Variando u manteniendo Ry T constantes

e Siuinfluye, posible control de la pelicula externa, normalmente a nimeros de Reynolds, Re, pequefios.
e Numeros de Re altos no suele haber resistencia en pelicula externa

e Engeneral, en presencia de capa de ceniza consistente, la resistencia pelicula externa despreciable.

3. Variacion temperatura.
e SiT afecta mucho (exponencialmente), control por la reaccion quimica.
e SiT afecta linealmente, posible control de una de las etapas fisicas

Tabla 4.2: Relaciones conversidn tiempo de reaccion para reacciones que siguen el modelo del nlicleo sin reaccionar y un solo tamafio

de particula.
PARTI'CUL@S GEOMETRIA CONTROL DE LA CONTROL DE LA DIFUSION EN LA CONTROL DE LA
DE TAMNANO PELICULA GASEOSA CAPA DE CENIZAS REACCION QUIMICA
CONSTANTE Cilindrica t t t !
) Loy, S= X+ (1=X)N(1=X,) | ~=1-(1=%,)?
Yo = 1- n T T T
B R = i T= L‘RZ T= i
2bk . C 4bD ¢, bk s C 6
Esféri 2 1
serea Loy, Loqo3(1-x, ) +2(1- %) | S=1-(1-% )
Yoz 1— n T T T
° R __pf _ = PR
3bkAGCAG 6bDeCAG kaCAG
PARTICULAS Esférica t 2 t !
DETAMANO | Particulapequefia | 7 1=(1=%)s T 1=(1=X )}
DECRECIENTE Baja velocidad 2 No hay capa de cenizas
o — pBR = pBR
(Régimen de =—_— T bk c
Stokes) 2bDc,; s e
Esférica t_ t 1
Particula grande T 1= (1= ) ;_1_(1_)(3)3
Alta velocidad 3 No hay capa de cenizas PR
2 T= ——
T =(constante) — bk C e
¢ AG

4.1.2 Flujo en piston de sdlidos con particulas consistentes de tamarios diferentes y composicion uniforme del
gas.

Es dificil encontrar en aplicaciones reales solidos con el mismo tafio de particula. Es mucho mas frecuentes, sobre
todo en la industria, manejar solidos que presentan una distribucién de tamafio de particulas y vienen caracterizados
mediante un andlisis por tamizado que proporciona una funcion distribucion discreta de tamafios . Sea F el caudal de
solidos a tratar (m3/s o kg/s) y F(dp) el caudal de sélido del tamafio d, que entra en el reactor. Si dom €s el tamafio de
particula mayor, para particulas que no cambian de tamafio se tiene que

dom

F=2F(d,)

Puesto que la caracteristica del flujo en piston es el avance de un frente plano todo elemento va a permanecer el
mismo tiempo en el reactor. Entonces, conocida la cinética se puede calcular la conversion para cualquier tamafio.
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Finalmente, la conversién media de los solidos que salen del reactor puede calcularse sumando la contribucion de todos los
tamafios, cuantificada por la fraccion masica de cada fraccion de particulas con el mismo tamario,

S F(d
Xe = ZXB(dp) (Fp) 0<Xsg=1
4,0

Si se utiliza como referencia la fraccion de solido no convertida, es decir, sin reaccionar, la expresién anterior toma
las formas:

_ dpm Fd
1 Ho= 11 el (F") 0< o<
4,20
e n
%= ST Kol )]
dp(7)

En la Ultima expresion el limite inferior del sumatorio empieza para las particulas pequefias con tamafio superior al
que corresponde a conversion completa, ya que para las particulas de tamafio menor que aquel, salen del reactor
totalmente convertidas y no contribuyen a la fraccién no convertida.

4.1.3 Flujo en pistdn de las particulas sélidas y gas en flujo en pistén de composicién variable.

En general, en un lecho movil en el que el fluido y el sélido fluyen en flujo en pistén, la concentracion del reactante
en el gas no suele ser constante a lo largo del reactor, sino que varia con la posicién. Por tanto, para particulas de tamario
constante y para una estequiometria A + b5 — productos, el balance de materia aplicado a un elemento de diferencial
de volumen del lecho mévil conduce a

weo dXe = b g dc,
+ contracorriente
- cocorriente
(caudal molar) w,

g, = constante
ecuacion que se puede integrar con la siguiente condicion limite

Xe=0  Cpg= Crgsaia CONtracorriente

XB = O Chag = Chgentrada COCOFriente

y admitiendo qq constante, obteniéndose la relacion

w .
C p6 = Cagsalida T b—B")(B contracorriente
G

— WBo .
Cag — CAgentrada ~ b Xs cocorriente
G

Esta expresion junto con la cinética por particula que proporciona la relacion entre Xs y t, y la definicion de tiempo
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de residencia del sélido t=A piecho-dL/ws, permiten determinar la variacion de la conversion del sélido, Xg, con la posicién, L,
en el reactor. Por ejemplo, si se supone que la etapa controlante es la difusion externa y el flujo es en contracorriente, se
tendria:

t PR
—_— ‘C:—
L e 3bk . ¢

G T AG

pB C”_
w

S

WBo
AGs Xe

bq

psR | dXe  _ IZA
0 0
G

— bng AGs

3k A
Xs 1-exp HKWehe Peco|

WBo pBng Ws

Se ha supuesto que el caudal masico de solidos permanece constante.

4.2 Reactores de lecho fluidizado

4.2.1 Flujo de mezcla perfecta con particulas de un sélo tamario y composicién uniforme del gas.

Consideraremos que no hay arrastre de solidos en el lecho fluidizado. En este caso puesto que cada particula no
esta el mismo tiempo en el reactor se ha de calcular la conversion media de las mismas. En este caso, el sélido se comporta
como un macrofluido y, por tanto, la fraccién no convertida segun la ecuacion de Levenspiel viene dada por la relacion,

o0

1-XB: _[(1 - XB)EMPideaIdt XBS‘l
0

1'¥B: J-(1-XB)EMPidealdt
0

4/t
e N . . . . I
Evpuey == Con t=tiempo medio de residencia del sélido
t

En estas expresiones se incluyen también las consideraciones anteriores sobre las particulas con el tiempo de
residencia mayor que el tiempo necesario para conversion completa.

Esta ultima expresion puede integrarse para las distintas situaciones que se presentan segun sea la resistencia
controlante, obteniéndose las siguientes expresiones.
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PELICULA _ B
GASEOSA Xe = ;(1 -e1)
. 11-1[1)1%1)3_ T
7T T) TalT) T
_ 1z T
1-¥,®r—= para=<5
k™57 P
REACCION ; : 2 ; 3 .
QUIMICA XB=3——6(—j +6|— 1| (1-e7)
T T T
_ 17 1 (rjz 1 (TJS t
-Xeg=—=-—|=| t—| =] -~ —>1
4t 20\ t 120\ t T
_ 11 t
1-¥,® — = para—>5
Xe 4 1 P T
DIFUSION EN LAS 11 19 (<Y 41 () -\
1-¥,=—=-—| = | +——| = | -0.00149| = | +...
L A 420(tj 4620[tj (tj
_ 1 T
1-¥,®r——= para=<5
577 P

La Figura 4.3 presenta estas expresiones en forma grafica y se comparan los tiempos de residencia segun el
modelo de flujo del sélido con particulas de un sélo tamafio. Como se observa, para lograr la misma conversién se necesita
mas tiempo de permanencia en un reactor con mezcla perfecta que un reactor de flujo en piston.

100 T TTTTT T TTTITY
3 50
Una etapa ] T T TTTT T I T TTTT
— Etapa controlante la de difusién} n
a través de-la pelicula gaseosa,
Etapa controlante T ec. (12-47) 7
la de reaccién quimica, ec. (12-45) Una etapa
/Q’_tapa controlante la de difusjén] Etapa controlante ia de la difusion a través de —|
10 a través de la capé;cde( 102e£5§a3. @ la pelicula. gaseosa, ecs. (12-11) y (12-47)
- bl = % S Etapa controlante
— — £ 2 la de reaccion quimica, ecs. (12-23) y (12-49)
— —] ol Etapa controlante la de difusion
. I~ —] g :’10 _g — a través de las cenizas, ecs. (12-18) y (12-50):
= EES - 33 L |
~ £ 5 :\ —
~ b \\
- - I — ~o —
wla L S~
; \\\\ \\\
D = ~
os etapas N S el N
— Cualquier ™~ - A
mecanismo \ — Etapa controlante la” ~ \}
| canis \ ] o P ~
- (= 28 ] de reaccion quimica tapa ~o
- _ controlante la de la difusion ™|
a través de la pelicula gaseosa
] Dos etapas(f = 2f;)
1 | I I I
0,1 Lt 111111 ) 0,01 0.1
oot 01 1.0 1-X,
1~Xg

Figura 4.3: 1) Representacion de la conversion media frente al tiempo medio de residencia en un reactor de mezcla perfecta para un solo
tamafio de particulas del sélido. 2) Comparacion entre los tiempos de residencia necesaria para alcanzar una conversion en reactores de
mezcla perfecta y de flujo en pistén, para un solo tamafio de sélido. (Levenspiel, O. "Ingenieria de las reacciones quimicas".Ed.Reverté, 2003.)
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Hay situaciones en las que se requieren elevados tiempos de residencia para poder alcanzar una conversion
considerable. En estos casos se suele utilizar lechos fluidizados en multiples etapas de igual tamafio, y con igual
caracteristicas del gas, ya sea en contracorriente o en corriente cruzada. Con ello se consigue reducir el cortacircuito y el
tamario del reactor, originandose tiempos de residencia cercanos al de FP, asi como conversiones mas elevadas que con
unico reactor del volumen igual a la suma total de volimenes individuales. Para una serie de N reactores conectados en
serie, en relacion al flujo de solidos, la curva de tiempos de residencia a considerar es

N-1
E(t)= L (%J et donde para cada etapa I[i:_WP[":’ ecro

La fraccién media no convertida para grandes valores de t/t o altas conversiones y N=2 se obtiene mediante las
siguientes expresiones,

PELICULA R IE AR N AR N AN I EAY

1— = — e - — +_ — - — +
GASEOSA o 6(tj 12(J 40(t] 180(tj
REACCION 2 3 4 5

- 1 1 1 1
QUIMICA 1-XB:—[3j -—(ij S g L L

200t/ 60\t 280\ t ) 16801 t,
DIFUSION EN LAS ~  Para este control es necesario realizar una integracion numérica. Sin
CENIZAS embargo, comparando con el control de la reaccion esta ultima da un
estimado de la conversion conservativo.

Siinteresa la conversion del sélido se elige la corriente cruzada porque es simple y facil de operar. Ademas permite
evitar el arrastre mecanico asociado a la contracorriente.

Otra alternativa a los lechos fluidizados en serie es un sistema de reaccion constituido por un lecho fluidizado que

alcance una conversion del 80-90%, con un control eficiente de la temperatura, sequido de un lecho mévil que complete la
conversidn con pocos problemas de eliminacién de calor.

4.2.2 Flujo de mezcla perfecta con particulas de diversos tamafios y composicion uniforme del gas.

Consideraremos que no hay arrastre de solidos en el lecho fluidizado. Dado el modelo de flujo de MP, la corriente
de salida representa las condiciones del lecho. Ello junto a la consideracion de particulas de tamafio constante permite
concluir que la distribucion de tamafios en el lecho, en la alimentacion y en la corriente de salida principal es la misma. Es
decir:

donde, W es la cantidad de material en el reactor. Por otro lado, dado el tipo de flujo, el tiempo medio de residencia
t (d,) de las particulas de tamario d; es igual al tiempo medio de residencia del solido en el lecho:

- - W masa de todos los sélidos dentro del reactor
F caudal de alimentacion de solidos
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La fracaon no convertlda media de las particulas de un tamafio viene dada, entonces,  por

F(dy)
F

I [1 Xs(d ]—dt y el valor medio para todos los tamafios sera 1- X, = 2[1 Xa(do)]

Combinando estas dos ecuaciones y las correspondientes ecuaciones cinéticas segun la etapa que controle el
proceso, se obtienen las relaciones siguientes:

PELICULA - : 3
) ()Y 1 () F(d,)

GASEOSA =2 2 1 '5( T ) a7 E

REACCION — z ;
- 1t(d,) 1 ( (dy) 1 ( td,) F(dp)

M T2l Jakilc A ' i e .01

QUIMICA XBZ4t ZO(tj 120(’[ F

DIFUSION EN 2 ) 4

USCENZAS — 1-%,=Y lT(EjP)-E(T(?P)) . (T(d)j ooo149(r(- )] v )
5 t 4200 t ) 4620\ t t F

4.2.3 Lecho fluidizado con arrastre de finos

Se trata de una extension del anterior, en el que ahora existen dos corrientes de salida: la de arrastre (corriente 2)
y la de descarga principal (corriente1). Un esquema del reactor se observa en la figura 2.5.

Del balance de materia se deduce que

Lecho Fo=F *F;
e Folds) =Fidh) +Faldh) (1)
FufR), ¥ar
; Admitiendo el modelo de flujo de mezcla perfecta con
Descangade silidos |:;> E Descargadesalides  referencia a la corriente principal, se tiene
FoRi, %0 .n Jud |."ﬁ. Fi{R), Xex
[ Fla) W) )
Fs W
Figura 2.5: Represe”tac'on de los caudales de Combinando las ecuaciones (1) y (2), el tiempo medio de

salida y de las distribucion de tamafios en un lecho

o o residencia de las particulas de un tamafio determinado es
fluidizado con arrastre de solidos.

:[(d )= W(d,) _ pesode particulas de tamafio d,enellecho_ W(d,)  _ 1
P Foldp) caudales de particulas entran allecho Fi(do) +FoAd,)  Fi Fa(dp)
W W(d,)

Expresion que sefiala que los tiempos de residencia son distintos para cada tamafio de particula. No obstante, el
tiempo para cada tamafio serd el mismo, y por consiguiente la conversion, tanto en la corriente de descarga y como en la de
arrastre. A causa del arrastre, cabe deducir intuitivamente que el tiempo de residencia de las particulas pequefias sera
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menor que el de las particulas grandes.

La fraccién no convertida media de las particulas de un tamafio viene dada por

y el valor medio para todos los tamafios sera

%= ST Kol A

0

Combinando estas dos (ltimas ecuaciones y las correspondientes expresiones cinéticas para la conversion segin la
resistencia controlante se obtienen:

zils_g:gé: ‘]_X :Z lt(dp)_l T(dp) 2+l T(dp) 3_ FO(dp)
T2 3te)) #lt)) | R
gﬁ?ﬁ%ﬁN 1_X :z lM_l T(dp) 2+L T(dp) 3_ Fo(dp)
: 41d,) 20\ t(d,) ) 120( t(dy) Fo
DIFUSION EN LAS o 1tld) 19 tld) . 41 )
CENIZAS 1-xB—Z[5i(dp) 420(E(dp)) + 4620(E(dp))
_ 0.00149(T(dp) )4+ N Foldy)
t(dp) Fo

El problema para aplicar estas ecuaciones es que se necesita conocer el tiempo medio para cada tamafio de
particula, y para ello es necesario tener informacion sobre el arrastre de particulas, la cual se obtiene mediante experimentos
de arrastre o elutriacion, que daran informacion del arrastre selectivo de finos en un lecho con distintos tamafios de
particulas en estado estacionario.

Experimentalmente se ha encontrado que la velocidad de elutriacion o arrastre de particulas de un tamafio es
proporcional a la masa de particulas de ese tamafio existentes en el lecho, es decir:

en la que  se denomina coeficiente de velocidad de elutriacién. Esta constante tiene dimensiones de t' y es funcién de las
propiedades del sistema (velocidad del gas, tamafio de particula y altura del lecho). El valor es pequefio para particulas
grandes, velocidades pequefias y alturas de lecho también grandes. Por el contrario, el coeficiente de velocidad de
elutriacion es grande para particulas pequefias, velocidades grandes vy alturas de lecho reducidas. Este coeficiente es, por
supuesto, O para las particulas grandes que no son arrastradas. Para particulas de un tamafio d, en estado estacionario

tenemos que x(d,) = I\:NLZP) , valor que debe obtenerse experimentalmente.
p

REACTORES MULTIFASICOS, Pégina 85



M.Iborra, J.Tejero, F.Cunill

Por otro lado, se dispone de las siguientes relaciones

- W(dp)_ i _ 1
f(g) = o) -
PTG R R F
g w A
W W(d,)
v U F (d
N RN il A R
(P)_F1+ (d)_1+W (d)_H-W (d)
W X p F1X p FX p

1

Asi, se puede obtener Fi(d,) y Fi conocidos los valores de los coeficientes de velocidad de arrastre, la masa
presente en el reactor, y los caudales de alimentacion de cada tamafio de particula, a partir de las siguientes ecuaciones:

F,= F(dp)+F1(dP2) " Z%

FO(dp)

Fi(dy) :WH)X(dp)

Conocidos F+(dp) ya se puede conocer el tiempo medio de cada tamafio y la correspondiente conversion.

4.2.4. Composicion del gas variable.

En los casos en que la concentracion del gas varia apreciablemente con su paso por el reactor las ecuaciones
anteriores no se pueden utilizar y se ha de plantear un modelo diferente mas complejo que permita determinar dicha
variacion.  Sin embargo, para lechos fluidizados con sélido reactante no se pueden aplicar los modelos de los lechos
fluidizados cataliticos, ya que es imposible definir con claridad la constante cinética en la fase emulsion.

Si se considera que todo el gas fluye en forma de burbujas y estas siguen un modelo de flujo en piston y que el
sélido esta perfectamente agitado, la concentracion media del reactante en la fase gas para una cinética de primer orden es
la media logaritmica entre la entrada y la salida:

- (CAG) (CAG)

C e
e (CAG (cae)e
(

)
Ce);

Si se considera gg constante, un balance de materia en todo el reactor permite escribir

We X
G [(CAG)e'(CAG) ] Bb °
Ademas, para particulas del mismo tamafio se tiene
1
1- 1- Xg) = dt
o= [, 1-%)
- W
t=—
Ws

REACTORES MULTIFASICOS, Pégina 86



M.Iborra, J.Tejero, F.Cunill
L
siendo ws el caudal masico del sdlido a la salida del reactor. El disefio del reactor se completa incorporando las siguientes
ecuaciones.

