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RESUMEN

Se presenta el estudio del comportamiento de un
reactor de lecho fluidizado, que se wutiliza para la
oxicloracién del etilens; el estudio se divide en tres
aspectos:

Fluidodinéamica: Investigacién biblicgrafica y
experimental de las caracteristicas del lecho fluidizado,
tales como velocidad minima de fluidizacidn, crecimiento de
la burbuja, velocidad de arrastre.

Termodinamica: Estudio tedrico de las propiedades
de la mezcla reactivos-producteos y de la composzicién en el
equilibrio, asi como de criterios fundamentales de
operacién,

Cinética: Investigacidén bibliografica ha cerca de
las expresiones c¢cinéticas y los mecanismos de reaccisn
actualmente propuestos para esta reaccién.

Con la informacidn anterior, se propone 21 usc de
un  modele fluidodina&mico para la representacidédn del
comportamiento del lecho fluidizado.



ABSTRAC

This thesis presents an study of the behavior of
the ethylene oxychleorination fluidized bed reacter. The
study has been divided in three parts:

Hidrodynamics: Bibliographic and experimental
study of the principals fluid bed characteristies such as
minimun fluidization velocity, bubble growth and carryover
velocity.

Thermodynamics: Study of the thermoedynamic
properties of reactants and products as well as the
equilibrium product distribution.

Kinetics: Bibliographi¢ study of the kinetic
expressions and reaction mechanisms proposed in  the
literature for this reaction.

With the above information a model which adequately
represent the reactor behavier is propesed.
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1- INTRODUCCION

El Mondmero de Cloruro de Vinilo (MCV), base de
fibras sintéticas y plasticos, we produce en nuestro pais a
razén de 180 mil toneladas anuales, segun datos de 1988, Sin
embargo la demanda interna del producte ez muy superior, lo
cuil arroja un deficit que cobra especial importancia cuando
se analiza desde el punto de vista econdmico, ya que
reprezenta una muy inmportante salida de divisas.

El MIV =se obtiene industrialmente mediante 1la
pirolisis del 1,2 Diclorocetans (DCE), y este a su vez se
preduce mediante dos procesos industriales:

a).- Cloracisén directa del Etileno,
B). - Oxicloracidén del Etileno.

El preocesoc de osxicloracidn del etileno aporta cerca
del B0% de la cantidad del DCE gque se destina a la
produccidn de MCV. De acuerde a las normas operativas de la=
plantas industrizles para la preduccidn de MCV, es necesario
alimentar aproximadamente 3 toneladas de DCE a2 un horno de
pirélisis para obtener una de MOV, Asi pues resulta claro
que deben buscarze y perfeccionarse métodos de produccidén de
DCE que permitan manejar ¢grandes volumenes de reactivos y
productos mas {acilmente,

En el reactor industrial de leche rluidizado se
tiene un contrel eficiente de la temperatura mediante
serpentines de enfriamiento y los reactivos se alimentan a
control de flujo y prezlon. Sin embargo existen diversos
problemas operativos dignoz de Lomarse en cuenta como son:

1.~ la pérdida de catalizador: dentro del
lecho catalitico pecr efecste de la ablricién ze producen
constantemente particulas finas C(diamstre menor de 20
micrones), qu= son arrastradas fuera del reactor junto con
los productos de la reaccién, esta es una pérdida normal y
no sobrepasa les 3% Kgs/dia de oporacidén, Sin embargo si la
velocidad de loz gases dentro del reactor es alta comienzan
a arrastrarse particulas mas gruesas, provecando con ello
gue baje rapidamente el inventaric de catalizador pudiendo
llegar, en casoc exiremo, a provocarse canalizaciones dentro
del lecho catalitico.

e.- apel mazamiento del catalizador: el
catalizador esta compuesto por CuCl2 soportade en aliumina y

con di&metros de particula que van desde los 20 hasta
aproximadamente 100 micrones. €in embarge bajo clertas
condiciones operativas puede provecarse dgue mis de dos
particulas cataliticas se adhieran entre si Caglomerend, y

2
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La oxicloracién, es un proceso industrial para la
obtencién de Dicloroetano y requiere de alimentaciones de:
‘Etileno, Acido Clorhidrico y Aire Cu Oxigenod, las cuales se
reciben de: una planta de Etileno, la seccién de pirdlisis
de DCE y purificacidén de vinile y, por ultimo el aire, de la
atmosfera previa filtracidn.

El Acido, etileno y oxigeno del aire, reaccionan
conforme los gases pasan a través de una cama catalltica
fluidizada para formar DCE y agua. Los gases y el
catalizador arrastrado pasan a través de un ciclén de tres
etapas para remover los finos de catalizador, los cuales se
retornan a la cama catalitica.

Los gases que abandonan el reactor pasan por una
columna de apagado caliente donde el acido remanente se lava
con agua recirculada. La acumulacion neta de agua en el
fondo de la terre de apagado se drena ¥y se envia a limite de
baterias para su posterior tratamiento.

Los gases que pasan por la torre de apagado
caliente se envian a un condensader de IXE crudo donde se
enfrian, y el IXCE y agua se condensan, y posteriormente se
descargan en un decantador de DCE crudo, La fase acuosa en
el decantador se bombea como agua de recirculacion hacia la
torre de apagade caliente y la fase organica (DCE crudo) se
bombea hacia un tren de lavado caustico © bien hacia
almacenamiento de DCE crude y humedo.

Los gases frios que abandonan el decantador, pasan
a través de un enfriador con refrigerante (Chiller) y hasta
un absorbedor donde el DCE se absorbe en una corriente
descendente de colvente. Loz gases del domo del absorbedor
se descargan hacia un sistema de desfogue y de ahi a 1la
atmésfera. La mezcla DCE-solvente, del fondo de la columna
absorbedora se envia a un agotador donde el DCE se recupera
por destilacidén a vacio en el domo y se retorna al
decantador de DCE, y el solvente limpio se recupera por los
fondos de la torre agotadora para regresarlo al domo de la
torre abscrbedora.

De una forma sencilla podemos dividir la unidad de
oxicloracidn en seccliones, las cdales se describen a
continuacidn:

Alimentaciodn de etileno: los vapores de etileno se
introducen a la unidad de oxicloracién a2 18.55 Kg/cm'm,
Dentro de la unidad se precalienta en un intercambiador de
calor con vapor de 10.85 Kg/cm'm. La temperatura de salida
se regula automaticamente a 130 C mediante un controlador de
temperatura. La presidn de alimentacién del etileno al
reactor R-1 se mantiene en 7 Kgrsem™m y se introduce al
reactor a través de unos distribuidores internos.
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Alimentazién  de acidy clerhidrico: como ya
nencicnamos anteriormente, 2l dcids clorhidrizcs se recibe de
la unidad de pirolisis de DXIE (de. dome d2 la torre de
dcidod, a una presidén de 10 a 11 Kgx’cmzm y =e controla para
alimentarlo al reactor Ca través del mismo distribuider que
el etilenod, a una presion de 5.5 Kgsem™m y mediante un
precalentador de carga a 130 C.

Alimentacidn de aire: el :dire de la atmésfera se
suzciona a través de un filtro de tipo seco, zon el fin de
remover polve y materiales extrafios, y lusgo se comprime en
un compresor de tipo centrifugo qus descarga & una presidn
centrolada de 5.6 Kgrscm™m. El  aire se alimenta a una
temperatura aproximada a lez 170 C per el fondo del reactor.

ELl reactor FR-1: es un recipiente cilindriceo
vertical de acero al carbdn que contiene un catalizador
fluidizado. Esta equl pado con distribuidores de

alimentacidén, serpentin de enfrianiento y ciclenes. El aire
se introduze por el fondo del resactor R-1 2 fravés de un
platc perfeorade y con copas de disiLribucid La mezcla de
etileno ¥ Acido se introduce al reacter medianta una tuberia
de distribucién de tal formz gqus checa directamente con las
copas de aire, asegurando un Lbuen mnezclado de los gases
reaccivnantes justoc al inicio de la cama catalitica C(no
antes porgque se¢ daria lugar a ja formacion de mezclas
explosivas).

Las alimentaciones combinacas fluven hacia arriba a través
del reactor y en presencia del calalizader f{luldizado
reaccionan para producir DCE. a2t rescelones de cloracidén y
oxidacidén son fuertemente ewxelLdérmicas, liberando grandes
cantidades de calor que deberéd rewoverse con el fin de
prevenir temperaturas excesivameuia altas en el reactor. Con
este fin dentro del reazctor se cnousntran localizados tubos
verticales de enfriamiento. Loz {ubcs estar dispuestos en
varios pasos paralelos cen 1€ tuboss en cada paso. Por dentro
de los tubos circula gran canticad de condensade para
remover el calor necesario. Cape aclarar que para el
desarrollo del modelo se tomard la premisa de iscotermicidad
del lecho ¥, por lo tanto nc se trabajard con la
transferencia de calor (el modele Scle contempla el lecho
fluidizadod,

Ciclones: la mezcla de gases abhandona la fase densa
del lecho fluidizado y fluye hacia un juegeo de 3 etapas
ciclédnicas donde se remueve el catalizader arrastrado.
Debido a que la carga de catalizador arrastrado es mayor al
principio, el cicldn primaric es ¢l mis largo de los 3 y
opera a la velocidad mas baja. Esta velocidad Ccerca de 18
ms/sd, permite un grado relativamente alte de remocidn de
sélides sin una excesiva atricidn., Las 3 etapas cicldnicas
incluyendo Jlos interpasos y el vértice colector de 1la
primera etapa tienen un recubrimniento de cemento refractario
con el fin de minimizar la erosidén. Loz gases calientes que
abandonan el ciclén terciario se encuentran practicamente
libres de catalizador. La peguefiza cantidad de catalizador
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remanente en los gases efluentes del reactor son particulas
extremadamente finas, de forma irregular y que exhiben mal
comportamiento fluidodinamico. Las pérdidas normales de
catalizador se estiman carcanas al 0.1 % de la carga
catalf{tica del reactor por cada dia de operacidn.

Torre de apagado caliente D-1: los gases calientes
que abandonan el reactor se introducen por e% fondo de la
torre D~1 a 230 C aproximadamente y 3.8 Kgrom'm. La secciédn
inferior de la torre se encuentra empacada con anillos de
porcelana, En esta seccidn los gases calientes se lavan a
contracorriente con agua &cida gue fluye de la parte alta de
la columna. Los gases calientes se enfrian por evaporacién
de una pequefia cantidad del agua de lavado.