T=1(¢ d,.) seglin etapa

pr

X; = Xg(t, t,..) segun etapa
Wo:Ws 1:(XB)

W

V e ————
" p, & (1-gs)

Asi, por ejemplo, si se conocen Xs y (cag)e S€ determina (cag)s del balance y el valor medio ¢, , que permite, a su

vez, seqin cual sea la etapa controlante de la cinética el valor de t. Con éste valor y con el de Xs, se determina t, cuyo
valor conducira finalmente a los valores de Vg y W.

4.3 Reactores de lecho fijo: operacion semicontinua

El disefio del reactor en este caso se ha de realizar en condiciones no estacionarias ya que las concentraciones de
gas y fracciones no convertidas de sélido reactivo va cambiando con
el tiempo. En el caso general, la concentracion del gas en el reactor
puede variar y, en principio, se puede suponer un flujo de gas bastante
proximo al ideal de flujo en piston. Este comportamiento es
relativamente frecuente en procesos de produccidon que tratan la
regeneracion de catalizadores por combustion con aire, el intercambio
ionico y la adsorcion de fluidos en solidos.

La reaccion entre el sélido y el gas provoca la formacion de  Gw
un frente que se mueve gradualmente a lo largo del lecho. La
diferencia entre el disefio de un lecho fijo catalitico sin desactivacion y
uno no catalitico reside en el hecho de que en este Ultimo caso la
concentracion de reactante (y por tanto la velocidad de reaccion) no
solo depende de la posicion en el reactor sino también del tiempo. En
la figura 4.6 se presentan perfiles de concentracion del fluido y del
solido a lo largo del reactor en el caso de una regeneracion de un it
catalizador, y como estos varian con el tiempo.

En el disefio deben considerarse los efectos de la dispersion
axial en el lecho, las transferencias externas de materia entre fluido y
particula, la difusion, la reaccion y los efectos térmicos. La resolucion
suele ser numérica ya que al ser un estado no estacionario se requiere
la solucion simultanea de ecuaciones diferenciales. L

w

R ) ) , B Figura 4.6: Perfiles de concentracién en un reactor de
Para simplificar solo se considerara el caso de operacion jecho fioen el que se regenera un catalizador:(a)

isoterma, flujo en piston y MNSR para el sélido. El balance de materia  concentracion de O; en funcién de la longitud del lecho;

para el reactante gaseoso A, necesario para el disefio, es el siguiente (b) curva de rotura de O; (c) evolucion de la conversion
del sélido con la posicion y con el tiempo
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Segun el modelo del nicleo sin reaccionar la velocidad de reaccion por particula es

dn, 47trikcAG
(R
14+ 0 | | = |+ nlq-2n
R {kq De R

Por otro lado, para un lecho de particulas esféricas con una fraccion de sélido eg= 1- €, el nimero de particulas
por unidad de volumen es 3eg/4mR? y por tanto la velocidad global de desaparicion del reactante gaseoso A por unidad de

volumen de reactor es
2
Mn
3 SB (Rj kC AG

GGG

De modo que el sistema de ecuaciones diferenciales a resolver numéricamente es el siguiente

2
3, | ™ | k
_USCAg: SB(RJ Ag +88CA9
d 2 St
G
R kg De R
ar bM, ke, /p,

IR

C=Cpo @ 2z=0parat=0

r.=Ra t=0para z=20

Los resultados se pueden convertir en conversiones utilizando la siguiente relacion

xB=1-(%)3

La resolucion de las ecuaciones anteriores producen los perfiles presentados en las figura 2.6. Si la cag es
aproximadamente constante, es decir, el reactante A esta en gran exceso, la primera ecuacion desaparece y la solucion de la
segunda son las expresiones clasicas dadas en cinética.

Los lechos de relleno, aunque adecuados para sistemas isotermos presentan problemas para reacciones muy
exotérmicas o endotérmicas. Ademas, estos reactores no ofrecen ninguna ventaja desde el punto de vista del manejo de
sélidos. En estas circunstancias es mejor el lecho fluidizado. Sin embargo, el lecho fluidizado no es adecuado para sistemas
en los que hay posibilidad de aglomeracion del sélido. También, desde el punto de vista de la mezcla perfecta del solido,
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elevadas conversiones del mismo requieren elevados tiempos de residencia. Aqui tiene una ventaja el lecho movil ya que el
sélido puede tener un flujo cercano al flujo en piston. Sin embargo, para reacciones muy exotérmicas se presentan puntos
calientes.

4.4 Reactores para reacciones instantaneas
En caso de tener una reaccién instantdnea se tiene que en cualquier punto del reactor sélo existe uno de los
reactantes y, en consecuencia, la cinética no tiene ninguna influencia sobre el disefio del reactor. El disefio depende solo de

la estequiometria de la reaccion. Este es el caso de la combustion de sélidos finamente divididos.

4.4.1 Cargas de solidos: lecho de relleno vy lecho fluidizado sin cortacircuito de gas en forma de grandes burbujas

En estos casos el gas que sale del lecho estara siempre convertido mientras haya sélido sin convertir en el lecho.
Cuando todo el sdlido haya reaccionado la conversion del gas bajara a cero.

= DAL
Bl e e 1) R completament=
e Vo g ot

— '\.. ---- .6 o0 o

Conversion progresiva & 4 I

- de sélidos con el tiempo
Frente mavil /
de reaccion

converti

Sdlide completamente
convertido

Lecho fluidizado

Figura 4.7: Una carga de sdlidos en contacto con un gas; reaccion instantanea

4.4.2 Flujo en piston de gases v solidos en contracorriente: lecho mévil

En este caso habra un frente plano de reaccién que se situara en un extremo u otro del reactor de acuerdo con la
corriente que entra en exceso sobre la cantidad estegiométrica.

Si se quiere que el frente se situe en el centro del reactor para usar el resto como intercambiador de calor se sigue
la siguiente técnica: se alimenta un ligero exceso de gas y por el centro se retira una cantidad ligeramente superior al exceso
de gas.
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Figura 4.8: La situacion de la zona de reaccion en flujo en piston en contracorriente depende del componente que se encuentre en exceso sobre
la cantidad estegiométrica.

4.4.3 Flujo en pistdn de gases y solidos en cocorriente y corriente cruzada: lecho mavil

El primer tipo tiene el plano de reaccion situado a la entrada del reactor lo cual no es conveniente en caso de
requerir una elevada eficacia de recuperacion de calor y precalentamiento del alimento. En el flujo cruzado el plano de
reaccion es inclinado dependiendo de la estequiometria las velocidades relativas G/S y la transmision de calor.

- rl:.:-:i:l-:- % r—-ht lT --T T :__G_a gﬂ__!

1 Gas completamente conve :I-:-_=’ reaccionar

reaccion

%
o M) | e 3
020"0 9
%%
o] Plano de
ol reaccion
o0 Q
ﬂ I (A

Figura 4.9: Contacto gas-sdlido en corriente directa y en corrientes cruzadas; reaccion instantanea.

4.5, Notacion

b: Coeficiente estequimétrico del reactante.

Ewpicea:  Funcién de densidad de distribucién de tiempos de residencia en modelo ideal de mezcla perfecta
De: Coeficiente de difusion del gas en capa de cenizas [m?/s]

F: Caudal de sélidos a tratar [kg/s 0 m3/s]

k: Constante cinética de la reaccién quimica de una reaccion gas-solido[m/s-part.]

R: Radio inicial de una particula [m]

Mo Radio del nucleo sin reaccionar para particulas de tamafio constante [m]

t Tiempo de residencia [s]

t: Tiempo medio de residencia [s]
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T: Tiempo de permanencia de los elementos de fluido en la interificie.
Wgo: Caudal molar de B [mol/s]

Xg: Conversién de B

)?B : Conversién media de B

x: Coeficiente de velocidad de elutriacién [s™']

Vr: Volumen del reactor [m3]

4.6. Problemas

1. Una alimentacion constituida por:30% de particulas de 50 de radio, 40 % de particulas de 100w de radio, 30 %
de particulas de 200 p de radio se descarga continuamente sobre una parrilla mévil formando una capa delgada que
se desplaza en corriente cruzada con un reactante gaseoso. Para las condiciones de operacion ensayadas, el tiempo
necesario para la conversion completa de los tres tamafios de particulas de la alimentacion sélida es 5, 10 y 20 min.,
respectivamente. Calctlese la conversion de los solidos para un tiempo de residencia en el reactor de 8 minutos.

Res.: 93.2 %

2. Yagi y cols. (1951) tostaron particulas de pirrotita (sulfuro de hierro) dispersadas en fibras de asbesto, y
encontraron que el tiempo necesario para la conversion completa se relacionaba con el tamafio de las particulas del
modo siguiente: T oo R'>. Durante la reaccion las particulas permanecian como solidos consistentes. Se ha de
proyectar un reactor de lecho fluidizado, para convertir la pirrotita en el 6xido correspondiente. La alimentacion es de
tamafio uniforme, T = 20 min., y el tiempo medio de paso por el reactor t=60 min. Calcilese la fraccion de sulfuro
original que quedara sin convertir.

Res.: 0.07

3. Una alimentacion constituida por: 30 % de particulas de 50 pi de radio, 40 % de particulas de 100 p de radio,30 %
de particulas de 200 | de radio, reacciona en un reactor de lecho fluidizado en régimen estacionario, constituido por
un tubo de 1,20 m de longitud y 10 cm de diametro. El gas fluidizante es el reactante en fase gaseosa, y para las
condiciones de operacion proyectadas, el tiempo necesario para la conversion completa es 5, 10 y 20 min para los tres
tamafios de particulas de la alimentacion. Calcilese la conversion de los sélidos en el reactor para un caudal de
alimentacion de 1kg de solidos/min si el lecho contiene 10 kg de sélidos. Informacién adicional: Los sdlidos son
consistentes y no cambian de tamafio ni de peso durante la reaccion. Se emplea un ciclon para separar los sélidos
arrastrados por la corriente gaseosa, que se retornan al lecho. La variacion de la composicion de la fase gaseosa a
través del lecho es pequenia.

Res.: 77.8 %.

4, Resuélvase el problema 4.3 con las siguientes modificaciones. Se suprime el separador de ciclén con lo cual los
sdlidos seran arrastrados por el gas fluidizante. El coeficiente de velocidad de elutriacion en las condiciones de
operacion y para esta altura de lecho, se estima que es: k=(500 p2/min)R-2, siendo R el radio de las particulas, en
micras.

Res.: 79.7 %
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5. En un lecho fluidizado es necesario mantener 200 toneladas de solido para alcanzar la conversion del 99% con
particulas de tamafio constante, siendo la etapa controlante la de la difusion a través de las cenizas. Calculese la cantidad de
sélidos que ha de mantenerse en dos lechos fluidizados en serie para lograr idéntica conversion con la misma velocidad de
alimentacion y caracteristicas del gas.
Res.: 22.4 tn

6. En un lecho fluidizado reaccionan sélidos de tamafio constante de 0.3 mm de radio, con gas en flujo estacionario,
obteniéndose los siguientes resultados: F,=10 g/s, W=1000 g y Xs=0.75. La conversion depende mucho de la
temperatura, lo que nos sugiere que la etapa de reaccién es la que controla la velocidad. 1) Disefiar un reactor comercial de
lecho fluidizado (Calcular W) para tratar 4 t/h de alimentacion de sélidos de 0.3 mm de radio para alcanzar una conversion
del 98%. 2) Determinar el tamafio de un lecho fluidizado de dos etapas para efectuar esta operacion.

Res.: 1. 1681.5; 2. 439.2 kg

7. En un lecho fluidizado con particulas de tamafio uniforme se alcanza una conversion del 60% dando un producto sélido,
de acuerdo con el modelo del nicleo sin reaccionar y siendo la etapa controlante la de la reaccién. Calcular la conversion de
los sélidos: 1) si se duplica el tamario del reactor y se utiliza el mismo gas . 2) si a la salida del reactor se coloca un
segundo reactor del mismo tamafio y se utiliza el mismo gas.

Res.:1.755%:; 2. 86 %.

8. En una atmoésfera uniforme, particulas sélidas de 4mm alcanzan una conversion del 87.5% en 5 minutos. El tamafio de
las particulas sélidas no varia durante la reaccion y se sabe que la etapa controlante es la de reaccion quimica. Calcular el
tiempo medio de residencia de los solidos para alcanzar la misma conversion en un reactor de lecho fluidizado con una
atmosfera analoga, utilizando una alimentacion en cantidades iguales de particulas de 2 mmy 1 mm.

Res.: 6.7 min

9. En una atmoésfera uniforme, particulas sélidas de 4mm alcanzan una conversion del 87.5% en 5 minutos. El tamafio de
las particulas sélidas no varia durante la reaccion y se sabe que la etapa controlante es la de reaccion quimica. Calcular la
conversion media de los sélidos en un reactor de lecho fluidizado con una atmésfera andloga, utilizando una alimentacion en
cantidades iguales de particulas de 2 mm y 1 mm, si el tiempo medio de residencia de los sélidos en el reactor es de 30
minutos.

Res.: 97 %

10. Una alimentacion sélida constituida por:20% en peso de particulas de 1 mm y menores;30% en peso de particulas de 2
mm; y 50% en peso de particulas de 4 mm, que pasa a través de un reactor tubular rotatorio inclinado, analogo a un horno
de cemento, en el que reacciona un gas de composicion uniforme para dar un producto sélido duro y compacto.
Experimentalmente se encuentra que el transcurso de la reaccién se puede representar por el MNSR y que la etapa
controlante es la de reaccion. El tiempo necesario para la conversion completa de las particulas de 4mm es de 4 horas.
Determinar el tiempo de residencia en el reactor tubular necesaria para alcanzar: 1) 75%, 2) 95% y 3) 100% de conversion
de los solidos.

Res:1.1h:2.21h:3.4h

11. Se ha de construir una planta piloto para investigar la técnica de lecho fluidizado como medio para tostar blenda. El
reactor ha de tener un diametro interno de 10 cm y una tuberia de descarga situada a 18 cm del fondo. La alimentacion del
reactor experimental ha de ser de 35.5 g/min y estara constituida por un 40% de particulas de 10 p de radio, y un 60% de
particulas de 40 p de radio. Para la velocidad dptima del gas a través del lecho, a partir de los datos encontrados en la
bibliografia pueden estimarse las siguientes caracteristicas del lecho: x(10p)=0.4/min;x(40w)=0.01/min;W=1100
g;t(10p)=2.5 min;t(40p)=10 min. Calcular la conversion de este reactor.

Res.: 88.6 %
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12. Una corriente de particulas de tamafio constante se convierte en un 60% (MNSR/control de la reaccion y
composicién de gas uniforme) al pasar a través de un reactor. Cual serd la conversion de un reactor de doble tamafio para
las mismas condiciones de gas y sdlido si el modelo de flujo del sdlido es de 1) flujo en piston 2) mezcla perfecta.
Res.:1.89.4%;2.77.2%

13. Un reactor fluidizado (W=1.2 tn) se alimenta con 1.2 tn/h de reactante sdlido de varios tamafios (50% de A y 50
% de B). A las velocidades de flujo del gas se produce elutriacion. 1) Calcular la composicion del lecho y de las dos
corrientes que lo abandonan. 2)Calcular el caudal de arrastre y salida de sélidos. 3)Calcular el tiempo medio de residencia
de cada tamafio y el global. Las constantes de elutriacion son 1y 0.25 respectivamente para Ay B.

Res.:

14. Las determinaciones de los coeficientes de elutriacion pueden realizarse en un lecho fluidizado, acompafiado de un
ciclon para retornar el sélido arrastrado al reactor, el cual opera en estado estacionario. Una carga de dxido de titanio
(catalizador de reacciones fotoquimicas, reactante en sistemas redox) de 400 g de particulas de 25u de radio, 600 g de
50 y 5000 g de 150y se introduce en un reactor como el indicado y se observa que en estado estacionario se arrastran
22 g/min con 27.3% de particulas de 50y y el resto de 251, Determinar los parametros de la ecuacion y = a-RP

Res.. a=25p=-2
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5. REACTORES PARA REACCIONES FLUIDO-FLUIDO

Los sistemas multifasicos FLUIDO-FLUIDO (G-L y L-L inmiscibles) son muy frecuentes en la industria quimica
obedeciendo a necesidades de sintesis, separacion o selectividad. La presencia de estos sistemas heterogéneos no se
limita a la industria quimica, sino que también estan presentes en procesos metallrgicos, fisioldgicos y bioldgicos. En la
tabla 5.1 se resefian las principales aplicaciones de este tipo de reacciones

Tabla 5.1 Ejemplos industriales de reacciones gas liquido y liquido-liquido.