Los gases que salen de la seccidn empacada de la torre
fluyen hacia la parte superior donde las trazas de HCl se
remueven de los gases mediante agua (procedente del
decantador M-1 m&s un paquelio repuestod, gque se alimenta al
plate del domo. La corriente de fondos de la columna se
envia, a centrol de niwvel, a la unidad de tratamiento de
efluentes.

Recuperacidn de DCE: loz gases eflusntes de la
torre de apagado fluyen a un condensador de DCE crudo, T-%1,
donde la maycria del DCE y el agua se condensan y enfrian
hasta 38 C. La corriente de salida fluye hacia el decantador
de IXE crudo, M~1, donde ol vapor y el liquido se separan.
La fase orgénica se bombea haclia un almacenamiento
intermedic & hacia el tren de lavado catstico. Los gases de
venteo separados en =2l decantador se enfrian a 10 C mediante
intercambio de czalor con refrigerante en el enfriader de
alimentacion al absorbedor, T-2.

Como ya se menciond anteriormente, el modelo objeto
de este trabajo trata del comportamiento de la fase densa
dal lecho fluidizado exclusivamente ( su comportamiento
hidrodinamico y cinédticod.

El catalizador: el catalizador utilizado para la
sintesiz del DCE es faAcilmente fluidizable, altamente
selectivo a la reaccidn de DCE y no facilmente envenenable
por impurezas en la alimentacion. La fluldizacidn produce un
estade de agitacidn en el cual la fase densa de la cama
catalitica asemeja un liquido ebullente por cuanto a que
adopta la forma del recipiente que lo contiene buscando su
propio nivel y fluye libremente. La fase diluida de la cama
consiste en peguefias particulas cuya velocidad terminal es
inferior a la velocidad del gas.

La turbulencia de las particulas cataliticas
produce un contacte eficiente entre el catalizador, los
gases de proceso, las paredes del reacter y los tubos del
serpentin de enfriamiento, lograndose con todo ello una gran
eficiencia en la transferencia de calor, 3Sin embargo atn
cuando la turbulencia favorece el intercambio de calor y la
transferencia de materia en el seno del lecho catalitico, es
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cierto que Lamhien produce un desgaste scobre las particulas
de catalizador v cobre las superficies meLilicax. Durante la
acidn normal el catalizador sufre un cambio gradual en
la distribucidn de tamafos de partiszula por causa de la
atricion y de 1la pérdida de particulazs peguelas., [Cstos
camblos son graduales y se compensan por la adicidén de
catalizador fresco hasta que las condiciones de equilibrio
de las propiedades fluidodinadmicas del catalirador se
alcanzan.

Lz distribucidén de tamafos de particula de wun
catalizador nuevo cambia conforme las particulas mayores se
rompen. Loz fragnentos mas pequeflios, menores de 10 micrones
de diamsire, se pierden por el efluente del reactor. Una
digtribucidn de tamaBos de particula tipica para un
catalizador nuevoe y uno equilibrado es come sigue:

TAMATIO NUEVO EQUILIBRADC
de BC a 80 micrones 12 % max. 1 -4 2
de 4% 2 30 micrones 43 - B85 % = - 70 %
de 20 a2 47 micrones 20 -~ 38 % &5 - 838 %
hast:o &0 micronez 1 -3 4 1 %

Es deceable mantener un  contenide minimo de
particulas de 45 micronez del EB8 al 30 %, con el fin de
asegurar ura fluidizacién suave ¥y uniferme.  Aun cuando
diarianente se pierden alrededcr de 34 Kg de <atalizador
Cecome finos menores de 10 micrones), mids finos se producen
continuanente por atricion y de esta forma prevalece en
forma aproximada la distribucidn de tamafos de partlcula.
Regrnmeracién del catalizador: durante la operacicn
normal del calalizador debe centrolarse rigurosamente la
relacidn de cargas acidorsetileno en 1.92 molar. 31 por
alguna razén gcicho valor se ve sensiblemente z2lterado en
favor del &scide (por ejemplo a2 2.0~2.12, durante 20 a &5
minutcs, el catalizador empezara a aglomerarse dands lugar a
arrastre importante de catalizador fuera del reacter. En la
mayoria de les casos el procedimiente de regeneracidn
involucra un incremento de la relacidn acidosetileno haszta
1.68~1.7 m>lar durante & horas. S! esta no resultara
satisfacterio puede ser necesario suspender las
alimentaciones al reactor excepto el aire, ¥ entonces
fluidizar la cama sole con aire durante 8-12 horas a
temperaturass cercanas a la de operacién con el fin de
provocar Gur desaparezca el apelmazamiento del catalizador.

Lo operacidén real: para una operacidén segura ¥y
eficiente Jdel reactor industrial, todas las alimentaciones
Cflujos, presiones v temperaturasd, S controlan
automaticarente y se regisiran en forma continua. Asi pues
es posible controlar, con aceptable precisidn y seguridad,
les flujen de alimentacidn al reactor. La veloctdad de los
gases dentro del lecho catalfitico se contreola en el rango de
21 a 43 cwm s, velocidades de gas menores de 21 cmss tienden
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a producir acanalamientos en el lecho, en tanto que
vel ocidades mayares pueden conducir a un intolerable
arrastre de s6lidos fuera del reactor. El reactor esta
diseflade para operar a una presidén en el domo de 3.2 a 3.9
Kgs/cm m.