Absorcion de
gases acidos

Absorcion de SOs3 en acido sulfurico diluido
Absorcion de NO; an acido nitrico diluido
Eliminacién de CO; y H,S por absorcion en disoluciones alcalinas

Oxidacion de
compuestos
organicos con
oxigeno o aire

Oxidacion de parafinas a acidos

Oxidacion de p-xileno a acido tereftalico
Oxidacion de ciclohexano a ciclohexanona
Oxidacion de ciclohexano a acido adipico
Oxidacion de tolueno a &cido benzoico
Oxidacién de acetaldehido a acido acético
Oxidacion de etileno a acetaldehido

Oxidacion de cumeno a hiperdxido de cumeno

Cloracion

Cloracion de dodecano

Cloracién de benceno a clorobenceno
Cloracién de tolueno a clortolueno
Cloracion de etileno a cloroetileno

Hidrogenacion
de compuestos
organicos

Hidrogenacion de compuestos aromaticos

Hidrogenacion de olefinas

Hidrogenacion de acidos grasos: Los aceites insaturados (4cido palmitioléico, acido oléico, acido
linoléico, acido linolénico, acido araquidonico) son suceptibles de ser hidrogenados para producir
mantecas hidrogenadas industriales de determinado grado de insaturacién o indice de yodo, que
se destinan para margarinas y mantecas de reposteria. Asi, el aceite de la semilla de soja vy
otros aceites vegetales( de semilla de algodon, del germen de trigo, del coco, de la semilla de
soja, del cacahuete, etc) son hidrogenados para producir grasas de cocina y margarina.
Hidrogenacion de aldehidos insaturados

Halogenaciones

Halogenacion (HBr,HCl) de alcoholes a halogenuros de alquilo
Halogenacion (HBr) de olefinas a bromuros de alquilo
Halogenacion (HCI) de vinilacetileno a cloropreno

Otras
reacciones

Absorcion de CS; en disoluciones acuosas de aminas para obtencion de ditiocarbonatos
Absorcion de isobutileno en acido sulfarico

Absorcién de butenos en acido sulfrico para la obtencién de butanoles secundarios
Absorcion de butadieno con complejos cuprosos

Absorcion de acetileno en disoluciones de CICu para la obtencién de vinilacetileno
Sulfatacion de alcoholes con SO3

Polimerizacion de olefinas en disolventes organicos

Absorcion de etileno en CIS para la obtencion de diclorodietilsulfuro

Absorcion de CO; en disoluciones de cal o sulfuro de Ba para la obtencién de CaC0O3 o BaCOs3
Oxidacion de CICu (aq) a CuCl,, oxiclururo de Cu

Hidrdlisis y/o
saponificacién
de ésteres*

Los ésteres se hidrolizan en medios acuosos, bajo catdlisis acida o basica, para rendir acidos
carboxilicos y alcoholes. La saponificacion de grasa animal**: Sebo, manteca, aceite de pescado,
etc. o aceite vegetal**: Aceite de coco, aceite de palma, aceite de mani, aceite de oliva, aceite de
semillas de algodon, etc. con sosa cdustica (NaOH) produce jabdn y glicerina.
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Alquilacién de En la industria del petréleo se utiliza para la produccidn de un componente de gasolinas de alto
compuestos octanaje. El proceso de alquilacion es una sintesis quimica por medio de la cual se une un alcano
organicos ramificado al doble enlace de un alqueno, extraido del craking o segunda destilacion. Al resultado
de la sintesis se le denomina alquilado o gasolina alquilada, producto constituido por
componentes isoparafinicos. Su objetivo es producir una fraccién cuyas caracteristicas tanto
técnicas (alto octano) como ambientales (bajas presion de vapor y reactividad fotoquimica) la
hacen hoy en dia, uno de los componentes mas importantes de la gasolina reformulada. La
alquilacién es un proceso catalitico que requiere de un catalizador de naturaleza acida fuerte, y
se utilizan para este proposito ya sea acido fluorhidrico o acido sulfurico. Asi, por ejemplo, se
forma 2,2,4 - trimetilpentano ("isooctano") a partir de isobuteno e isobutano.

CH
HyC H,C . Hyt 3

C=CH; + CH—OH; — - /CH—CHQ—C—CHa
Hy HqC HyC (|;H3

También se usa para la obtencion de alquilbenzeno, sustancia utilizada como tensioactivo. En el
caso mas simple, implica la reaccién entre un haluro de alquilo y una molécula de benceno en
presencia de un acido de Lewis como catalizador (Alquilacion de Friedel-Crafts), los productos

. g D700 = ()
son alquilbenceno y haluro de hidrégeno: , €l tolueno o

metilbenceno, (CeHsCH3) es la materia prima a partir de la cual se obtienen derivados del
benceno, el acido benzoico, el fenol, la caprolactama, la sacarina, el TDI (diisocianato de
tolueno) materia prima para la elaboracion de poliuretano, medicamentos, colorantes, perfumes,

TNT y detergentes.
Sulfonacién y Cuando los hidrocarburos bencénicos se tratan con acido sulfurico fumante, que es una mezcla
nitracion de de acido sulfarico (H2504) y anhidrido sulfdrico (S03), se forman compuestos caracteristicos que
aromaticos reciben el nombre de acidos sulfénicos. El electréfilo que reacciona puede ser H,SO3* o SOs. Es

una reaccion reversible. Asi por ejemplo: CgHe + HOSOsH (SO3) — CeHsSOsH (Acido
bencenosulfénico) + H20.El acido bencenosulfénico es utilizado principalmente en la produccion
de fenol y como catalizador en esterificacion y reaccion de deshidratacion.

Por otro lado, el &cido nitrico fumante o una mezcla de acidos nitrico y sulfdrico, denominada
mezcla sulfonitrica, (una parte de acido nitrico y tres de sulfurico), produce derivados nitrados,
por sustitucion. El acido sulfurico absorbe el agua producida en la nitracion, ya que es un
deshidratante muy potente, y asi se evita la reaccion inversa: CgHg + HONO, (H2S04) —
CeHsNO, (Nitrobenceno) + Hz0. El nitrobenceno es un compuesto de partida importante en la
sintesis de diversos productos organicos como la anilina, la benzidina, el trinitrobenceno, el &cido
nitrobenzolsulfonico, la fucsina, la quinolina o farmacos como el acetoaminofeno. A veces se
utiliza también como disolvente, como componente de lubricantes o como aditivo en explosivos.
Antiguamente se utilizaba también con el nombre de "Aceite de mirbana" en formulaciones de
perfumes. Hoy estas aplicaciones estan prohibidas debido a la elevada toxicidad y el peligro que
supone para el medio ambiente.

Extraccion de Método para la extraccion de metales a partir de disoluciones acuosas de sales metalicas que
metales a partir | contienen aniones halogenuro o seudohalogenuro. Consiste en mezclar la disolucion acuosa de
de soluciones sales metalicas con un medio organico inmiscible en agua, que contiene 0,1 a 2 moles/I de un
acuosas bimidazol o bibencimidazol, de formula (i), en la que x, y, a, b, c y d pueden ser varios tipos de
radicales, y extraer mediante agitacion a la temperatura ambiente. tiene aplicaciones para la

recuperacion hidrometalurgica de metales a partir de minerales metalicos

*Los ésteres también participan en la hidrolisis esterarica: la ruptura de un éster por agua. Los ésteres también pueden ser descompuestos por acidos o bases fuertes. Como
resultado, se descomponen en un alcohol y un dcido carboxilico, o una sal de un cido carboxilico:

O o]
( sapaniication ( i
R + NaOH nrphydm\ys\s R + HO—R
0O—R . O Na’

**Los aceites, asi como las grasas, son triglicéridos de glicerol (también llamado glicerina, 1, 2, 3 propanotriol o sélo propanotriol). El glicerol es capaz de enlazar tres
radicales de 4cidos grasos llamados carboxilatos
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Considerando las reacciones gas-liquido, la seleccion del tipo de aparato se basa principalmente en el régimen
cinético en que se encuadra la reaccion en cuestion. Es decir, el primer paso a considerar es saber cuanto de rapida o
lenta es la reaccién comparada con la velocidad de absorcién puramente fisica, ya que ello determinara que tipo de
modelo cinético hay que utilizar, y a la vez el tipo de contactor més favorable. Los libros de texto que tratan la cinética
quimica de estas reacciones proporcionan la respuesta en funcion de las propiedades fisicas y quimicas del sistema.
Segun el valor del denominado médulo de Hatta definido por:

Maxima conversiénposible enla pelicula

Ha® =
Maximo transporte por difusiona través dela pelicula

se tiene, en general:

> Si Ha»1 REACCION SOLO EN LA PELICULA LIQUIDA
= AREA INTERFACIAL CONTROLANTE
= NO IMPORTA CANTIDAD LUIDO
= Reacciones: Absorcion quimica de gases acidos,. ..

> Si Ha«1 REACCION SOLO EN LA MASA LIQUIDO
= DESPRECIABLE EN PELICULA
= AREA INTERFACIAL SUFICIENTE
= Reacciones: Oxidaciones, hidrogenaciones, cloraciones,.

Con mads detalle, en la tabla 5.2 se indican, de acuerdo con los valores del médulo de Hatta y de los
valores del factor de aceleracion general, E, e instantaneo, Ei, calculados con las expresiones citadas en los textos
de cinética de reacciones quimicas, el tipo de régimen cinético A, B, C, D, E, F, G y H, que van desde reacciones
instantaneas a reacciones muy lentas, respectivamente. En la tabla 5.3 se presentan los modelos cinéticos a utilizar
en las ecuaciones de disefio. En la figura 5.1 se muestran los esquemas de los reactores empleados segun el
régimen cinético junto con algunas de sus propiedades mas relevantes. En la tabla 5.4 se complementan algunas
de las caracteristicas de este tipo de equipo.

En la seleccion del reactor hay que considerar ademés del régimen cinético, los modelos de flujo de cada fase y
como contactan estas fases del mismo modo que se ha visto en capitulos anteriores. En general, para las columnas de
relleno y platos se suele adoptar tanto para el gas como el liquido flujo en pistén. En las columnas de borboteo se asume
flujo en piston para el gas y mezcla perfecta para el liquido. En tanques agitados se suele admite tanto para el gas como
para el liquido flujo en mezcla perfecta

Es necesario sefialar que el disefio de los reactores fluido-fluido puede llegar a ser muy complejo por el hecho
de tener que plantear los balances de materia microscopicos en ambas fases y ademds tener que considerar que el
término de entradas y salidas incluye tanto la adveccion como el flujo de materia de o hacia la interfacie. Por otro lado,
es necesario considerar que el modelo de flujo de cada una de las fases no siempre es ideal. En las unidades G-L
también suele ser necesario en algunos casos calcular el perfil de presiones en la columna y ello se hace con
correlaciones empiricas.
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Régimen A
Régimen B
Régimen C
Régimen D

Régimen E

Régimen F

Régimen G

M.

Tabla 5.2: Seleccion del rég
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imen cinético segun los valores de Ha, E, y E;

KaaPs < ket

b bDa.

ce _ kacaDat

03<Ha<3

0.02<Ha<0.3

0.01<Ha’< 16;

0.05(%j <Ha’<

AL

0.01

Ha <0.02

Régimen H

Ha® < 0.05[‘3[)—“]

AL

Tabla 5.3: Modelos cinéticos y factores de aceleracion en un sistema gas-liquido en el que la reaccién irreversible presente en la fase liquida
es de orden (1,1) y Al >> 1.

, FCUACION DE VELOCIDAD ECUACION DE VELOCIDAD
REGIMEN Y REGIMEN Y
FACTOR DE CRECIMIENTO FACTOR DE CRECIMIENTO
DycoH Ha®
o Daic Na= g E=1r-
A N, A E=f=1+—=2 E LI LS L N 3
Y bDy ca kyd  kyaE ke
kAg kA\
2
- P _
B N, =kepy E=E— F o 1 H, + H, E=T 3
kea kyaE keB
p o %
NA:ﬁE:—i_ N,a= pA =
¢ e tanh| Ha E-E g ! + i + HA
kg KuE E -1 kea kya keB
Van Krevelen y Hoftijzer
__ P Dykey
N,=———— E=Ha=
D ! i-i—HiA kAl H NAa = kCACBB E = 1
Ky KuE
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Tabla 5.4: Caracteristicas principales de los equipos para reacciones G-L

Contactor a(m?/md) B=V/V Capacidad
Contracorriente  C.LLuvia 60 0.05 baja Bueno para gases muy
solubles. Ha baja
C.Relleno 100 0.08 alta Valido siempre que wi/wg = 10
C.Platos 150 0.15 media-alta Necesita agitacion mecanica o
C.Borboteo 200 0.9 baja pulso. Bueno para gases poco
compartimentado. solubles y L/L. Haalta.
Cocorriente Mezclador 200 0.2-0.8 muy alta ~ Muy flexible, pocos datos
estatico referenciados tg ~ t.
Mezcla de L Tanque de 20 0.98 media  Econdmico de construir
borboteo
Tanque agitado 200 0.9 media  Econdmico pero necesita
agitacion mecanica

COLUMNA DE RELLENG COLUMNA DE PLATOS  COLUMNA [E LLUVIA
Capacidad alta Capacidad maca-alba Capacidadbaja

einfm’i=100 im i %=150 alm3/m?i=50
8 =4 /v=0.08 B =v/v=0.15 B=viv=0.05
Gasasmuy solublas
G G
T T YENTURI $CRUBBER
L Ly / \ L
G | G G
L L
Reactor agitade COLUMNA de= borboteo
LAVADOR DE LLUVIA Capacidad media Capacidad baja
aim?m®= 200 aim?fm#= 20
G B=viv=0.9 = V=098
Gasespoce selubles Gasespoco solubles

_ —> L
G

! -

Figura 5.1: Principales equipos utilizados en las reacciones G-L y algunas de sus caracteristicas principales
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—/ ——— —— — ————  ———————— ——————— ——— —— ————————— |
5.1 Disefio de columnas de relleno

Las columnas de relleno son sin duda las més simples y tradicionales para los sistemas G-L. En principio la
columna dispone de un plato de soporte sobre el cual se deposita el relleno (anillos raschig, pall, intalox, sillas berl, ...)
distribuido al azar o algunas veces de forma ordenada. Las caracteristicas de estos lechos (a, dp, fraccion de huecos,
factor de empaquetamiento) estan perfectamente establecidas. El liquido fluye por gravedad y un plato distribuidor,
situado en la cabeza de la columna, permite asegurar una distribucién uniforme. El flujo del gas suele ser en
contracorriente, pero también son posibles la cocorriente y la corriente cruzada. En general, es de aplicacion en este
contexto todo lo que aplica en las columnas de relleno para operaciones de absorcién puramente fisicas. En este tema
se revisaran las relacionadas con su funcionamiento como reactores.

5.1.1 Hidrodinamica columnas de relleno

El relleno limita la coalescencia originandose burbujas pequefias con baja velocidad. Son adecuadas para
manejar sustancias corrosivas y cuando no es necesario un significativo intercambio de calor.

Realizar el disefio de la columna implica calcular la altura de relleno y para ello es necesario combinar el
balance de materia y la ecuacion de velocidad. Sin embargo, previamente es necesario seleccionar el tipo de relleno, y
por tanto, determinar su tamafio. Para evitar la circulacion preferente de liquido por la pared es necesario que la relacion
entre el diametro de la columna y el del relleno tenga un valor 15y 20. Por otro lado, como regla general, se puede
decir que para flujos de gas de 15 m3/min el diametro de la particula de relleno debe exceder 2.5 cm. Si el flujo de gas
excede los 50 m3/min el didmetro equivalente de la particula de relleno debe ser de al menos 5 cm.

También es necesario tener en cuenta otros aspectos tecnolégicos: si la columna tiene una altura mucho mas
grande que el diametro es necesario instalar redistribuidores intermedios de liquido. Ademas, debe existir suficiente
espacio entre relleno y cabeza de columna para poder separar las gotas de liquido arrastradas. Para la operacion en
contracorriente Zenz (1972) desarrollo la siguiente expresion para calcular la inundacién o anegamiento de la columna,
por encima de la cual el liquido es arrastrado hacia arriba

13
1/2

Gy L

A & 02| gl A& 02 —18.91
/pG\/sﬁ“L 2323\ ™ '
P

10.86

G,L, = Caudal volumétrico (m’/h)
g =fraccion de huecos del relleno

a, =area especifica del relleno (m/m;)

Por otro lado, es necesario sefialar que el area interfacial de contacto, a, no tiene porque ser la superficie
especifica del relleno, &, ya que no siempre éste esta completamente mojado y/o por la presencia de liquido estancado.
Laurent y Charpentier (1974) recomiendan el uso de la ecuacion de Onda et al. (1968) para la estimacién de "' para
anillos rashig y sillas Berl

0.75 04005
121—exp _1.45(%j _pLg
S

04_035,, 01 02
ar oL dar HL oL

o = tension superficial critica por encima de la cual el relleno no se moja

o\ = tensién superficial del liquido
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Esta ecuacion subestima "d" en un 50% para anillos tipo Pall.

Tabla 5.5 Valores de la tension superficial critica

TIPO DE RELLENO GLc (mN/m)
Ceramica no vitrificada 61
Carbon 56
Metal oxidado o tratado 75
PVC 40
Metal pulido 35
Polietileno o polipropileno 33

5.1.2 Coeficientes de transferencia de materia en columnas de relleno.

Para el coeficiente de transferencia de materia por el lado del liquido se puede utilizar la ecuacion de Mohunta

L3 3 1/4 -1/2 23 -1/9

a a

kLa:0.0025[ ;;“LJ ( B } ( ““L] (t”]
A g PL pLDAL gpL g Py

la cual, al igual que la ecuacién de Onda, tiene el siguiente rango de validez:

(1969):

velocidad masica de fluode L= p L,/ A=360-151,200kg/m “h
p, =2.62-5.33kg/mh
Sc.=u, / p,Da=142-1030
d,=0.006-0.05m
diametro de columna = 0.06- 0.5m

razon diametro columna - didmetro relleno =5- 40

D, =difusividad efectiva, m°/h

Shulman et al. (1955) correlaciono los datos de diversos autores mediante la siguiente expresion:

0.45 0.5
M:251(deLLV] [ “‘L J
Da A [

Ramm (1953) menciona la siguiente ecuacion:

067 033 033 033
k. d, _ dp P L, K 9PL2dz L
=0.02 _ —
Da u A P Da i dp

L = altura delrelleno

Para el coeficiente de transferencia de materia por el lado del gas se puede utilizar las siguientes ecuaciones:
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Laurenty Charpentier(1974)

-0.3 —-0.5
kG |?T A — C (ar dp)1.7[ dp UsG,mJ [ l-*t(; j

C=23sid,<15mm
C=5.2sid,>15mm

G'A,caudal molar del gas
k ((kmol / (m® bar s)

usem (kg / (mé s) = velocidad masica superficial

Semmelbauer(1967)

059~ 033

She=4a Re; ™ Scs

ko RTd,
DG

0.01<d,<0.05m a=0.86sillas Berl

100 <Re; <1000 She=

D = difusividad efectiva (m*/ s)

5.1.3 Disefio de columnas de relleno para regimenes A,B,C o D: reacciones rapidas

En esta seccion se utilizara la nomenclatura que se suele utilizar en el disefio de este equipo en operaciones de
separacion. A saber:

a area de contacto de interfase por unidad de volumen de columna (m@/m;?)