El distribuidor de los gases de alimentacidén consta
de 120 orificios de 25.4 mm de didmetro cada uno. Otros
datos importantes se proporcionan a continuacién:

Temperatura promedio de gases alim. 170 C aprox.
Presién promedio de gases alim. 5.8 Kg/cm‘m
Dismetro del reactor 290 cm
Diametro exterior del serpentin i1.4 em
Disametro exterior del cicldn primario 22.0 em
Denzsidad del lecho estatico 1.04 g/cm3
Densidad del lecho fluidizado 0. 551 g/cm8
Altura del lecho fluidizado 1407 cm

Al 100 % de carga, el flujo voluméirico total a la
entrada del reactor (considerando gas ideald, es:

(9381 840 mol/hdC0.082 l-~atmrsK moldCi70+273) K
€65, 81 Kgremz «2C1 atmrli. 033 Kgremzd

Vv = 1.588 mirs

El Area total transversal del reactor es:
A=Tn¢es miia = 6.605 0"

El &rea que ocupan los ciclones y el serpentin es:
A= 1IC0. 057 mAubod*(120 tubosd + €0.11 md*
A= 1.263 m°

y a1 consideramos un 10 % adicional debido a la presencia de
internos y soporteria diversa dentro del reactor, tenemos:

A= 1.389 n®

Yy por le tanto el Area neta de flujo es de 5.216 m. Con
esto ya podemos calcular la velocidad superficial del gas:

Uo= 1.588 ~ 5.816 = 0.304 m/s



2.2. - Termodinamica

La mezcla reaccionante forma un sistema complejo de
6 reacciones posibles entre el etileno, oxigeno y 4cido
clorhidrico, Dicho aistema Segun lo establece la
termodinamica alcanzarsd el equilibrio a las condiciones de
presion y temperatura a que se halle sometido. El sistema de
nuestro interés es el siguiente:

CH + 1,2 0 + 2 HC1 > CHC1_ + HO
2 4 2 24 2 2
CH +20 > 2 CO + 2 HO
24 2 2
CH + 30 > 2CO + 28 HO
2 e 2 2 2
CH + 3 0 + 8 HCl > 2 CCl + 6 HO
24 2 4 2
CH + 20 + 6 HCl > 2 CHC1_ + 4 HO
2 4 b4 E] 2
>

CH + O, + 3 HCl CHCIL_ + 2HO
2 4 2 23 3 2

Tal coms ioc menciona Garcia de la Banda [13, los
procezos de oxicloracion de hidrocarburos en general, estan
constituidos por 'ma serie de reacciones de adicivn de Cl2 Y

postericr elininacién de HCl. Lo cull partiendo de una
olefina conduce a través de las correspondientes parafinas y
olefinaz cloradas a productos con un creciente contenido de
cloro. un esquema general para estos procesos es como el
siguiente:

+Cl
R-CH=CH_ 2y R—CHC1 ~CH,C1 Z_HCly R-CH=CHCl ————»
+Cl 2 - uet +Ctl 2
» R-CHCL-CHC1, T By R-CCl=CHCL » R-CCl_-CHCL,
+CL
Z Mel,, r-ccl=cC1 N %y R-CCL ,can

Las reacciones de wloracion son muy exctérmicas y
las reacciones de eliminacion del acido son moderadamente
endotérmicas, siendo la reaccidén global exctérmica. Desde el
punto de vista termodinamico, a bajas temperaturas son mas
estables las parafinas cloradas que las correspondlentes
olefinas cloradas. Esto hace que durante la oxicloracidén a
bajas temperaturas se pueda producir la adicién de Hel al
doble enlace. Asi para el caso de la oxicloracién del
etileno a2 bajas temperaturas tenemos en las primeras etapas:

10



= CH w2l s cH e - cH
2 - Hcl 2 3

S,
+Cl z/

/

CHCl ~ CHCl «—"HCl s cH = cHel «—HSl o eH - el
A 2 - HCL 2 - HCGL a 2

Ademés de las reacciones que constituyen el proceso
de oxicloracidén, tienen lugar polimerizaciones de las
wlefinpas y cragqueo de reactantes y productos. También per
hallarse presentes el hidrocarburo y el oxigens, se producen
reacciones de oxidacidn y oxi-deshidrogenacidn, Todas estas
reaccicnes tienen una gran influencia ya gue no solo
disminuyen e! rendinientc del proceso sino que también
acortan dristlcamente la wvida dtil del catalizador,por
formacidn de depdsitos de carbdén. La coexistencia de todas
las reaccionas anteriormente mencionadas convierte al
sl stama en  un  conjuntoc complejo de reaccicnes  cuyo
equilibrio depende de un nimero elevado de variables. En el
presente trabajo ze determinaréa qua restriccidn S
reztricciones impone la termedinamica al cistema.
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2.3, - Cinética

Los catalizadores utilizados para los procesos de
oxicloracién generalmente son cloruros de metales de estados
de oxidacién variables y, en forma ocasional, oxidos. Los
cloruros de cobre & las mezclas de cloruro de cobre con
clorurcs alcalinos soportados en diferentes materiales, son
los catalizadores ma&s mencionados en la literatura. También
se citan con alguna frecuencia las mezclas de clorure de
cobre y compuzstos de tierras raras, el cloruro de hierro y
su oxido.

La adicién de pequefias cantidades de cloruros
alcalinos a los catalizadores de cobre, hace disminuir la
volatilidad del cloruro cdprico, aumentando sensiblemente la
vida del catalizador. En cuanto al soporte, probablemente el
mias utilizado sea la y-alumina, la cuil sometida a
diferentes tratamientos térmicos anteszs de la impregnacién
con la fase activa da lugar a catalizadores que difieren en
su superficie egspecifica, volumen y distribucidn de poros y
en suz propiedades superficiales. Dependiendo del process de
oxicloracidn y del producto deseado, la aldmina se sometera
a diferentes tratamientos térmicos con el objeto de mejorar
la actividad y/o selectividad del catalizador. Asi, en la
oxicloracidén de benceno, reportado por Satterfield, un
catalizador de cloruro cdprico €10 % en peso), soportado
sobre y-—aldmina tratada a 6800 C dic un 40 % de conversiédn de
benceno y una selectividad a monoclorobenceno del 75 %, en
tanto que con el mismo catalizador preparado con alumina
tratada a 800 C se obtuvo un 33 % de conversidén de bencenoc y
una selectividad del 80 % a monoclorobenceno, todo esto en
condicicones anidlogas de operacién.

Esto indica claramente que para cada sistema de
reaccidn y requerimientos de productos es necesario
optimizar la temperatura de tratamiento del soporte del
catalizador, llegando incluse a temperaturas que suponen el
cambio de cristalinidad de la y-alumina hacia la a-aldmina.

Garcia de la banda indica que no es dificil
preparar catalizadores de oxicloracién muy actives, pero
dada la complejidad del sistema no es facil la preparacidén
de catalizadores selectivos a cada uno de los productos
intermedios en la cadena de reacciones, sobre todo cuando el
producto deseado es una olefina clorada.

Sequn este mismo auteor, en un estudio tedrico de
las distintas posibilidades existentes para explicar como
una variacidén en la temperatura de tratamiento previo del
soporte podia influir en la selectividad, se llegd a admitir
como posibles las siguientes hipétesis:
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_conversién de benceno (m2es de benceno transformados por

cada 100 moles de henceno alimentades), frente al contenido
metdlico de cada catalizador expresado como atomos-gramo
metdlico por gramo de catalizador; es decir, los valores
representados en las abcisas corresponden a la suma de las
cantidades de cobre y del segundo metal presentes en un
gramo de catalizador. En todos los casos la selectividad a
monoclorobencens fué superior al 80 % no observandose
diferencias acusadas referibles a la presencia del segundo
metal.

De la fig. 2 se pueden obtener las siguientes
conclusiones: puede observarse que la adicidén de cantidades
crecientes de LiCl no produce alteraciones apreciables en la
actividad correspondiente al cobre presente en estos
catzlizadores. El papel principal del LiCl en esta caso, es
el de agente estabilizante de la fase activa, segun lo
reporta Avila y Blanco [3].

De los diferentes cloruros alcalinos propuestos en
la literatura como agentes establlizantes, el de LiCl parece
ser el mas conveniente, puces tanto el KC1 comoe el NacCl
provocan una disminucién de la actividad del catalizador. El
anédlisis de los difractogramas de rayos X correspondientes a
este tipec de catalizadores revelan la presencia tanto de KCl
como de cristales de un cloruro de potasio y cobre
dihidratado. Asi pues el efecto inhibitorioc ejercido por el
KCl en estos catalizadores puede interpretarse como el
resultado de la formacién de dicha sal doble en la que el
cobre se encuentra imposibillitade para ejercer su accidn
catalitica.

En los trabajos de Avila, Blance y Soria (41 se
reporta en forma independients el comportamiento de los
catalizadores de cloruro clprico y cloruro de cerio
soportados sobre alumina. FEstos catalizadores presentaron
una actividad superior a la observada con los catallizadores
de cobre y algin otro cloruro que contienen cantidades
equivalentes de fase activa. Segin puede observarse en la
fig &, la adicién de pequefias cantidades de cloruro de cerio
produce un aumento brusco de la actividad hasta que se
alcanza un maximo para una relacién atédmica Cu:Ce préxima a
la unidad. Los difractogramazs de rayos ¥ mostraron que a
medida que aumenta el contenido de cerio disminuyen las
sefiales correspondientes a loz hidroxicloruros de cobre
hasta desaparecer por completc para una relacidn atdédmica
Cu: Ce=1, La desaparicién de estas sefiales podria deberse,
por lo menos en principio, a una mayor dispersién del cobre
en la superficie del catalizador, actuando entonces el cerio
cemo un agente dispersante.