B fraccion en volumen de la fase en la que tiene lugar la reaccion (m3L puk/m?r)

ABRS componentes de la reaccion

I inerte en una fase, no reacciona ni se difunde

Ya=pa/pi moles de A/moles de inerte en el gas

Xa=ca/a moles de A/moles de inerte en el liquido

O caudal molar del gas y del liquido totales por m? de seccidén normal de la columna
G=G'p/P caudal molar ascendente de inertes en el gas por m? de seccion normal de la columna
L=L'a/c caudal molar descendente de inertes en el liquido por m? de seccién normal de la columna

P,c presion y concentracion total
Na densidad de flujo del componente A a través de la pelicula (mol/(m -s))
M velocidad de reaccion (mol/(m3( puk-s))

En la figura 5.2 se presenta un esquema de una columna de relleno y la aplicacion de los balances de materia
en presencia de reaccion quimica, que conduciran a las lineas de operacion para tales equipos al igual que se hace en
operaciones de separacion. La presencia de la reaccién no modifica la forma cualitativa de dichas lineas respecto al
caso sin reaccion: seran rectas si se utilizan razones molares y curvas si se utiliza el diagrama p-c.

Como se ha indicado, las columnas de relleno se utilizan en los casos donde la reaccion sélo tiene lugar en
la pelicula liquida y la concentracion de reactante A en el seno del liquido puede considerarse practicamente nula
mientras exista reactivo B. De acuerdo con la estequiometria de la reaccion el balance de materia diferencial para el flujo
en contracorriente es:
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B perdido por el liquido
b G,,G'y /Py Lpl-ucsl

L dX -
L :---@

L
G d(&) == d[ﬁj I)A]a "Ita ﬁ balance de materia
P b ¢ ~d4 T_ i- .
d(%] —_ 1 d(ﬁj

A perdido por el gas =

P b C Balance diferencial
de materia
la integracién de esta ecuacion permite obtener la composicién de P G
los reactantes en ambas fases en cualquier punto de la torre, es alta_baja) @
decir, las lineas de operacion antes mencionadas. T l
L(X.— X.) GG 0Pa  LuluGe
Gy,-v,)=———=2-
b .. rapida
A (gas) +bB(liquido)— Productos
G(pA pmj _E(@_ CB1]
P Py bla a Figura 5.2 Esquema de una columna de relleno con
, ' , modelo de contacto en contracorriente
ﬂ_w:_l E_ L1CB1
P P b{ ¢ C

Para el contacto en paralelo o cocorriente con flujo descendente basta sustituir G por -G, y para flujo
ascendente L por -L.

Existen dos casos especiales de simplificaciones: elevada dilucién con pi = P, ¢ = ¢, entonces, G'=Gy L'=L,
deduciéndose la relacion

G L
F(pA —pu)= _E(CB — Cgy)

y reactante puro en cada fase pp= 0y ¢ =0 (L = G = 0, por lo que sélo son validas las formas del balance con G' y
L.

En la figura 5.3 se esquematiza un elemento diferencial GY,
de la columna de relleno, cuya integracion permitira determinar la T
altura de relleno y de columna necesarios. Efectivamente, la
cantidad de A que reacciona en cada elemento de la columna, dh,
se puede obtener a partir del balance de materia y de la expresion
cinética. La combinacién de ambas permite establecer la ecuacion |

diferencial G.Y,+dY,

Volumen:dV=adh

_ . Figura 5.3: Elemento diferencial de una columna de
y por integracion la altura de la columna relleno

Yio Xer
"= G'[Y (—N:a) __IX NAa)
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T N N NN R ey
Es necesario sefialar que en la mayoria de los casos la evaluacion de esta integral debe ser numérica o grafica,
y que ademas es necesario comprobar si el régimen cinético es el mismo en toda la columna o hay un cambio en el
mismo, en cuyo caso hay que calcular a qué altura se produce dicho cambio. También hay que considerar si el reactante
se agota en el interior de la columna antes de abandonarla y, por tanto, en un trozo de la misma tan solo se produce
absorcion fisica (Figura 5.4).

Dentro de este régimen de reaccidn instantanea o muy rapida no es necesario calcular la cantidad de liquido en
la columna (holdup de liquido), el cual de por si en este tipo de aparatos es pequefio.

Es necesario sefialar que se ha considerado que tanto gas como liquido siguen un modelo de flujo en piston y
ello puede ser un considerable error si la altura del relleno es baja. En general, la retromezcla se halla considerada en
las correlaciones empiricas para la estimacion de los coeficientes de transferencia, por lo que es importante fijarse en el
rango de aplicabilidad de los mismos. Por otro lado, siempre suele ser mayor la retromezcla del liquido. La técnica mas
comun para definir el grado de retromezcla es la medida de la curva de distribucion de tiempos de residencia con un
trazador adecuado en cada fase, a la que luego se ajusta un modelo. El més simple es el de dispersion axial, el cual no
contabiliza las zonas estancadas ni los cortocircuitos. Los modelos combinados si que lo contabilizan pero proporcionan
sistemas matematicos complejos de resolver.

Si B esta en defecto: Si A esta en defecto:
1 . 1 . El lecho no actua
i i } de ningln modo
i Se agota A i
Hay
i absorcion con |
Se agota B : S6lo hay reaccion :
: absorcion !
2 : fisica y sale A 2 :

Figura 5.4: Esquemas de la columna para posibles agotamiento de reactantes

Todo el desarrollo realizado hasta ahora es igualmente valido para el sistema liquido-liquido, y tan sélo es
necesario sustituir L y G por Ly y Lz y utilizar las correspondientes ecuaciones empiricas para la determinacion de los
parametros. Es necesario sefialar que si para los sistemas G-L a veces es dificil desarrollar correlaciones debido a que
las propiedades de los fluidos influyen sobre los parametros de transferencia, todavia es mas critico para los sistemas L-
L. Sawistowski realiza un estudio del fenomeno sefialando la posible aparicion de turbulencias en la interfacie debido a
los gradientes de tension interfacial, los cuales a su vez resultan de los gradientes de concentracion (efecto Marangoni).
Para disefiar un contactor liquido-liquido es necesario determinar cual de las dos fases debe ser la continua y cual la
dispersa. Como norma general, se mantiene continua la de mayor tension superficial (suele ser la mas polar).

Por otro lado, los coeficientes de transferencia varian mucho segun el tipo de empaquetamiento, su tamafio,
material y caudales empleados, ya que las interacciones sélido-liquido pueden provocar coalescencia y redispersion. Por
tanto, es muy importante tener en cuenta la mojabilidad del relleno. Si la fase continua moja el relleno fluye formando
una pelicula alrededor del mismo, si no, fluye en forma de gotas de tamario variable. Por otro lado, las gotas (fase
dispersa) ejercen un efecto positivo sobre los coeficientes de transferencia y el drea interfacial. La situacion mas
extendida es que la fase continua moje el relleno ya que es la que proporciona mejor rendimiento, en consecuencia sera
esta la que se tendrd en consideracion.
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Finalmente sefialar que existe un tamario critico de relleno por encima del cual la influencia sobre el tamafio de
gota es independiente del tipo y tamafio del relleno. En muchas aplicaciones el tamafio critico suele ser inferior a 1 cm, y
se puede estimar por la siguiente expresion

d =242 |2
P Apg

Ha de reducirse la concentracion de una impureza en el aire desde el 0.1% hasta el 0.02% por absorcion con
un liquido que contiene una elevada concentracion del reactante B, ca; = 800 mol/m3 o aproximadamente 0.8 N. La
reaccion A(g) + B(l) --> Productos se efectia en el liquido y es extremadamente rapida. Supbngase que las
difusividades de Ay B son iguales y kn = ke = ki. Calcular la altura de una columna de relleno

Ejemplo:

1) Si no hubiera reaccién quimica (sélo absorcion fisica)
2) Si hay reaccién quimica con operacion en contracorriente y en corriente directa.
kag-a=32000mol/(h-m3-atm)
ka-a=0.1 h'!
Ha =125-10% m3-atm/mol
L=L'=7-105 mol/(h-m2)
G=G'=1-105mol/(h-m?) a P=1 atm.
La densidad molar del liquido en todas las condiciones es cr=56000 mol/m3,

En primer lugar, si L=L"y G=G' significa que el caudal de inerte es practicamente el total. Consecuentemente el
sistema esta muy diluido y pl=P asi como cl=cT. Con ello se puede deducir que el balance global al sistema es

Pr Par | [ Can Cai Py Par|_ Ca  Caf _ LP
6| BePu |z gl Pa_Pu)ofeh_Cul o p Y= (-
[pl p”J (cl C|1j (P P) (CT CT] ( A A1) GCT( A A1)

710°1

~0.0002)= ————
(b ) 110°56000

(ca—0) = c,=8000p,—16

El balance de A en un diferencial es
GdY,=Gd(p, /P) =(-Nx) a dh
y la altura
Pai dp _ 9 Pai dp _ E Pas dp _

Yn
h=6[ .
(-N@) p b Ke@(py —Px) P b Kac(pa —HaCy)

dfa _G
Yai (_NAa) p

P2

Pai
= Ej dp, =513m,

p P KAGa(pA —HA(8OOOpA—1,6))

donde la resistencia global es

o T B 3905412510

Kad  kad kad

mostrando el control por parte de la pelicula liquida. En estas circunstancias se puede comprobar que la unidad en
corriente requerird una altura infinita.
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En el caso de que la absorcidn se realice con reaccion
quimica, en el caso de ser una reaccién quimica extremadamente par=0.0002 atm L cai=800 mol/m3
rapida y exclusivamente en la fase liquida, si la concentracion de
reactante en la fase liquida es lo suficientemente elevada no se

encontrara reactante A en la salida de la misma. Asi pues, i
LP |
(pA_pA1):__(CB_CB1) !

bGey —
710°4 !
—0.0002) = —————(czg— 800 !
(P )=~ o7se000 @~ 2) ;
cs> = 801,6 —8000p, = 793,6mol / m’ 2 '

G pa>=0.001 atm Cr2, CA2=0

Para poder calcular la altura es necesario evaluar el
régimen cinético de operacidn ya que requiere el calculo de la densidad de flujo a través del area interfacial. Los
regimenes cinéticos rapidos son dos: Ay B, para discernir entre ellos es necesario evaluar la siguiente desigualdad
Cs _ Ka.CsDsL

Kac PA< kBLH_ ™

Puesto que las difusividades de Ay B son iguales y ka = kg = k

e _ kacs
b b

KacPy < ke.—

Asi pues en la cispide de la columna (seccion 1)

kaep, = 6,4mol/ (hm’) < kg, bB k*‘tL)CB = 80mol / (hm*)

asi como en la base de la misma (seccion 2)

keeP, = 32mol / (hm’) < kBLi: kAt;CB =79,36mol / (hm’)

asegurandose en toda la unidad un régimen cinético tipo B, en el que controla la transferencia en la pelicula gaseosa y el
plano de reaccion se sitlia en el area interfacial.

En estas circunstancias la altura necesaria de columna es

Pas dp 0.001 p B
h= GJ. j LY S PSR

., KacdPy 20002 32000p,

considerablemente menor ya que la introduccion de la reaccion y el régimen cinético tipo B con control por parte de la
pelicula gas ha reducido considerablemente la resistencia global del proceso.

Para una circulacion en cocorriente descendente, basta cambiar G por —G en el desarrollo anterior.

710°1
—0.001)= —2 (..~ 800
(b ) # 05-56000(CB )

cs> = 8000p, + 792 = 793,6mol / m’
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Por otro lado, de nuevo resulta régimen cinético B en toda la columna ya que en la cuspide de la columna
(seccion 1)

kaep, = 32mol / (hm®) < kBL% = kAl;CB = 80mol / (hm’)

asi como en la base de la misma (seccion 2)

kip, = 6,4mol / (hm?) < kBL% = k“l:CB =79,36mol / (hm’)

El resultado por tanto es
G 0.0002

N
P 4 32000p,

0.001
el mismo que para la circulacion en contracorriente. Este hecho es debido a que la columna opera en regimen B,
reaccion instantanea y superficial en la que la resistencia global del proceso es la transferencia en la fase gas y al haber
un exceso de reactante B no existe ninguna zona con absorcion fisica.

5.2 Disefio de columnas de borboteo para reacciones lentas.

El disefio de las unidades en las que el area interfacial no se desarrolla sobre un soporte geométrico (relleno)
es dificil. En este caso el area interfacial depende de la formacion y coalescencia de las burbujas y no existe una teorfa
de la coalescencia satisfactoria. Por tanto, se debe tener especial cuidado a la hora de utilizar las correlaciones que se
encuentran en la bibliografia.

En contracorriente la velocidad superficial del gas se sitia normalmente entre 1y 30 m/s, y velocidades
superiores pueden originar problemas de arrastre mecanico del liquido.

El modelo de flujo que sigue cada una de las fases depende de las dimensiones del reactor. Se ha comprobado
que para reactores industriales grandes con h/dr pequefias ambas fases se aproximan bastanfte al modelo de mezcla
completa, mientras que en los reactores pequefios, h/dr grande, el gas sigue un modelo de flujo en piston mientras que
el liquido puede seguir el de FP , MP o combinacion de ambos.

5.2.1 Modelo de flujo:MP para ambas fases

En este caso es necesario resolver el siguiente sistema de
ecuaciones, el cual se deriva del planteo del BM de A en la fase gas y en la Yis T lL Xee
fase liquida, y del BM global en el sistema. Este es el caso mas simple ya que 1 ;
al considerar mezcla perfecta las concentraciones son uniformes y no es :
necesario plantear las ecuaciones diferenciales. :

_i_>
G(Y,—Y,J)=Nah :
Naah=Br,h+L X, ;
2
L(X.-X.) T l
G( YAe - YAS) = Beb = LXAs G Yae
XBs XAs
El proceso de resolucion es iterativo y es necesario realizar varias Figura 5.5. Columna burbujeo con MP en
estimaciones. Primero el holdup, la a, luego beta y k). ambas fases
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5.2.2 Modelo de flujo:FP para ambas fases

En este caso es necesario
plantear los balances en un elemento
diferencial de la columna en estado

\ . . 1 !
estacionario. El balance global al sistema 1 !
es el mismo en los dos casos ;
v Xa Xs VAR R— [ Ku Xs

A Xat-dXy 'y XatdXa

L(Xg — X Ya+dYs YatdYa [ [ XatdX

iG(YAe - YAS) = M + LXAS XB+dXB : i i
Contracorriente , i , i

6dY,=N, adh T l l l
G YAe XBs XAs G YAe XBS XAs

L dX,=N,adh—pr,dh
L dX,=—bp r,dn

Figura 5.6: Columna burbujeo con FP en ambas fases

5.2.3. Modelo de flujo: gas en FP y liquido MP

Contracorriente

G dY,=N,adh
6V, Y,) ==t 1 o
e b . LX,=[ Nadh—Br,h

X, —L X, =-bp r,h

5.2.4. Modelo de flujo: gas en FP'y liquido entre MP y FP

En este caso se pueden adoptar dos soluciones. La primera es el modelo de dos zonas, que consiste en
plantear los balances a cada fraccion de liquido segiin sea su modelo de flujo, es decir es desdoblar el liquido segin un
modelo combinado de flujo. La segunda solucion es aplicar el modelo de dispersion axial para el flujo del liquido, lo cual
queda reflejado en los balances a través de las difusividades efectivas.

5.3 Disefio de tanques agitados considerando el flujo ideal MP en las dos fases. Reacciones lentas, regimenes E y F.
Sistemas Gas-liquido y liquido-liquido.

Segln sea el sistema a tratar, la diferencia de estas unidades reside en el grado de separacién de las fases:
para los G-L se realiza en el reactor y para los L-L es necesario adicionar un decantador.

El modelo de flujo de ambas fases es MP al igual que en las grandes columnas de borboteo. Es por esta razon
que ésta resolucion también es valida para uno de los casos del punto anterior. El sistema de ecuaciones es valido tanto
para G-L como para L-L, siendo sélo necesario sustituir G por L, L por Lz y Na el correspondiente al sistema. En los
sistemas L-L uno de los liquidos se dispersa y el otro permanece continuo.

G(Y,,—Y,)=N,ah
N,ah=Br,h+L X,
G(Y, — YAS):M+LXAS
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En la practica se suele usar una serie de tanques agitados con flujo en cocorriente, contracorriente o corriente
cruzada. El primero no requiere separadores intermedios, pero no ofrece, en general, ninguna ventaja sobre un
dispositivo tubular. En contracorriente se usan columnas compartimentadas con agitacion, columnas de platos o
cascadas de mezcladores separadores sobre todo para asegurar la mezcla en sistemas L-L. La corriente cruzada sélo
se usa a veces y exclusivamente para sistemas G-L.

Las series de mezcladores-separadores permiten controlar muy bien la agitacion pudiendo trabajar en un
estado de equilibrio termodindmico, pero a veces dificulta la separacion. Son de dimensiones grandes y los mezcladores
son caros en cuanto a inversion y mantenimiento. Su principal inconveniente es la gran mezcla de ambas fases y el alto
coste del agitador mecanico, en especial en el caso de liquidos muy corrosivos. Como regla empirica con liquidos no
corrosivos, un reactor tanque agitado es mas econémico cuando la velocidad global es cinco veces mayor que la de
transferencia de materia en una columna de borboteo.

No se suelen utilizar si se han de manejar substancias corrosivas, alta presion y/o altas temperaturas.

5.4 Determinacion de la cantidad de gas y liquido (holdup), el didmetro de burbuja , el drea interfacial y coeficientes
de transferencia en columnas de burbujeo y tanques agitados

5.4.1 Columnas de borboteo

Los parametros como el holdup de gas (&g ) y liquido (B) , el didmetro de burbuja (d) y el area interfacial (a)
dependen del régimen de circulacion en la columna, el cual a su vez depende de vse. Atendiendo a ello se encuentran
bien definidos tres regimenes de circulacion:

1. Régimen de borboteo: flujo uniforme de burbujas de igual tamafio, vse< 0.05 m/s.

2. Régimen de turbulento: se forman burbujas pequefias y grandes con distintas velocidades, lo que da un flujo
inestable. Es el mas comun en las unidades industriales.

3. Régimen de globular (Slugging): las burbujas ocupan toda la seccion de la columna, elevadas vsg y dz<<0.15 m.

Determinar a priori el tipo de flujo es dificil ya que depende del tipo de reactor, de las propiedades fisicas y de
la vs. La figura 5.7 da un mapa aproximado.

g
2 Torbukants
a)
Transicion
(aih
Rujs 42 borbotes  turbulznty  labular
borbotes b}
I | L1 1
TR LR T B Y T L A de

Figura 5.7: (a) Dependencia del régimen de flujo con la velocidad del gas y el diametro de la columna (b) Representacion esquematica de flujos
en una columna de burbujeo.

Existen muchas expresiones (Carberry 1986) para la evaluacion del holdup de gas, pero la eleccion resulta
muy dificil debido a su sensibilidad con el material del sistema y las trazas de impurezas. Es independiente de la presion
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para P < 1.6 MPay del didmetro del reactor si éste es superior a 0.15 m. En general, se tiene

0.7-12 Jon
g, oc U, régimen de borboteo

0.4-0.7 o
&g OC Ug, régimen de turbulento

El holdup de gas en las columnas de borboteo fue medido por Van Dierendonck (1970) quien obtuvo
la siguiente correlacion

r 12
/4 parag, < 0.45
8621.2[H;USGJ G“SG | 003<ug <04m/s y 0<u, <002m/s
L (ng D>0.45m y 03<h/D<3
L\ PL

Por otro lado, también de acuerdo con Van Dierendonck, el didmetro de las burbujas viene dado por el nimero

de EGtvOs, EO.:
r —-1/2

N C=6.25 liquidos puros
bPLd_ s | M"® (=21 electrolitos
o, o, g 3
(pJ M=

4
B - H g

ES,=

El &rea interfacial para este tipo de columna se puede estimar como sigue

112
a:Av(1-SG):68G:2 uSG (pLg)

/4
db [ (o gj O,
[\ P
siendo las unidades de los dos primeros términos,

IUEIN I BVE I | Y
mR mL mR
La expresion a =6 € / dy es valida para una operacion en las que las burbujas ascienden de forma uniforme

por el seno del liquido. Si no es asi, sino que las burbujas ascienden de forma turbulenta y cadtica, ésta area esta
sobrestimada. El tipo de flujo depende de las caracteristicas de coalescencia del fluido y de su velocidad de flujo.

Para calcular el holup de liquido se considera vdlida la teoria de la pelicula y, por tanto, el espesor de pelicula
es x,=D, /k, . Consecuentemente, la fraccion en volumen de la liquido (sin volumen de liquido en la pelicula) es

o]

B=(1-A,x,)(1-¢€).Las unidades de los términos de la anterior expresion son,

3 3 3 3
mL,sin pelicula _ ﬂ _ mL,peIicuIa ﬂ
m’ mom m

REACTORES MULTIFASICOS, Pégina 48



M.Iborra, J.Tejero, F.Cunill

No siempre es cierto que & y a sea constantes en todo el reactor. Hay casos en los que la variacion del caudal
de gas, debida a la absorcion, es tal que hace variar € y a de forma no despreciable. Saikh y Varma (1983) sugieren
para burbujas esféricas que no cambian de tamafio (sin roturas ni coalescencias)

213
a _ UsG
A alimento UsG,alimento

€6 use

€6 alimento UsG,alimento

Por dltimo para poder calcular el nimero de Hatta es necesario conocer el coeficiente de transferencia de

materia en la fase liquida
m; ng) [pD
k| —=— |[F042;3]| == | [/~ parad >2mm
m; S P My

k(m/s)=k(=2mm)-500-d,  para d, <Z2mm

k. = f(uss, tipo sparger, propiedades fisicoquimicas del liquido) no depende de us. ni de dr si es Dr>0.15m para
viscosidades de liquido pequefias y si es Dg>0.30 m si . > 0.02 Pa-s.

5.4.2 Tanques agitados G-L

En los tanques agitados G-L Zwietering (1963) determiné el méaximo caudal de gas que se puede alimentar
para una determinada geometria y a una cierta velocidad de rotacion

304 33
Gmax(m3/h)=16ND (d—)
g \D
con ds = D/ 3 (D, altura influencia agitacion)

Si se tiene fijado el caudal de gas, la expresion anterior se puede utilizar para determinar la velocidad de
agitacion minima, Nmin, para obtener una agitacion eficiente.

De acuerdo con Van Dierendonck (1970,1971) el didmetro de burbuja puede obtenerse mediante las
siguientes relaciones:
1. Paraliquidos puros:

2 -
e (i I
oL

2. Para soluciones de electrolitos y tensioactivos:

(N-N,

)
E(‘jb:|:1'2+26OuL—)dS:| O<(N—N;)ds<1.5m/s
GL
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No" es la velocidad minima de agitacion para realizar una dispersion eficaz, y para cada uno de los casos se calcula de la
siguiente manera:

N, d:
o =0.07 D<im
D\/gD
* 12 12
N, dg :Z(HLlsHsj D>1m
[ p
P
Liquidos puros v, <0.03m/s

H —H
0.1<—Lt—=2<06
D

H, — H, =liquido por encima del agitador enreposo

Electrolitos y tensioactivos

=1 u,=0.05m/s

Westerterp demostr6 que para velocidades de agitacion menores a No el agitador no tiene efecto y el sistema
se comporta como una columna de borboteo.

Para calcular el holdup de gas Van Dierendonck propuso:

Liquidos puros
Soluciones
2/3
. N-N)) d°
u (N—N)dz 8620‘075% R
g, =031 = +045—2—= c, 9 H,
6.9 D\/gD 4 D
4l— PL
P

€,<03 0.003<u<0.03m/s

<0. < <0.
€,<0.25 0<ys<0.05m/s 0.7<H /D<1.4 H-H=05H

h/D=1 H —H=05H,

Otra magnitud necesaria es el drea interfacial la cual se puede estimar con la expresion ya comentada en el
caso de columnas de burbuijeo,

la cual dependera de la velocidad de agitacion, ya que tanto el holdup como el tamafio de burbuja dependen de dicha
variable. Andlogamente el valor del holdup de liquido (B) se estima como en las columnas de burbujeo.
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Por dltimo, para poder calcular el nimero de Hatta es necesario conocer el coeficiente de transferencia de
materia en la fase liquida, el cual es independiente de la potencia de agitacion para valores bajos de la misma,

Liquidos puros

[mf /(m] s)] k =042 3/“p—Lg Sc?
L

5=t d,>2.5mm
Py

[mf/(mfs)] k =0.31;H 95
: P

Se=H_ d,<2.5mm
pDy
Electrolitos y tensioactivos

LK:L{1.2+260 HN-Ny) ds}
L

L)O cTL

D
(k)p=1.13, [
dbO
d, =008 |-
PY

u:ipLng
18 K

T4 |Popde’
ub:_dbgpl-—peg 3O<Reb<103
4 Py

(p.-P¢) 99,
PL

Re, <1

u,=1.76 Re,>10’

Reb:d_bG
He

Puesto que cuando la reaccion es lenta la transferencia de materia no se ve marcadamente favorecida por la
reaccion en la fase liquida, el coeficiente de transferencia en la burbuja de gas es siempre considerablemente mayor que
en el liquido (kac >> ka). La difusividad en la fase gas es varios ordenes de magnitud mayor que la difusividad en
liquidos. De ello resulta que la resistencia a la transferencia de materia en la pelicula gaseosa es significativa solo en el

caso de reacciones muy rapidas.
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Ejemplo: La oxidacién en fase liquida de o-xileno con aire para dar acido o-metilbenzoico se lleva a cabo en
un reactor tanque agitado continuo a 13.8 bar y 160°C. Se necesita producir 30000 toneladas de acido al
ario(8000h). Por razones de selectividad la conversion del xileno no debe exceder el 16%. El oxigeno se alimenta en
un 25% de exceso respecto al estequiométrico. La velocidad de reaccién es de pseudoprimer orden con respecto al
oxigeno

rx(kmol/(m>h)) =2.4*10°*co,; 1o, =1.5%I,
Xileno (L) +1.50xigeno (G)—Acido+Agua  [bB(L)+A(G) —>Productos]

Calcular las dimensiones del tanque y la velocidad de agitacion. Suponer despreciable la resistencia de la fase
gas. Ademas, h= dr y ds= dr/3.

o-xileno | M=106.16 kg/kmol;p.=750kg/m3,01=16.5-1073 kg/s?, . =0.23-10-3kg/(m-s)=0.828 kg/(m-h);
D=2.45-106 m2/h

oxigeno | Dox=5.2:10m2/h; Hy=126.6 m3-bar/kmol

El disefio es un proceso iterativo ya que las variables estan interrelacionadas y las ecuaciones no son explicitas
en dichas variables. Para calcular el volumen es necesario conocer el area interfacial y el coeficiente de transferencia en
la pelicula liquida, y para ello se requiere calcular el holdup o rentencidn de gas, la velocidad de agitacion, el diametro del
reactor y el del agitador de manera iterativa.

Para iniciar la iteracion se realiza una estimacion del diametro de reactor en base a la produccion planteada.
Los caudales de la fase liquida y gaseosa son los siguientes:

310° kg acido  1kmol 4cido _ 57 54kmolécido
8000h 136,16kgacido

2754 kmol &cido kmol X|I(?no 100kmol xileno alimentado — 17213 kmol xileno 106,16kg xileno m 2436 = L

h kmol acido 16kmol xileno convertido h Tkmol xileno  750kg xileno o
2754 kmol &cido 1,5kmol oxigeno — 4131 kmol omgenolh25 5164 kmol oxigeno alimentado

h kmol acido h h
5164 kmol oxigeno alimentado  tkmol aire _ 245 kmolaire G

h 0,21kmol oxigeno
245 kmolaire 22,4m’cn 433 1 m’aire
h  tkmol 273138
L kmol

b—(cBe — Cg ) = Xileno reaccionado = acido formado de acuerdo con la estequiometria = 27,54T
G

Del balance global, suponiendo que gas y liquido abandona el tanque en equilibrio, se puede calcular la
composicién de salida de ambas fases

G L A
E(pAe - pAs ) = B(CBe - CBS ) + LCAS
3 =0,57bar
245km0l/h(13.8-0.21—pA5)bar: 27,54kmol/h+24,36m_cAS > Pas 3 3
13,8bar 1/1,5 h Cpe = 4,410 kmol/m
*H, 126,6m’bar /kmol )
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El caudal desaparecido de xileno es lo que ha reaccionado en la fase liquida, por tanto

kmol
27,542 = (kmol (m)) V. = (1) =24710° " co (1=

con lo que se estima en primera aproximacion (menospreciando el holdup de gas, es decir VR=VL ) un volumen de
reactor de 2,55m3. Si se considera que la altura del tanque es dos veces su radio (h=2R=Dr) se puede estimar un
radio de 0,745m y una seccién de 1,75m2. De manera que Dr=1,49m y ds= Dr/3=0,5m.

Asi para agitar un liquido puro en un tanque con un didmetro superior a 1m la minima velocidad de agitacion
necesaria es

N;Z ds Z(HL'HS 0.5°

12 12  H —H —H,
5 = = 2(0,5) " =102rev/s si T 0,5
Jougp LD \/16510981 149 :
PL 750

De acuerdo con la ecuacion de Zwietering

d ) " 051" 981 )
N = G(m3/h)(—sj I | =| 6424 = AAN
D) 16D 149) 161,49

Por lo que de manera conservativa se escoge N=4.1 rev/min.

De acuerdo con Van Dierendonck (1970,1971) el didmetro de burbuja puede obtenerse mediante la siguiente
relacion para liquidos puros si N>2,5N,™

AN0-3
_ | o4nes10” o s
(750 - 11,2)9.81
M 13.828.84
pG=_=—=17 —3
RT  0.082433 m

Por otra parte la retencion o holdup de gas para una velocidad lineal de paso de
usg=642,4m3/h/(1,75m2)-(1h/3600s)=0.1016 m/s es

2/3 2/3

N—N)) ¢’ . 4.1-1.02)(0.5m)’
g, =031 -5 | 40405 0.1016m/s 4045 (05m) 433
o9 Dy/gD |165107kg/s°9.8m /<’ 1,49m+/9,81m / s>1,49m
PL 750kg / m’

Mientras que el coeficiente de transferencia en la pelicula liquida, para dv>2.5mm, es

-12
[ m/(m? )| = 0.42 ;B ¢ .42 51 [L] —1.485m/h
P P\ PDy
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El &rea interfacial considerando esferas rigidas y el holdup de liquido son

A, =3.2410"°m/(1-g;)=3146m’ /m

B:(1_Avx0)(1_gG):(1_AV%}(1—SG)20.657

Una vez estimados los parametros debe plantearse y resolver los correspondientes balances de materia:

G L(c,—c.) L
1.Balance global —(p, —p, J)=—20B BT ¢
g P(pAe Py) b, -

2.Balance de A en la fase gas g (Pp—P)=N,ah

3.Balance de Aen lafase liquida N, aV=prV+ L Cs
Cr

Siendo necesario evaluar el régimen cinético de operacion:

. kg  tkmol kmol
Cg O—3 =7.1 3
m’ 106.16kg m

—Xs) = 71M(1—016) 593M

_C

B
. AN3
A; \/5210 (152410) _ 00 - 03
K 1.4857

Por lo que el régimen es lento tipo Gy la densidad de flujo a través de la interfacie N, a=ka(c, —¢,).

Substituyendo en el moldelo se obtiene

1 Pie=057-137¢,

0.57-1.37C
G AS 13.96V — 41.36
= pAs . - .
2. —(pu— =N, aV=k a(c, —c,)V=k a — VN> =— "
P (pAe pAs ) A L ( Ai A) L ( HA As) As 2432+31353V
0.57-137C
* ya que kg —0
057-137C
L ) 13.96V
— P .
3.N,aV=BrV+—c,=kal—2——¢, W=, =
SARLANA WV e = sy

T A

ya que kyg —0

Igualando 2 y 3
13.96V  13.96V-41.36

24.4+5511.3V  24.32+3135.3V

CAs =

se obtiene V=6.87m3 con lo que Dr=2.06m#1.49m por lo que debe iniciarse el calculo a partir de la velocidad de
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agitacion hasta la convergencia con cAs=2.53-10-3kmol/m3 y pAs=0.566bar.
Los valores para los que se alcanza la convergencia son

V=7.1m3
Cas=2.24-103kmol/m3
pas=0.567bar
Dr=2.08m
N=2.7 rev/s.

5.4.3 Tangues agitados liquido-liquido

Los tanques agitados son los equipos mas ampliamente utilizados para las reacciones liquido-liquido en
aplicaciones que van desde polimerizaciones hasta las alquilaciones, implicando una fase dispersa y una fase continua.
Generalmente, dependiendo de la razén de flujos, el fluido que presenta mayor tension superficial formara la fase
continua (principalmente la fase mas polar), mientras que la otra constituira la fase dispersa. Si el flujo de la fase menos
polar es alto puede ocurrir la inversion. El disefio del equipo depende mucho de los datos de la planta piloto ya que las
propiedades de transporte son muy sensibles al propio equipo y a otros agentes de dificil medicion, como lo es, por
ejemplo, la presencia de pequefias cantidades de tensioactivos.

Los didmetros de las gotas de la fase dispersa suelen estar entre 0.1y 1 mm. Gotas mds pequefias suelen dar
problemas de sedimentacion. En los tanques agitados L-L para una agitacion suficiente el holdup y el &rea interfacial que
ofrece la fase dispersa son los siguientes:

Los tamafios de gota son muy dificiles de medir, por lo que no se dispone de buenas correlaciones empiricas
para detemninarlos. Danckwerts (1965) y Laddha (1976) sugieren la siguiente expresion:

06 0.25
d,=2.24 —S—— |&2° {@J

50 0.4 D M
0.2
(o) o)

¢ = potencia disipada por el agitador

En este tipo de mezcladores la agitacion es bastante elevada por lo que el tamafio de las gotas es bastante
pequefio pudiéndose considerar esferas rigidas. Sin embargo, los procesos de coalescencia y redispersion hacen que las
estimaciones de los coeficientes de transferencia de materia para esferas rigidas sean demasiado conservativas. En
consecuencia se utiliza una modificacion de dichas expresiones (Treybal 1963)

k. d
0 %165
DD
k d N DZ 0.833 0.5
: R:0.052( J APCJ [ ”C] 1, <10cP
D, M P,
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5.5 Disefio de reactores semicontinuos G-L

En general, estos sistemas consisten en un volumen de liquido en el interior del reactor y una corriente de gas
que circula a su través. Se puede asumir que la fase liquida esta perfectamente agitada. Sin embargo, el flujo del gas
puede ser mas complejo: en unidades pequefias de laboratorio es plausible el MP, mientras que en unidades industriales
el FP constituye una primera aproximacion siendo necesario considerar la componente de mezcla para un disefio mas
preciso. Dada la complejidad de esta dltima posibilidad en este punto asumiremos el flujo en piston para la fase gas.

Reaccién lenta
-% = ﬂ + NA a
ot  Adh

dng
s — b r,pAdh
" I B

dnAL_h
T_gNAa Adh+r, B Adh

con
NAa = kAL a (CAL - CAL)

Este sistema es de resolucién compleja y se puede simplificar considerando que la concentracion del gas varia
lentamente con el tiempo, con lo cual la primera ecuacion puede resolverse independientemente y calcular el volumen
necesario para una conversion dada o a la inversa. Una vez conocido el volumen la resolucién numérica de las otras dos
ecuaciones diferenciales permite determinar la variacion del nimero de moles de A'y B en el liquido con el tiempo.

Es necesario poner de manifiesto que el liquido se comporta como MP por lo que la ra se expresa con las
concentraciones de A en el liquido y que la concentracion en el liquido varia con el tiempo. Sin embargo, si el a y Da. son
grandes puede suceder que el liquido se halle saturado de A y por tanto la concentracion de A puede considerarse
constante.