Sin embargo el aumento de la actividad de los
catalizadores de cobre y cerio no puede explicarse
considerando Unicamente un efecto dispersante por parte del
cerio ya que, en estos catalizadores, el cobre se considera
suficlentemente disperso en la superficie. Ademas segun los
resultados de Avila [5]l, en un estudio cinético efectuado
con este tipo de catalizadores se puso en evidencia que 1la
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VARIACION DE LA ACTIVIDAD
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presencia de cerio interviene en el mecanismo de la reaccioén
hacienda que la velocidad global del proceso sea
i ndependiente de la presidén parcial del oxigeno ¥
proporciona una gran estabilidad a los catalizadores. For io
tanto, el efecto promotor del cerio pedria explicarse mas
satisfactoriamente a través de la formacién de una especie
de Cu, Ce, €1 ¥ OH en la gque el cerioc activa notablemente la
reoxidacidn del cobre ¥y evita su desactivacidn

En el presente trabajo se utilizaré la informacidn
cinética disponible para el catalizador Cuclz soportado en

y—altmina, ya que tal es el catalizador industrial utilizado
en el reactor de oxicloracidn de etileno en Pajaritos, ver.

Mecanicsmos de la Oxicloracidn

Aun  cuando las publicacicones clentificas sobre
cinética ¥ mecanismo de la oxicloracién son escasas [B86-601,
existen grandes discrepancias entre los investigadores con
respecto al mecanismo y por lo tanto, de la cinética que
rige el proceso. Tal como lo apunta Zhernosek y col. [6,7]
los principios cinéticos de la reaccidn de oxicloraciédn han
sido insuficientemente estudiados. Las ecuaciones propuestas
para ia veloclidad de reaccidn son empiricas y describen la
cingtice el proceso en regiones limitadas de presidn
parcial de los compeonentes.

Los conceptos del mecanismo de la reaccidén de
oxicloracidn llegan inclusc ha ser contradictoriozs. Segun
Todo y col. (8] el mecanismo de la oxicloracidén de etileno
es:

2CucCl +CH ~————sy CHCl + CuCl

4 2 a4 2 41 2 2 2
CuCl +2HCl +206 . ,2cuct +HO
2 2 2 2 2 2

En el caso de un bajo grade de conversioén de
etileno, la velocidad global del proceso est& limitada por
la velocidad de reducecidn del cloruro cuprico a cuproso, @n
tanto que a alta conversidn la etapa limitante ez 1la
reoxidacién del cuproso a cuprico. Dichoe en otras palabras,
segin estos autores la reacciédn de Deacon:

4HC1+OZ¢———————->2C12+2H20

no @5 una etapa de la oxicloracién del etileno.
En el caso de Miyauchi y col. [Q]' la reaccién de

oxicloracidn procede a través de la formacidén de un
intermediario, el oxicleoruro de cobre:
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2 CuCl +CH ——s CHCL +Cucl
2.7 ety z ¢ T2 2 "2

CuCl ++0 ——r— CuCl-Cuo
z 2 z 2

2

Cu C12° Cu O + 2 HCl ~——— & Cu Clz + HZO

Nozotros vamos aqui a describir con un poco mas de
detalle los mecanismos propuestocs por dos grupos diferentes
de investigadores, con el fin de comparar teorias y entender
mas fielmente las diferentes formas de enfocar el problema
de la oxicloracidn,

Zhernosek vy col.

Se sabe que la reaccidén de oxicloracién se efectua
en una pelicula ¢ gota de sal fundida sobre la superficie
del portador, asi como también se conoce la tendencia de las
moléculas del cloruro cuprico a asociarse. Esto conduce a la
formacidén de enlaces puente con la participacidn de iones
cloruroe, los ‘'"ecentros activos" se denotan como [CumCln].

Esta representacién de la naturaleza de los ‘“centros
activos" de la sal fundida, como asociaciones, corresponde a
la necesidad de la presencia de una capacidad para la
coordinacidén de diferentes nmoléculas de reactivo, esto es
para la formacidén de complejos mezclados:

12 L'Cu'Y Cln] + 2 HCl <—£1—> [Cum Cln' 2 HCl1] rapida

IId (Cu €l - 2 HCll + CH K2, (cu ¢l - 2 HEL - C¢H I lenta
™ n 2 4 m 12} Z 4
ITId> [Cu Cl - 2 HCL - CHI1 +0 -£3 ,(cu € - 2He - 0%
m™m n 2 4 2 m n 2
+ C H CL lenta
2 4 2

s IVY [Cu €l - 2 HCL * O %1 + 2HCl + G H —y
o) n 2 2 4
CHC_ +2HO+ [Cu Cl ] rapida
2 & F4 4 ™m n

para que la reaccidn ocurra.

La primera etapa en este esquema se supone rapida,
en tanto que la segunda y la tercera se suponen lentas.
Todas las siguientes etapas se suponen rapidas y entonces
sus mecanismos no son significativos para la caltilisis y
bi¢n pueden combinarse en una sola etapa (IVD. El analisis
de este mecanismo conduce a la siguiente ecuacidén para la
velocidad de la reaccidn de oxicloracién.
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’ . 2
Kx Lz Pucl Pczn¢ _ 1t DCE

= 1 + K p? 1+kz Pczita [“]lt cat. h
1 Hel k3 Poz

o 19 300
In K‘ = -7.87 + BT

_ _ 21 400
in kZ = 24.87 vé——-—,f.-—-

12.87 5 290

In ka -

w

Para las condicicnes de temperatura que prevalecen
en el reactor industrial (508 KD, leos valorez de las
constantes cinéticas son coma sigue:

K1= 147 057,00
k_= 37.1¢
2

k3= 822, 38

ademas tomando en cuenta que los valeres de las presiones
parciales de los reactivos a la entrada del reactor se
encuentran en el mismo rango, podemos hacer el siguiente
anilisis: el término dentro del corchete en el denominador
es aproximadamente la unidad debido a que kz/k3= 0,045, Por

otra parte el denominador practicamente tiene el wvalor de
KiPitcl, ya que este es mucho maycr "que 1. Por lo tante
podemos hacer algunas eliminaciones algebraicas para decir
que:

lit4

k2 PC2H4

despues de algunas manipulacicnes algebraicas, serid esta la
expresién cindtica que se utilizard en el modelo del
reactor.

Youchang, Huixin y Ronghua.

En generzl el cloruro cuiprico tiene una estructura
de cadena pero se demostrd, mediante difraccién de rayes X,
que el cloruro cuprico depositade sobre p-aldmina se
encuentra disperso en una monocapa. Ya que el cobre tiene
preferencia por una configuracidn cuadrada planar con cuatro
coordinaciones, el cloruro cuprico en la superficie de la
y~altmina deberi tener la siguiente configuracicén:
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Pero aun es posible que el cobre tenga un ndmerc de
coordinacién de hasta 6. En presencia de HCl, el Cu puede
adsorber HCl para formar 6 (& hasta 8), configuraciones de
coordinacidén como se muestra a continuacidn:

+ HCl —————
L1 [e] Al —— Al [o]

Asi puss el contenido de cloro y la relacidén Cl/Cu
del catalizador se incrementan. Entonces dos tipos de sitios
activos pueden existir scobre la superficie de la p-alimina:

c1 HCl <l
o cl:{z*--—- 0 ' o bt o
& &
CIo €110

Tomando en cuenta los efectos estéricos Y
electrdénicos, leos sitiozs I y II  exhiben diferentes
habilidades para coordinarse con el etileno, asi es que
tienen diferentes actividades. Los experimentos indican que
el catalizador con una gran relacién ClCu es menos activo,
Esto significa que la actividad del sitio I es mayor que la
del sitio II. Ya que @l sitic I1I tiene mas cloro circundando
al cobre. Tomando en cuenta los efectos estéricos vy
electrénicos, es razonable esperar que el cobre en el sitio
Il esté¢ mas impedido para formar complejo con el etileno y
por lo tanto, serd menos activo. Esto es consistente con el
hecho de que el catalizador tiene menos actividad cuando se
le ha experimentado en una atmésfera rica en HCL.

El mecanismo calalitico de la oxicloracidn en el
presente, @5 adn tema de discusién. De lo reportade por
Youchang y cel. [10] se puede sugerir un mecanismo de
coordinacidsn, oxidacidén y reduccidén como sigue: el px*mer
pasc es la formacidén de un complejo de etileno con Cu en
la superficie del catalizador y la activacién del doble
enlace en el etileno. Entonces el doble enlace del etileno,
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- se abre para combinarse con el cloro vecino. Esto se muestra
a continuacidn:

cl C2Hg c1 CzHe C1

O —ctt'— 0 + C2Ha —— 0 — ci*—— 0 —— 0 — Cch'— 0

| ! |
Cl €l c1

Tomando en cuenta que el enlace Cu-C es muy
inestable, el etileno enlazade reaccionard inmediatamente
con ctro cloro vecino Cpqaiblement.e dado por el HCL), para
formar el 1,2 DCE v el Cu ce reduce a Cu sinultaneamente:

CzH4Cl HCl CzHsC1 H
! | |

0 —— Ci'— 0 + HCl —— 0 — ' — 0 —— 0 — cu'— 0 +C2HaCl2
| : | |
cl . c1 c1

La sugerencia cde los investigadores se apoya en el
hecho de que el Cu se ha encont;ado en el catalizador
después de la reaccidén. El ion Cu con un sitio vacante
puede posteriormente adsorber HCl y entonces, reaccionar con
el oxigeno para formar Cu Yy agua:

o H H HC1 - Cl
] . | | . 1,2 s
O —Cuy—0+HCQQ — 0 — Cu ~— O ——p O —- Cu — 0O +H20
! | 0z I
Ccl Ccl cl

i
2

de esta forma el ciclo catalitico se cierra.
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2.4. - Fluidodinamica

La técnica de la fluidizacién tal como se le conoce
hoy en dia, nace con los trabajos principalmente de
compafias petroleras Estadounidenses encaminadog a buscar un
proceso de cragues catalitico mejor que el de lecho i jo que
se habia introducicdo en 1937, La experimentacidn inicial
para descubrir un proceso mejoradeo empezd siguiendo la
filosofia de oparazcidn del lecho fijo. Se pasaban vapores de
aceite por une de dos lechos hasta gque ¢l catalizador se
enguciaba con el czcarbén formado en la reaceidn vy entonces,
los vapores se alimentaban &l lecho adyacente limpio,
migntras se pasaba aire per el catalizador sucio para quemar
el carbédn depositade. Pronto se notd la necesidad de contar
con otro nétodo mejor que evitara la complejidad y el costo
de estas operacioness intermitentes.

fLa colocacivn en serie de los dos lechos: el de
reaccién y el de regeneracién, y el paso continuoc de
catalizador del uns a2l otro parecia un método claroc para
acercarse 2 la zolucidn del problema. La experimentacidn
inicial indiced gue 2ste sistema  podria ser causa de
considerables pérdidaz por atricidn del catalizader, a menss
gque se pudliera contar con nedios de transporte neumdtico en
lugar de mecénice. Do este mydo la investigacidn se encamind
al estudic del tranzoorte neumdtico del catalizador.