Reaccion rapida

dn
¢, ~cte>—2L=~0

ot
_G%: NAa
Adh
8nBL=—bNAa
ot

con
Na=k, aE(c,-0)

En esta resolucion es necesario determinar E de forma iterativa.
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5.6. Notacion

a Area de contacto de interfase por unidad de volumen [m-1]

ar Area especfica del relleno por unidad de volumen [m']

Dar: Coeficiente molecular de difusion de A en una pelicula [m?/s]

Dai: Coeficiente molecular de difusion de A en la pelicula liquida [m2/s]
Dei: Coeficiente molecular de difusion de B en la pelicula liquida [m?/s]
D: Didmetro del reactor [m]

db: Didmetro de burbuja [m]

o Didmetro de burbuja para N=No [m]

dr Didmetro del reactor [m]

ds; Didmetro del agitador [m]

E: Factor de crecimiento

E: Factor de crecimiento instantaneo

Edy: Numero de E6tvos

Gv: Caudal volumétrico de gas [m?/h]

h: Altura del reactor [m]

H. Altura del liquido [m]
(H-Hs):  Altura de liquido por encima del agitador en ausencia de flujo de gas [m]

Ha: NUmero de Hatta

Kar: Coeficiente de transferencia de materia del compuesto A en una pelicula [m/s]

kag: Coeficiente de transferencia de materia del compuesto A en la pelicula gaseosa [mol/(s-m?-Pa)]
ka: Coeficiente de transferencia de materia del compuesto A en la pelicula liquida sin reaccién quimica [m/s]
K Coeficiente de transferencia de materia del compuesto A en la pelicula liquida con reaccién quimica [m/s]
(k)o.  Coeficiente de transferencia de materia del compuesto A en el liquido cuando N=No [m?/s]

L: Altura de relleno [m]

Lv: Caudal volumétrico de liquido [m3/h]

A Densidad de flujo del componente i a través de la pelicula [mol/m?-s]

N: Velocidad de agitacion [s']

No: Velocidad minima de agitacion [s']

No™ Velocidad caracteristica de aspiracién y dispersion de burbujas [s']

Sc: Namero Schmidt

Up: Velocidad de ascension de las burbujas [m/s]

UsL: Velocidad superficial de liquido [m/s]

UsG: Velocidad superficial de gas [m/s]

Xa: Cociente entre moles de A respecto moles de inerte en el liquido

Xo: Espesor de la pelicula liquida [m]

Ya: Cociente entre moles de A respecto moles de inerte en el gas

B: Volumen de liquido por unidad de volumen de reactor

€ Fraccion de hueco del relleno

Eholdup:  Fraccién ocupada del gas

pL: Densidad del liquido [kg/m3]

e Densidad del gas [kg/m?]

oL Tension superficial del liquido [N/m]

oL Tension superficial critica por encima del cual el relleno no se moja [N/m]
L Viscosidad del liquido [kg/(m-s)]
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5.7. Problemas

1. Ha de reducirse la concentracion de una impureza en el aire desde el 0.1% hasta el 0.02% por absorcion con
un liquido que contiene un reactante B, csi = 3,2-800 mol/m?. La reaccion A(g) + B(l) --> Productos se efectia en el
liquido y es extremadamente rapida. Supdngase que las difusividades de Ay B son iguales y ky = ks = ki. Evaluar y
discutir el efecto de la concentracion de B en el liquido sobre la altura de una columna de relleno en contracorrriente.

2. En el problema anterior si se aumenta la concentracion del reactante del liquido se alcanza un punto en el que
un aumento posterior no se traduce en un aumento de la velocidad global de transporte de materia y en una disminucion
de la altura de la torre. Calcularla.

3. Para el sistema de reaccion anterior evaluar la conversion del gas en una columna de 7m para cs; = 3,2-800
mol/m?3.
4, El HzS contenido en un gas se reduce desde el 1% hasta menos de 1 ppm por contacto en una columna de

relleno, con un disolucion acuosa que contiene 0.25 mol/I de metanolamina (MEA). Calcular la relacién adecuada de L/G
a emplear y la altura de la columna necesaria.

Datos: La reaccion H,S + RNH, ---> HS + RNH3* se puede considerar irreversible e instantanea. G=3-10-3
mol/(cm?-s). ka-a=0.03 s. kag-a=6-10> mol/(cm3-s-atm). Dy = 1.5-10-> cm?/s. Dg = 10> cm?/s. Ha = 0.115 |-atm/mol
para HzS en agua.

Res.. L/G=2.22, h=4.6m

5. Se quiere reducir la concentracion de amoniaco de un gas des de una presion parcial de 0.05 atm hasta
0.01 atm, en una torre de absorcién de relleno utilizando una disolucién de acido sulfrico de concentracion 0.6
kmol/m? que circula con un cabal de 9 m3/h. El cabal de gas a tratar es 45 kmol/h i la presion total es de 1 atm. La
operacion puede considerarse isoterma a 25 °C. La reaccion irreversible 2 NHz + H2S04 — (NH4)2S04 puede
considerarse de segundo orden e instantanea.

kag = 0.35 kmol/m2- h - atm

kA| = 0.005 m/h
Ha= 0.0133 m3 - atm/ kmol
Da = Da

Calcular:

1. La concentracién de salida del &cido sulfurico

2. El drea interfacial necesaria (m?)

3. El volumen de columna necesario si el area interfacial por unidad de volumen de liquido es 1000 m2/m3
liquido y la retencion de gas (holdup) es 0.9

Res: 1. 0.5 kmol/m3; 2. 246 m2; 3. 2.46 m3

6. Se ha de reducir una impureza de un gas a presion atmosférica desde el 1% hasta 2 ppm, por contacto en
contracorriente con un liquido que contiene un reactante de concentracion cg = 3,2 mol/m3. Ademas, knga =
32.000 mol/h-m3-atm, kaca = ks a = 0,5 h'', Ha = 1,125 - 104 atm'-m3/mol, L=L"=7 - 105 mol/h-m?, G = G'=

10° mol/h-m?, Cr = 56.000 mol/m3. La reaccion A + B — Productos es muy rapida:

1. Calctlese la altura de torre necesaria.

REACTORES MULTIFASICOS, P4gina 58



M.Iborra, J.Tejero, F.Cunill
T N N NN R ey
2. ;Qué recomendaciones se han de hacer (sobre la concentracion del reactante en fase liquida) que

puedan ser susceptibles de mejorar el proceso?.
3. ¢Qué concentracion de entrada de B dara la altura minima de torre? ;Cual es esta altura?

Res.: 1. h =346 m; 3. cgy= 720 mol/m3, h=26.6 m

7. Mediante un proceso de absorcion, se ha de eliminar el CO; de una corriente de aire que circula a una
presion de 1'5 bar. La absorcion se realiza con una disolucion 0'55 M de NaOH a 25 °C en una torre de 0’95 m
de diametro, rellena con anillos ceramicos de 1 mm. El cabal molar de aire es 0'03 kmol/s y el contenido de CO; es
0'15%, el cual se ha de reducir hasta el 0'003%. El cabal de disolucion de NaOH es suficientemente alto como
para suponer que la concentracion de sosa es practicamente constante (reaccion rapida y de pseudoprimer orden).
Calcular:

1. Laresistencia relativa de cada pelicula.

2. laaltura de la torre

3. Laaltura de la torre si la absorcién de CO; se realizase solo con agua pura, es decir, sin reaccion quimica.
4. El porcentaje de aumento de la resistencia global en ausencia de reaccion.

Datos adicionales:

Constante cinética de la reaccion de segundo orden, CO, + OH-" = HCOs", k, = 10* m3/kmol-s.

En una disolucion de NaOH, la reaccién anterior va seguida instantaneamente por la reaccion HCOs' + OH' =
(032 + H0 dando como resultado global la reaccion, €O, + 2 NaOH = Na.CO3 + H0.

Dco2 = 1"7 - 109 m/s, Dow-=2"72 - 109 m?/s; Heo2 = 28 bar - m3/kmol; a = 295 m2/m3; kico. = 125 - 104
m/s; kea = 0’06 kmol/m3-s-bar
Res.: 1. Re= 35 %, Ri=65%:; 2. h =5.24 m; 3. h=85.6 m

8. Suponer que la oxidacion del o-xileno (ver ejemplo) se lleva a cabo en una columna de borboteo con un
diametro de 2 metros suponiendo gas flujo en piston y liquido en mezcla perfecta. (Para iniciar el calculo cas= 2.04 -

kmol/m3)

Res.: V=7.38 m3
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Repetir el problema del ejemplo (solo contracorriente) si 1)cg1 = 3.2, 2) cgi=32 y 3) cgi= 128 mol/m3.

LP
par=0.0002 atm T lL ¢61=3,2 mol/m3 (PA - pm) == bGCT (CB - CB‘)
1 5
' 710’1
i —-0.0002)=————(cs—3,2
i (py )=~ o ae00 @32
—» s = 4,8—8000p, <0

en consecuencia B se agota y hay que calcular cuando

2 - Il
pa2=0.001 atm B2, CA2
T i cs2 = 4,8 —8000p, = 0=>p, = 0.0006atm

or=0.0002 atm Lensszmyme  CON lo que habra una zona de la columna con absorcion fisica por lo que la
corriente de salida del liquido si que llevara A. A partir de la recta de operacion

1 Absorcion para la absorcion fisica se calcula cual es dicha concentracion
con reaccion
quimica
LP
pa1=0.0006 atm =0 (pA - pm) - G_(CA - CA1)
Cr
Absorcion  [Cen=0 :
e (p,—00006)=——12T (. _0) =, =8000p, 4,8 =32mol/m
—U. ==~ A= —4,6=73,
2 T l L P +10°56000 " W TP
pa2=0.001 atm c82=0 ca2=3,2

Para calcular la altura de la zona con reaccion hay que determinar, al igual que
en el apartado anterior, el régimen cinético de operacion. Asi pues, ya que

kacP, = 6,4mol / (hm’) > kBL% = kAECB =0,32mol / (hm?)

kP, = 18,6mol/ (hm’) > kBL% = "AECB — Omol / (h?)

se deduce que en toda la zona es régimen Ay la altura es

Pai 0.0006 0.0006 0.0006
:E %:105 JEA*:K)S j 4dEA7:105 4dBA7:
RQ
P P —N:a 00002 p, +M 0.0002 M 0.0002 KAGa(pA + CBHA)
DAIb i + Hi
i + H7A kAg kAI
kAg kA|
0.0006 d
=10° | Py =85m,
0.0002 KAGa(pA + (4' 8~ SOOOPA)HA )
Para la zona de absorcion fisica la altura sera
Pat 0.001 0.001
_ Py [ _ Py _
AF_E d —105j d . =10 d =
P b, —Nad 00006 KAGa(pA —Pa ) 0.0006 KAGa(pA —He )
0.001 d
=10° | Ps = 85,5m.
K, (px —H, (8000p, —4,8))

0.0006
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—————————————————————————————————————————————————————————————————————————————————————
En resumen, la altura total de la columna sera 170,5m.

Siguiendo el mismo procedimiento se calculan los casos siguientes:

LP
(pA - pm) = __(CB - CB‘)
bGcr
pa1=0.0002 atm T lL cg1=32 mol/m?
710°1
1 —-0.0002)=————(¢—32
Absorcion (pA ) L 05 56000 (CB )
con reaccion Cgx = 33,6 - 8OOOpA = 25,6
quimica
Régimen A De las siguientes desigualdades se deduce que en toda la columna
opera en régimen A
2 =000t atmT lCBz=25,6 kP, = 6,4mol / (hm’) > kBL% = kAlL)CB =3,2mol / (hm?)
c2=0
keep, = 32mol/ (hm’) > kBL% = kAtL)CB — 2,56mol / ()
Y la altura es
0.001 0.001 d 0.0006 d
h=10° [ P =i [P0 | Py = 24,4m,
0.0002 w 0.0002 KAGa(pA + CBHA ) 0.0002 KAGa(pA + (33'6 - 8OOOPA)HA )
ELENRL'S
kAg kA\
LP
(pA - pm) - __(CB - CB1)
pa1=0.0002 atm T lL cs1=128 mol/m? bGCT
710’1
1 _
Akc)zsr;ign (pA—O.OOOZ)——m(CB—128)
P=0000395 atm [ IIELE ce» =126,4—8000p, = 121,6
Absorcion
con reaccion
quimica Dada la desigualdad
Régimen A
2 G pa2=0.001 c2=25,6 CB kALCB
=0 kacp, = 6,4mol / (hm’*) < kBLE = .- 12,8mol / (hm’)

En la clspide el régimen cinético es B, mientras que en la base la desigualdad se invierte, es decir, se produce un
cambio de régimen de operacién en la columna. Dicho cambio se produce para la presion que cumple la siguiente
igualdad

cs _ kace kAL(126’4_8000pA)
kAGpA:kBLF_ b = N

p, = 0.000395atm

Por lo que la altura es
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0.001

G 0.000395 d G d
=2 to T
C
P 00002 KncaPy P 0.000395 Pa * Gty
1M
kAg kAI
0.000395 dp 0.0006 dp
— 15 5 —
=10 —A—410 A =2,1+4,8 =6,9m.
00002 Kac@Pa 00002 KAGa(pA + (1 26,4— 8OOOpA)HA )
pa1=0.0002 atm T lL c81=0 mol/m? pa1=0.0002 atm T lL cg1=3,2 mol/m3 pa1=0.0002 atm T lL cg1=32 mol/m3
1 1
Absorcion 1
con reaccion Absorcién
Absorcion quimica con reaccion
fisica H=85m quimica
E pa1=0.0006 atm c2=0
H=513m Abs. fisica Cce=0 Régimen A
H=85,5m H=24,4m

2 pa2=0.001 atmT l c2=6,4 2 pa2=0.001 atmT l cg2=0 ca2=3,2 2 pa2=0.001 atmT lcsz=25,6
=0

pa1=0.0002 atm T lL cg1=128 mol/m? pa1=0.0002 atm T lL c31=800 mol/m?
1 1

Absorcion

con RQ Absorcion
Régimen B con reaccion

pa2=0.000395 atm et

Absorcion tyflulie:}

con RQ o
Régimen A gz

H=2,1+4,8
H=5m

G pa2=0.001 cg2=25,6 2 pa2=0.001 atm 82=793,6
=0 =0
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TEMA 6: REACTORES MULTIFASICOS GAS-LIQUIDO-SOLIDO CATALITICO

Las reacciones quimicas que requieren la presencia de tres fases son frecuentes en la practica industrial.
En los sistemas trifasicos el sélido puede ser reactante, producto o catalizador. Incluso hay casos con cuatro fases al
haber dos liquidos inmiscibles o dos fases sélidas. En la tabla 6.1 se observa que hay muchos mas procesos de
caracter cataliticos, siendo los mas conocidos los de hidroprocesado.

Tabla 6.1 Ejemplos de procesos llevados a cabo en reactores trifasicos
A. Sistemas con sélidos ligeramente solubles

Absorciones de CO; en suspensiones de BaS o Ba(OH),+Ca(OH)

Absorciones de SO en barros de CaC03
Absorciones de CO, HzS,COCl,. . . suspensiones de Ca(OH),
B. Sistemas con sélidos insolubles
Absorciones de CO; en suspensiones de Mg0, CaS
Absorciones de SO; en suspensiones de CaC03

Hidrogenacion de sustancias poliméricas suspendidas en solvente

Cloracion de particulas de polietileno o PVC suspendidas en agua
C. Sistemas con catalizador sélido

Reactores de lecho percolador
Hidrodesulfuracion e hidrocraqueo de fracciones de petréleo (Mo,W)
Oxidacion con aire de etanol a acido acético y conversion de alcoholes primarios a la sal sodica del acido
correspondiente (Pd, CdO, Zn0)
Oxidacion de SOz a H2S04 en agua (carbén activo)
Oxidacion de acido formico o acético con aire (6xidos de Cu, Zny Fe)
Alquilacion de benceno con propileno (écido fosférico)
Produccion de MTBE por reaccion de isobutileno y metanol (resinas de intercambio ionico)
Intercambio de deuterio entre H, yH,0
Reactores de barros
Hidrogenacion e hidroformilacion de olefinas, metilsorbato, etc (metales nobles, Rh)
Hidrogenacion de sustancias poliméricas (Ni Raney, PD/C)
Hidrogenacion de nitrobenceno, acido sulfonico, nitrofenoles, etc, (Pd,Pt,Ni)
Hidrogenacién de grasas insaturadas, a.-celulosa, nitrilos, tec. (Ni)
Oxidacion de glicol isobutileno a acido at-hidroxisobutirico o de glucosa a gluconato (Pt/carbén)
Sintesis de Fischer-Tropsh (Ni-MgO)

Polimerizacion de barros (compuestos organometalicos)
Deshidrogenacion de alcoholes secundarios a cetonas (Ni, Cu, Cr)
Licuefaccion de carbon (Ni-Co-Mo)

Reactores de lecho fluidizado trifasicos
Conversion de CO + H, a metanol (6xido de Cu'y Zn)

Existen diversas posibilidades para poner en contacto las tres fases (Figura 6.1). Por lo que se refiere al
sélido, al igual que en los sistemas bifasicos, puede disponerse como lecho fijo (d, > 103 m) o suspendido en la
fase liquida (slurry) (d» <0'1 mm). Por lo que se refiere a las fases fluidas existen dos posibilidades: que el gas fluya
a través del liquido confinado en el reactor, o que fluyan los dos a través del sélido. En este tipo de reactores el
solido es el catalizador, en general, se halla confinado en el reactor, es decir, que operan en discontinuo respecto a
él. Para disefiar estas unidades trifasicas es necesario considerar la hidrodinamica de las fases, asi como las
transferencias de materia, tanto la gas-liquido como la liquido-sélido siendo necesaria la determinacion o estimacion
de tres coeficientes de transferencia de materia (ks, ki y kg). En algin caso gas o liquido no son reactantes,
pudiendo ser éste ultimo un medio inerte para poner en contacto gas y solido evitando problemas de transmision de
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energia y en el caso alargando la vida del catalizador.

Solido en lecho fijo RN I

Trickle bed Columna de borboteo Lecho mavil (3 fases)

(Lecho fijo de corrientes El sélido se desactiva y
paralelas descendentes) se envia a regeneracion

Lecho fluidizado

Columnaslurry de _
borboteo Tanque agitado slurry

Figura 6.1: Reactores trifasicos gas-sélido-liquido

trifasico
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6.1 Disefio de reactores con el sélido en suspension (slurry).

En los reactores con suspension de sélidos (slurry), el sélido se mantiene en suspension en el seno de un
liquido que puede ser reactante (hidrogenacion del metil linoleato, en general, de aceites) o inerte (sintesis del
metano Fischer-Tropsch). Las ventajas de estos reactores frente a los de lecho fijo son similares a las de los lechos
fluidizados de dos fases; Una temperatura més uniforme, mejor control de la temperatura para las reacciones muy
exotérmicas y poca resistencia de la difusion intraparticula. Los reactores industriales de este tipo tienen volimenes
comprendidos entre 1y 100 m3.

6.1.1 Columnas de borboteo con sélidos en suspension (slurry)

En la version original de este tipo de reactor el liquido estd estacionario, el sélido es suspendido por efectos
de la turbulencia inducida por las burbujas de gas, el cual se alimenta de forma continua por el fondo del reactor
mediante un distribuidor. A veces, si la velocidad y por tanto la turbulencia es insuficiente para mantener la
suspension de procede a reciclar parcialmente el gas. En la actualidad el liquido se introduce en forma de corriente
que se mueve muy lentamente, pero ello contribuye muy poco a la mezcla. En este tipo de reactores la mezcla es
menos vigorosa que en los tanques agitados.

El régimen de circulacion serd de borboteo segin sea vsg, D y las propiedades fisicoquimicas del sistema,
asi como de la presencia de sdlido. La agitacion del liquido y la suspension del sdlido estan garantizadas solamente
por el flujo del gas exclusivamente. Por tanto, el distribuidor (un plato perforado) debe disefiarse para que el solido
no se estanque en ningun punto de la columna.

La velocidad superficial del gas minima para asegurar la suspension se calcula mediante la expresion de
Narayan y col.(1969)

DY ,
Vegn = O{Ej u; exp(—Bep) (CGS units)
D = didmetrodelacolumna
u, +3.687H:° (u,) = ¢

Hs (cm) = alturadelsélidoensuspension

2d T
6= 29(pp—pL){—d”+L}

3p, P, T€,PL
y=05paray, <6.7cms”
y=0.19para6.7 <u, <21.3cms"’
g, = fraccion de reactor ocupada por las particulas
n=0.2para ¢, <100um
n=0.5para d,>200um

o B
£ <0.1 43 10
g > 0.1 1.25 3

La suspension originada de esta forma no es del todo uniforme y se obtiene un perfil de concentraciones
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del solido en funcion de la altura, el cual se puede describir mediante un modelo de difusion. Farkas y col.(1969)
obtuvieron experimentalmente nimeros de Peclet (Pea = ur-Hs/Das, u: es la velocidad libre de caida del sélido en el
liquido. Hs es la altura del sélido en suspension que si hubiera muy buena agitacién coincidiria con la altura de
liquido) entre 2 y 5 para velocidades superficiales de gas entre 2 y 7 cm/s. Para obtener una suspension mas
uniforme se requiere una recirculacion del liquido, ya sea inducida por el gas con ayuda de bafles internos o por
bombeo externo.

El holdup de gas se evalta a partir de la velocidad superficial y de las propiedades del liquido mediante las
expresiones mostradas en los sistemas fluido-fluido, es decir mediante la ecuacion de Van Dierendonc. Sin embargo,
también influyen el material del sistema y las impurezas, asi como el disefio del distribuidor de flujo. Para velocidades
de gas menores de 30 cm/s el holdup se ve ligeramente disminuido por la presencia del solido. Notese que ésta
velocidad es justamente el limite inferior de aplicabilidad de la expresién de Van Dierendonc.

r =12

1/4

u u

8=1.23[HL st 6 -
c
] (GL g]

P ]
La presencia del solido afecta a la transferencia de materia gas-liquido tanto en cuanto afecta al drea
interfacial, ya que favorece la coalescencia de las burbujas. La presencia de un solido afecta al coeficiente k.a
dependiendo de la concentracién de solido, tamafio de particula, pi-ps, medidas geométricas y condiciones de

operacion del reactor (vsg). Si se corrige el area interfacial tiendo en cuenta que ahora el reactor esta ocupado por
liquido, solido y gas se tiene,

a=A(1- &- €

Entonces, el tamafio de burbuja se puede calcular con las correspondientes expresiones de capitulo
anterior. En esta transferencia la resistencia por parte del gas suele ser despreciable, incluso cuando el reactante no
es compuesto puro, teniendo mayor importancia el coeficiente de la pelicula liquida, k.. Existen diversas correlaciones
para su estimacion, entre las que se destacan las expresiones de Calderbank validas para burbujas inferiores a 2,5
mm, tamafio usual en este tipo de reactores y superiores a 2,5 mm respectivamente.

2/3 13
K (cm/s) (L] w.s{M) (CGS)

p.D, o)
1/2 13
k(cm/s) (LJ :0.41(w] (C.GS)
p.D. PL

Por lo que hace referencia a la transferencia de materia liquido-sdlido Sano et al. (1974) establecen la
siguiente expresion basada en resultados experimentales

6
d(factor superficial Carman):ﬂ 5 5 ;
d
(Sh); = 2-+ 0.4(Re) “(50)°] b w Y =AM yog
(Sh), =50 (5¢) =M My
Dut p.Da
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La presencia de un solido en el liquido aumenta significativamente el coeficiente de transmision de calor,
excediendo facilmente los 1000 W/m2.

Modelizacién: Dada la imprecision existente en las estimaciones referentes a la hidrodindmica y a las
transferencias de materia, el disefio de estos reactores debe realizarse con el modelo més sencillo posible. Asi pues,
puede considerarse que liquido y sélido se hallan perfectamente mezclados y el gas sigue un modelo de flujo en
piston. Las unidades de las distintas variables se suelen referir al volumen de liquido libre de burbujas y sélidos.

En el caso de que el liquido sea inerte, los perfiles y etapas del proceso son las descritas en la figura, ast
como las ecuaciones correspondientes,

“dw,-(Na), dV=0

(NAa)GL = (NAa)LS =T,

Considerando flujo en piston se obtiene una expresion analoga a la de un reactor tubular de una fase con
flujo en piston
Xas
Lo
GA Xae _rA

con la diferencia de que en esta expresion V es el volumen de liquido libre de burbujas, y -ra es la velocidad de
reaccion global por unidad de volumen de liquido. Si la reaccion es de primer orden e irreversible se puede expresar
facilmente la velocidad del proceso en funcién de la concentracion en el seno del gas (En estado estacionario todas
las velocidades son iguales, TM G = TM G-L = TM L-S = R).

_rA:koa‘ScG
i:ii_pim_yHA l+i
k, ack, agk k. mk

a,, definidas por unidad de volumen de liquido

o = nd
¢ nd/6 "’
nd, 1 6m

M

dg=—F ——Mg=——
md,/6p, 4, p,
V;, volumen burbuja por unidad volumen liquido

m,, carga catalizador (kg cata / m’ reactor)

Si la reaccion no es de primer orden es necesario utilizar métodos numéricos para poder expresar las
concentraciones intermedias en funcién de la del gas. En la expresion anterior el término de la resistencia a la
reaccion es necesario introducir la eficacia del catalizador, si se considera que en el sélido hay problemas de difusion
interna. Dado que los tamafios de particulas empleados en las suspensiones son muy pequefios normalmente la
eficacia suele ser mayor que 0.9.
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En el caso de que el liquido sea reactante hay que plantear los balances
de materia en ambas fases y tener en cuenta que en este caso el sistema esta en
estado no estacionario (el liquido no circula). En este caso los perfiles son los
indicados a continuacion

6.1.2 Reactores tanque agitado

Se utilizan industrialmente para hidrogenaciones de aceites y al igual que en las columnas de borboteo se
puede recurrir, cuando sea necesario, a las estimaciones propuestas para los tanques agitados gas-liquido
asumiendo que la presencia del sélido las afecta ligeramente, aunque menos que en las columnas. Para el calculo
de la transferencia liquido-sélido se puede utilizar la expresion de Sano et al.

(Sh),=[2+0.4(Re)"“(Sc)"] &,

6 K - -4 3
¢(factor superficial Carman) = hai] (S¢), = o (Sh)= 5 Re= ZLdg’pL
asdp PDa D Ky

Utilizando como X, la potencia disipada por el agitador, P (W/kg), la cual se calcula de la siguiente manera

2
Re= PNeDi P=p.e,TpE Ne :% =N0mero de potencia de Newton

u PNU,

2 u = L — f \a b

Fr:@ 1'85 8 Ne_C(R e) Fr
. 2 o= Ne_ C (R'e)* =factor de potencia
Ng = velocidad de rotacion del agitador : FrP P
Da = didmetro caracteristico del agitador a 'y b tipo agitador

& = fraccion volumetrica de so lido enlecho fijo ® es una funcién del Re para cada tipo de agitador

En presencia del gas, la velocidad de rotacion debe aumentarse respecto a la necesaria para el liquido para
asegurar la completa suspension del solido

D a g0,45(pp ) pL)0,45uE.1 (—jg.z WS‘B
D_ D085 4055
S

N,.(singas)= w[
S L
w, = % en peso de solido en el liquido

N, (con gas)-Ng> 200%
S
v y a dependen de las caracteristicas del agitador

v =1.50 = 1.4 para turbinas y impulsores con paletas rectas

N'rm debe de utilizarse en el célculo de P.

En cuanto a la #ransferencia gas-liguico al igual que en el caso anterior el coeficiente de transferencia de
materia en la pelicula de gas suele ser despreciable siendo de mayor importancia el de la pelicula liquida, el cual
puede estimarse mediante la siguiente expresion:
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P 1/4
ki(cm/s)=0.592 D‘A/Z(ij

Qp=1-126—5_ s —&_<0035

N.D; N.D:
P, (erg/s)=Ne p,N’ D; WB @ = factor de correccién de la presencia de burbujas
: i Unidades = CGS
v = viscosidad cinematica = % = %

W =masa de liquido en el slurry

El holdup de gas generalmente crece con Ng y con usg, ya que depende del tamafio de burbuja. A bajas Ng
varfa poco y a altas Nr tiende a un valor asintético que depende de vsg

Modelizacién

MP para gas y liquido. Esto no es correcto si la razén H/D del reactor es grande, para liquidos viscosos, o
para elevadas conversiones de gas. La mezcla incompleta del gas es atribuible al complejo flujo de burbujas. Se
originan burbujas de diversos tamafios, recirculaciones, coalescencia. Como se ha indicado para las columnas de
burbuijeo, las unidades de las variables implicadas en el modelo se suelen referenciar al volumen de liquido.

Lo que llega a la superficie del sélido es lo que reacciona, pero si el solido es poroso se puede llegar a
tener en serie-paralelo difusion y reaccion. Por tanto, es necesario conocer cual es el factor de eficacia (via
experimental o bibliogréfica). Sin embargo, en un slurry el tamafio de particula puede ser suficientemente pequefio
para que el factor de eficacia sea >0.9. Debe tenerse presente que existen algunos sistemas complejos para los que
el factor de eficacia baja para tamafios de particula muy pequefios por problemas de la forma de la funcion cinética
respecto a las concentraciones.

6.2 Disefio de reactores de lecho fijo.

En este caso el solido se halla confinado dentro del reactor e inmovilizado. Las corrientes pueden fluir en
cocorriente ascendente y descendente, asi como en contracorriente, siendo la cocorriente descendente la mas
empleada en la practica y son los denominados #rickle beds. Existen muchos trabajos sobre éste tipo de reactores,
sus condiciones de flujo, pérdidas de presion, holdup, y transferencias de materia. Los reactores de lecho fijo con
cocorriente ascendente son raramente encontrados a escala industrial debido a que es muy dificil evitar el
movimiento del sélido cuando se hace circular dos corrientes de forma ascendente; sin embargo soluciona los
problemas de distribucion de liquido que presentan los de flujo descendente. Existe muy poca informacion sobre este
tipo de reactores. Por Ultimo, a pesar de ser una posibilidad, no existen unidades industriales con flujo en
contracorriente, siendo su principal inconveniente la inundacién la cual limita el flujo de las fases.

6.2.1. Reactor de lecho fijo y flujo en cocorriente descendente

Este tipo de reactores ampliamente utilizados en la industria del petroleo pueden operar en un amplio
rango de condiciones dependiendo de las propiedades del alimento y de la naturaleza de la reaccion. Generalmente,
las fracciones menos reactivas, que tienden a estar en el rango alto de punto de ebullicion y son mas viscosas a
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temperatura ambiente, se procesan a bajos caudales. Caudales tipicos para el liquido son de 0.83 a 8.3 kg/(m2- s)
para densidades de 1g/cm? como por ejemplo aceites lubricantes, gaséleos y fracciones residuales; para nafta son
de 8.3 a 25 kg/(m?-s).

Para poder modelizar el reactor es necesario primero estudiar los distintos regimenes hidrodinamicos del
reactor, ya que las propiedades del mismo, en particular, la transferencia de materia depende significativamente de
tipo de régimen.

Régimen de flujo

Segun los caudales masicos por unidad de area de las fases se pueden tener las siguientes situaciones, el
diagrama de Sato (Figura 6.2) distingue:

1) Para caudales de liquido y gas bajos, se tiene la

fase gas como continua y el liquido disperso en . >ha

forma de riachuelos o flujo laminar por lo que =

puede suceder que el sélido este mojado a trozos = Flujo .

por el liquido y a trozos por el gas. Se tiene el —  en Flujo
denominado régimen percolador (frickle flow E spray en

regim), régimen de goteo, o de flujo continuo de - pulsos

gas. —

2) Para caudales de liquido altos y suficientemente 1 |
bajos de gas, se tiene la fase liquida como -

continua y el gas disperso en forma de burbujas. C Flujo

Se tiene el denominado bubble flow regim. La Ep ercolad

transicion con 1) no esta clara pero como primera F lliquido )
aproximacion se da para velocidades de liquido del [ dispersado en Flujo en
orden de 30 kg/(m?s) y de gas < 1 kg/(m?s). [ corrientes) burbujas
3) Para valores de gas altos y bajos de liquido, se : m — T
tiene el liquido disperso en forma de gotas a Lbgimes
través del gas continuo. Se tiene el Figura 6.2: Diagrama de Sato

denominado flujo en spray (spray regim).
4) Para valores altos de gas y liquido se obtiene un flujo pulsado con fuertes interacciones entre las fases.
Se tiene el denominado pulsed flow regim. Se da frecuentemente en reactores comerciales.

Los regimenes de flujo en un principio (antes de 1975) se establecian atendiendo sélo a las magnitudes de
los caudales de liquido y gas. En 1975 Charpentier y Favier introdujeron los efectos de la densidad, viscosidad,
tension superficial y de la naturaleza espumante del liquido. Las propiedades fisicas del liquido tienen una influencia
sustancial en la transicion entre el régimen de flujo de gas continuo y el de pulsacion. La geometria del reactor (D) y
de la particula (dp) también influye sobre la hidrodinamica.

Mas tarde Talmor (1977) construy6 otros mapas para liquido espumante y no espumante, que parecen
ajustarse mejor a algunos casos.

Perdida de presion y retencion de liquido (holdup)
Como consecuencia del flujo descendente del gas y de la friccion con el liquido se produce una pérdida de

presion que debe conocerse para el equipo de compresion del gas. La pérdida de presion viene influenciada por el
retenido de liquido, €L, ya que influye en los intersticios por las que desciende el gas. Se ha visto experimentalmente
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que no existen grandes variaciones de la pérdida de presion al pasar del régimen percolador al pulsante. Charpentier
et al. (1978) proponen las siguientes correlaciones puestas al dia por Morsi et al. (1980) (Tabla 6.2).

Tabla 6.2: Perdida de presion y retencion de liquido (holdup) (Morsi et al. (1980))

Tipo de Liquido Condiciones de flujo
Interaccion Gas/Liquido ligera Interaccion Gas/Liquido fuerte
Liquidos no espumantes:
(aida de presion 14
O =1+—+—7 01<y<80

Retencion de liquido
(holdup) g 066y

= 0.1<y <80
1-g,  1+0.66)""
Liquidos espumantes:
Cald ” _ .
aida de presion ®L=1+l+1015i' 0.1<y <80 lI’L=1+il+—6'5543 0.05<y'<100
o x (1)
Retencion de liquido
0.81 11030
(h0|dup) SL _ 0~66X — 0.1 < X < 80 SL _ 0.92(X ) _ 0105 ” X' ” 100
1—g, 1+0.66% 1—e, 1+0.92(x')"
Liquido viscoso
p>102Pa-s
1 6.57 \
Caida de presion P =1 +? + W 0.05<y' <100
0.53
5 5.47(x%") ,
) o = 0.05<y'<100
Retencion de liquido i—€, 1+547 ( X.)OB3

(holdup)

€, = fraccion de volumen del reactor ocupada por el liquido

. AP
5L=(71+9L9
, AP
O =|— | +
G (H )G Pe9
. AP
SLez(_) +L(9L8L+pegc)
H L,G (1_ p)

Unidades =Pa/m

Donde (%) es la caida de presion por unidad de longitud de lecho debida a la circulacion del fluido o fluidos |
|

(I=LGoLG)
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RGO
A
st en)
Unidades = kg/m’'s

A

{5

Es necesario tener presente que estas relaciones estan determinadas para columnas pequefias ( menos
de 20 cm) y las columnas industriales tienen diametros entre 1y 3 m. por tanto es necesario utilizarlas con la
precaucion debida. En ellas se correlaciona la pérdida de presion de las dos fases con la pérdida de presion para el
flujo individual de cada fase en idénticas condiciones.

Las pérdidas de carga de la fase gaseosa o liquida, ( AP/ H)L . » Se estiman por la ecuacion de Ergun como

si solo fluyera esa fase en particular. El parametro i recibe el nombre de Lock-hart-Martinelli.
(A—Pj Sy >D >,
H LG
g i (A—Pj
H )
Te, Te,

El retenido de gas en la columna puede estimarse conociendo el retenido total de liquido y el volumen de
hueco de la columna g +& = 1 —¢s.

Transferencia de materia pelicula gaseosa

Para calcular ks Reiss propone en condiciones de fuerte interaccion (pulsos y en spray) las siguientes

expresiones
koa,=2+0.1 E° (SI) con EG(%):(A_PJ U
m H ).

suele ser despreciable para los trickle beds, ya que trabajan con componente puro o ligeramente soluble.
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Transferencia de materia pelicula liquida

Las mejores correlaciones son las propuestas por Reiss (1967) basada en la energia disipada en el flujo a
través del catalizador. Esta energia se calcula a partir de la caida de presion y el caudal masico por unidad de area

(L enkg/(m?-s)),
W AP APY L
(a2
Lm; H i * H )ep.

1) Baja interaccion: flujo en trickle bed, Morsi (1982) para fases acuosas o organicas

rLisé(Sc)l/2:1_3O[(1-ap)8,GLJ s)

L 58p

2) Alta interaccion (flujo pulsado) (EL > 60 W/m3), Satterfield (1975)
k., =353(E.D,)" (SI)

En general, el coeficiente de transferencia de materia suele ser mayor en régimen pulsante, k. a. ~ 1 s,
que en régimen percolador, k. a. ~ 0’01 —0'3 s

Para el clculo del &rea interfacial se utilizan las siguientes expresiones:

1) Trickle bed, Charpentier (1976)

1.2
2d =005 (A—Pj Sl
€,a H Jo €35

g,= Peco — fraccion de reactor ocupada por el sélido
ppartl’cula
(1 ) 0.48
AP -€
2) Flujo pulsado, Gianetto (1973)  —8 =027 (—) 2| (s))
€2 o €,

El area interfacial agL suele ser un 20-80 % del area del sdlido, as, y aumenta con el caracter espumente
del liquido. Existen otras expresiones como las mencionadas por Herskowitz,M & Smith, J.M.( 7rickle-bed reactorsA
review, AIChE J. 29(1), 1-18 (1983)) para todos los tipos de régimen de flujo.

Transferencia de materia Liquido-Sélido

Dharwadkar y Sylvester (1977) proponen una correlacion que, a pesar de no considerar la forma del
sélido, es una aproximacion aceptable para régimen trickle

k d.u
K5 (5022 =1.637 Re)*™  02<(Re) =4 <og00  (5¢) =t
Ug. 2 POy
Existen otras expresiones como las mostradas en la siguiente tabla (Herskowitz,M & Smith, .M. 7rickle-bed
reactors:A review, AIChE J. 29(1), 1-18 (1983)).
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Distribucion de las fases fluidas

Las condiciones de flujo mas estables desde el punto de vista energético son las fases disgregadas lo que
comporta que distintas zonas del lecho estén mojadas por fases distintas. Satterfield definio una "eficacia de
contacto” para cuantificar esta situacion, pero existen pocos datos de reactores industriales. La eficacia de contacto
aumenta con las altas interacciones. Las reglas a seguir son: 50 orificios/m? en el distribuidor de flujo de cabeza,
mantener la superficie del lecho en cabeza plana y horizontal mediante una capa de inerte de mayor tamafio (0.6 a
1 cm). Si no se implementan por razones de fabricacion o de coste puede no usarse de manera optima el catalizador
requiriéndose mayor volumen del mismo, provocandose desestabilizacion térmica (en la parte que sélo toca el gas
no se realiza un buen intercambio de calor sobrecalentandose) y desactivandose.

En el disefio de los trickle bed es necesario predecir la distribucion de equilibrio del liquido y la longitud de
lecho para alcanzarla, en lo cual influye tanto la medida como la forma de las particulas, las velocidades de los
fluidos, las propiedades fisicas del liquido, el diametro de la columna y en especial la distribucion del alimento en la
cabeza del lecho fijo (la profundidad del lecho es tanto menor cuanto mejor es este Ultimo factor). Otro aspecto
importante en la distribucion del liquido es el flujo por la pared debido a la porosidad del lecho, el cual depende de
las propiedades fisicas del liquido, de la forma de las particulas y en particular de la razén entre el diametro de la
columna y el del relleno. En estos lechos es mas dificil obtener reproducibilidad que en los de dos fases, debido a la
no-uniformidad en el flujo cuando se reempaca el lecho.

La distribucion de equilibrio del liquido es esencialmente uniforme para bajas velocidades del liquido
(<0.9*103 m/s) y para D/d, = 20, en un régimen de flujo de baja interaccion. En el régimen intermedio se
observa un maximo de flujo en el centro, y para alta interaccion la distribucion del liquido es casi uniforme.

En los trickle beds las particulas de catalizador suelen tener los poros llenos de liquido. Sin embargo, la
superficie externa de las mismas puede no estar completamente cubierta por el liquido. Para reacciones en las que
la velocidad intrinseca de reaccion esta controlada por un reactante no volatil, la reduccion de la eficacia de mojado
provoca una reduccién en la velocidad global. Si el reactante limitante esta en la fase gas y la resistencia al
transporte de materia es significativa, el mojado parcial provoca un aumento en la velocidad global. Esto es debido a
que la resistencia a la transferencia de materia en la parte no mojada se hace menor que en la parte mojada. La
eficacia de mojado se cuantifica en el factor de eficacia global junto con las resistencias a la transferencia de materia,
la difusion intraparticula y la cinética intrinseca.

El volumen interno de poros de las particulas también puede estar parciaimente lleno en determinadas
circunstancias: como resultado de una mala distribucion del liquido a lo largo del diametro del reactor o por
vaporizacion de un liquido volétil en una reaccion altamente exotérmica. Con distribuciones razonables y liquidos no
volatiles en estado estacionario, la eficacia de mojado “interna” es cercana a la unidad debido a la capilaridad.

Existen diversas correlaciones para estimar los factores de eficacia de mojado en funcion de las velocidades
de flujo del liquido y del gas, de las propiedades fisicas de liquido y del tamafio de particula (Herskowitz,M & Smith,
IM. Trickle-bed reactors:A review, AIChE J. 29(1), 1-18 (1983)). Un ejemplo deducido por Mills y Dudukovic es

2

area catalizador mojada At caa d
f = ) = tanh | 0.664 Re’** Fr'® We[o,m( . cat PJ

area total catalizador €l
u d an cata Lzm LZ
Re, = —2— P, Fr. (Froude) = —"—"; We, (Weber) = —"—;
Ky P9 G P A

€_,¢ = porosidad lecho (liquido+gas); L, = velocidad masica superficial
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En los datos publicados, normalmente, estas eficiencias oscilan entre 0.6 y 1.

Modelizacion

Como ya se ha indicado en otras ocasiones, ante la necesidad de estimar de forma aproximada una gran
cantidad de parametros, es ldgico plantear un modelo lo mas simple posible. Una primera aproximacion considera
que ambas fases siguen un modelo de flujo en piston y cuando sea necesario se introduce las posibles desviaciones
mediante el modelo de dispersion. Para los reactores de percolacion, las unidades de las variables se suelen
referenciar a la masa de catalizador

Supongase la reaccion catalizada
A(g) + B(l) — R(g,l,s)

Hipotesis:

Flujo en piston para ambas fases

Factor de mojado 1

Condiciones isotermas

Buena distribucion liquido y sélido con, D/dp = 20.

Cinética primer orden paraAy B
r=-ra=-rz=Kkes Ces

Las etapas del proceso son las siguientes (Figura 6.2) :1. transporte pelicula gaseosa; 2. equilibrio
interfase; 3. transporte pelicula liquida; 4. transporte pelicula liquido- sélido; 5. difusién y reaccion en el catalizador.

G L

} S :
L
o | o

Figura 6.2; Etapas del proceso

La combinacion de las cinco etapas para eliminar las concentraciones de interfase de A y expresar la
velocidad global del proceso en funcion de las concentraciones de la fase gaseosa conduce a la relacion:

_rA = 1/HA CAg (mOI/gcata S)
(1_8B)pP+(1_8B)pP+ 1 + 1
HyKpeg Ky ay kpsas MKy

= KOAcAg (m0|/gcata S)

La conductancia global, Ko (m? gas/get S), depende también de ces.
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Por otro lado, la ecuacién general para el reactante B, incluye: 4. transporte pelicula liquida superficie
externa catalizador; y 5. difusion y reaccion en el catalizador, se expresa mediante

—fg = ﬁ Car (m0|/gcat s)

+
kes a5 Mk Cys

— 1 =Kz Cg (mol/ g, 9)
La conductancia global, kog (m? gas/ge: S), depende también de cxs.

Por tanto, sera necesario resolver simultaneamente las ecuaciones anteriores junto con los respectivos
balances molares que se presentan a continuacion:

Balance molar de A (flujo en piston)

dw,

Wer =—Kon Cue
Balance molar de B (flujo en pistén)
dw dc
d_V;: Ld_VTlL:rB =—Kop Co.

En algunos casos hay solucidn analitica, pero si la ecuacion cinética es compleja hay que recurrir a
soluciones numéricas.

Casos limite:

1. Baja solubilidad de A (Ha, alto), controla el transporte de A y/o el liquido con elevada concentracién de B,
como suele suceder en una oxidacion catalitica de un hidrocarburo. Entonces koa es constante y se puede
integrar los balances molares. Por ejemplo, si ademas €x = 0, la cantidad necesaria de catalizador dada
una conversion de gas A viene dada por

1

Ko Crsa Kn  1-X,

C
W= Je jpSne _ 6y

2. Elevada solubilidad del gas A (Ha bajo), liquido saturado de A, controla el transporte de B. Situacion
comun en hidrogenaciones de hidrocarburos. Entonces cas es constante, y, por tanto, también lo es kos.
Ahora la cantidad de catalizador necesario se calcula por

W — i |n cB,ent
kOB Casal kOB - XB

En la mayoria de los reactores de goteo comerciales el gas y liquido se mueven practicamente en flujo en
piston (dispersion axial despreciable, sobre todo en la fase gas). Sin embargo, en reactores a menor escala la fase
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liquida puede presentar macromezcla (dispersion axial significativa) y en menor proporcién también la fase gaseosa.
Para el calculo de las dispersiones axiales se recomiendan las relaciones

Hochman and Effron (1969) establecen para flujo trickle:

_ 0.7
Pe),= = 1.g| LFeke | 2o
AG 8p
U — R 0.5
(Pe), =% = 0,042 (Re).
Dy &p

La hipotesis de flujo en piston se pude aplicar siempre que se cumpla el criterio de Mears (1971)

H, 20 (0

d (Pe) ca(H)

Para conversiones del 90% y particulas entre 1 y 5 mm facilmente se satisface esta condicién con lo cual
se puede considerar flujo en piston para ambas fases. La mezcla longitudinal se ha encontrado despreciable para
regimenes de fuerte interaccion.

6.4, Notacion

Da: Diametro del agitador [m]

E: Energia disipada en flujo i a través del catalizador [W/m3]
EL+G: Porosidad lecho

Ep: Fraccion de reactor ocupada por las particulas

€s: Fraccion volumétrica de sélido en lecho fijo

fe: Cociente entre area del catalizador mojada y el drea del catalizador total
Fr: Numero de Froude

Hs: Altura del sélido en suspension [m]

L Velocidad masica superficial [m/s]

ms: (arga de catalizador [kg cat./ m3 reactor]

Ng: Velocidad de rotacion de agitador [m/s]

Ne: NUumero de potencia de Newton

Pe: Nimero de Peclet

Sh: Numero de Sherwood

vV Viscosidad cinematica [cm?/s]

Ve: Cociente del volumen de burbuja entre el volumen de liquido
¢: Factor potencia

Oc Factor superficial Carman

2 Potencia disipada por el agitador [W/kg]

Q: Factor de correccion de la presencia de burbujas
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6.5. Problemas

1. El etileno se hidrogena en una columna de borboteo en la que el catalizador (Niquel Raney) se suspende
con tolueno. El reactor trabaja a 50 °C'y 10 atm, y se puede considerar que el gas sigue un modelo de flujo en
pistdn mientras que el liquido sigue uno de mescla perfecta. El reactor trata un caudal de hidrégeno 2 mol/s
(16°C, 1 atm) que se convierte en en 30%. En las condiciones de operacién la velocidad global esta
controlada por la difusion del hidrogeno en el tolueno y es de primer orden respecto a la concentracion de
hidrégeno. Asimismo, experimentalmente se ha determinado ag, obteniéndose valores entre 0.94 y 2.09
cm2/cm3 para el tamfio de burbujas formado. Suponer un valor ag= 1 cm2/cm3y calcular el volumen de tolueno

necesario. Datos: el alimento es equimolar en hidrogeno y etileno. HHz (50°C) = 9.4 (mol/cm3)/(mol/cm3);

Dr2= 1.1 104 cm?/s; Densidad tolueno (50°C) = 0.85 g/cm3; viscosidad tolueno (50°C) = 0.45 cP, dy< 2.5
mm

Res.: V=0.8 m3

2. Se utiliza un slurry acuoso con particulas de carbon de 0.03 mm de didmetro a 25°Cy 1 atm para eliminar
SO, de una corriente gaseosa. El gas contiene 2.3%de SO, un 97.7% de aire y su caudal es de 2.75 m3/s. La
densidad de las particulas de carbén es p, = 0.8-103 kg/m3 y su concentracion es de 70 kg/ m3 de agua. Con
el distribuidor usado el tamafio de burbujas es de 3 mm. El holdup de gas o el volumen de burbuja por unidad
de volumen de liquido se estima en 0.08. Asumir que la distribucion de burbujas es uniforme y hay flujo en
piston. El liquido esta perfectamente agitado. Calcular el volumen necesario para convertir el 70% de SO, a
S0s. Hacer el célculo en el periodo estacionario antes de que la concentracion de acido sea demasiado grande
y retarde significativamente la velocidad de reaccién. La velocidad intrinseca de eliminacién de O, en las
condiciones de operacion es de primer orden respecto al oxigeno y de orden cero respecto al SO,.
K.=0.08cm/s; ks = 0.027 cm/s; as = 175102 m?/m3; ag=160 m?2/m3;rox =0.5rs02 por unidad de volumen; k =
0.0033 cm/s; dp = 3:10-> m; = 0.86; H=35.4 (mol/cm? gas/(mol/cm? liquido).

Res.: V=39 m3

3. En un tanque agitado a escala piloto con catalizador en suspensién (slurry) se lleva a cabo la
polimerizacion de etileno en presencia de ciclohexano como disolvente inerte que se alimenta a razén de 1000
cm3/min. El volumen de liquido en el reactor es 10000 cm3. El caudal de etileno puro que burbujeante a través
del reactor es 100000 cm3/min. En las condiciones de operacién empleadas se tienen los siguientes valores de
las variables hidrodinamicas y cinéticas: nCaHs(g) — (G Han ()

k. = 0.07 ecm/s; ks = 0.03 cm/s; ms = 0.10 g particula/ cm? liquido; d, = 0.10 mm, p, = 1 g/cm?

dp = 3 mm; Vp, = 0.09 cm?3 burbuja/cm? liquido; -reiie = Kk Cetie,s; k = 0.01 cm/s;n = 1;

Heitie = 5 (mol/cm3g)/(mol/cm3)

1. Calcular la conversion fraccional de etileno
2. Calcular el cabal volumétrico de gas a la salida del reactor.

Res: 1. 12%; 2. 88000 cm3/min

4. Se debe desulfurar un hidrocarburo pesado antes de ir al craking catalitico. De los diversos compuestos de
azufre presentes (mercaptanos, sulfuros, disulfuros,etc) uno de los mas dificiles de eliminar es el tiofeno. Sobre
un catalizador de éxidos de cobalto y molibdeno soportados sobre alumina el tiofeno reacciona con hidrégeno
para dar butano y H2S.

CH,S + 4H,—> C,H, + H,S

REACTORES MULTIFASICOS, Pégina 75



M.Iborra, J.Tejero, F.Cunill

Se quiere disefiar un trickle-bed bajo el supuesto de que si se hidrogena el tiofeno con mas seguridad lo haran
los demas compuestos de azufre. 1. Calcular la altura de lecho necesaria para eliminar el 74% del tiofeno de un
alimento, un hidrocarburo liquido, con una concentracion de1000 ppm que se alimenta junto con hidrogeno
puro por la cabeza del lecho el cual opera a 200°C y 40 atm. Despreciar las posibles vaporizaciones del tiofeno
del liquido. Asumir que la reaccién en superficie y la transferencia de materia entre el liquido y el sélido son
suficientemente lentas como para que el liquido esté saturado de hidrdgeno en toda la columna. Aunque la
velocidad de reaccion de desaparicion de H> en superficie es de segundo orden, asumiendo que la
concentracion de tiofeno en el liquido es relativamente grande respecto al hidrégeno disuelto se puede
considerar de pseudoprimer orden (ri2= k cuz;s, con k= 0.106 s°1). Asi mismo considerar n=1.

2. Calcular la altura necesaria si no se cumple la hipétesis de suponer que el liquido se satura con hidrogeno.
Vs.=5 cm/s: (ksars)v2=0.50 s°'; Hy2=50 (mol/cm? gas/(mol/cm3 liquido).

Res.: 1. h =99.3 cm; 2. 430 cm.

5. La hidrogenacion de un compuesto organico insaturado se lleva a cabo en un reactor de goteo (trickle bed)
con particulas cataliticas de 0'20 cm de diametro. La estequiometria de la reaccion es del tipo

Hz (g) + 1 insaturat (I) — 1 saturat (I)

La reaccion en la pastilla catalitica es de seudoprimer orden respecto al hidrégeno ya que la variacion de la
concentracién de insaturada es poco considerar despreciable. La constante intrinseca de la reaccién 3 - 10
m3/kg cata - s a 400K. El factor de eficacia de la pastilla vale n= 0'3. Hidrogeno y nitrégeno se alimentan con
un caudal total de 10 mol / s en cantidades equimolars a la presion de 20 atm. El diametro del reactor es 1’0 m
y la velocidad masica superficial del liquido es 5'0 kg/m2 - s.
1. Despreciando las resistencias de la pel ¢ licula gaseosa (GL) y la de la pel * licula liquido-solido,
determinar la fraccion a la resistencia totales de las otras etapas de transporte.
2. Calcular la cantidad de catalizador necesaria para lograr la conversion de 55% del hidrogeno
despreciando la pérdida de presion por friccion.
3. (alcular la cantidad de catalizador necesaria para lograr la conversion de 55% del hidrégeno si la
pérdida de presion total en el reactor debido al rozamiento sigue la relacion

P
1. —=1-BpW
P B

o
con B= 3 - 105 kg'. Discutir el resultado con el obtenido en el apartado anterior (2.)
4. Calcular la conversion del insaturada y comprobar la validez de la hipétesis de variacion
despreciable por dicho producto.
Datos:
Dispersion axial menospreciable
Kia ag = 0’01 m3/mg3-s
Flujo en zona trickle
Porosidad del lecho (gas + liquido) = 0'4 m3(G+L)/mg?
Densidad del cata, 1500 kg/m3
Solubilidad del hidrogeno, Hiz= 3'8 (mol/mg3)/(mol/m.3)
Masa molar insaturado, 168

Res: 1. Ry, 44.8%; 2. 8425 kg cata; 3. 9895 kg cata; Xinsa.= 11.8%
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