Prornto =se descubridé que para evitar una seria
eresidén Yy atriciszn se necesitabanr velocidades gascosas
relativamente bajas., Esto llevd a la investigacion de
catalizadores an f{orma de polve y finalmente, a la
abservacién de gue se podian mantener lechos espesos de
polvo con pequefias érdidas por transporte, incluso con
valocidades superficiales de ygas mucho menores gque la
velocidad de sedimentacidn calculada de las particulas que
formaban el lecho.

Se observéd aque a estas velocidades gaseocsas, las
particulas se agitaban considerablemente al ascender las
burbujas del gas por el lecho en forma aniloga a como hierve
un liquido. Resumiendo, estos sencillos experimentos dieron
vida a los conceptos actuales de lechos fluldizadosz.

Las camas

fluidas, tal como se ha indicado {11,12]
tienen ventajas v des

ventajas importantes:

Venta jas:
i1.- £l flujo suave y cuasi-liquido de las

particulas, permite una operacidn continua y automdlica con
una f&cil manipulacidn,
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2.~ El rapido mezclado de los solidos conduce
a condiciones aproximadamente isotérmicas a lo largo de todo
el reacter. De aqul que la operacidn pueda controlarse
simple y totalmente.

3, - La circulacidén de soélidos entre dos camas
fluidizadas hzce posible el transporte de grandes cantidades
de calor producide & regquerido en grandes reacteres.

4.~ Es un mé¢todo muy Gtil en operaciones a
gran escala.

5.~ Las velotidades de transferencia de caler
y masa entre el gas y las particulas son altas cuando se
compar.n con otras formas de contacto.

&6, ~ La velcoccidad de transferencia de calor
entre una cama fluida y un objeto sumergide en ella ez alta.
De aqui que los cambiadores de calor c¢olocados dentro de
camas {luidas requieran areas superficiales relativamente
pequeiias.

Desventaias:

1.~ El muy dificilmente descriptible flujo de
gas con sus grandes desviaciones del flujo pistén y el
“bypass" de los sdélidos per las burbujas, reprezenta un
sistema de contacto ineficiente. Esto es especialmente serio
cuando se requieren altas conversiones del reactivo gaseoso.

2.~ El rapido mezclado-de los sdlidos eon el
lecho provoca tiempos de residencia no uniformes de los
z6lidos dentro del reactor. Para el tratamiento continuo de
los sdélidos esto da un producte no uniforme y bajas
conversiones, especialmente en altos niveles de conversidn.,
Sin embarge para un tratamiento del sdlido por lotes, este
mezelado es ULil ya que da un producto sélido uniformea. Para
reacciones cataliticas que continuamente capturan y liberan
molécul as gasessas de reactante, contribuye al
retro-mezclade del reactante, afectande de este nmodo la
selectividad de la reaccidn.

3. - Los sélidos frégiles se pulverizan Yy
arrastran con 2} gas, entonces deberan reemplazarse.

4.- La erosidn en recipientes y tuberias
debida a la abrasisn puede llegar ha ser seria.

8. - Para operacionesz cataliticas a alta
temperatura, la aglomeracidn y el sinterizade de las
particulas finas puede hacer necesario disminuir 1la
temperatura de operacisn, reduciendo la velocidad de
raacueidn.
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2.4.1, - Modelos

No obstante las serias desventajas ennumeradas
anteriormente, las ventajas asociadas con la fluidizacidn
han sido las responsables de su exitoso uso en las
operaciones industriales,

Tal ceome lo mencionamos en lineas anteriores, una
de las principales desventajas del so del lecho fluidlzado
radica en la complejidad del patrén de flujo que presenta.
Ecta complejidad estd f{ntimamente asociada con la presencia
de burbujas rapidas ascendentes.

Ho es de extralar entonces que se requiera tgner un
conocimiento mas profundo de lo que ocurre en el lecho, si
se pretende desarrollar modelos de flujo que permitan llegar
a predicciones adecuadas. En particular hemos de conocer
mejor el cemportamiento de las burbujas ascendentes del gas
va que, muy probablemente, son ellas las que ccasionan la
mayor parte de las dificultades.

CGracias a sus muy notaebles propiedades térmicas,
low= lechos fluidizados resultan particularmente dtiles para
ef'ectuar reacciones cataliticas complejas y con  dran
intercambio de calor. Diversas reacciones de interés
industrial tales cemo la sintesis de oxids de etileno,
anhidridc maléico y acrileonitrilo, se efectlan normalmente
en un lecho fluidizado. Aunque hay algunas excepciones como
el proceso Scientific Design que para la reaccién del éxdido
de etileno utiliza un lecho fi jo.

Sin embargo y pese al avance de los conocimientos
relatives a la fluidizacidn, el disefic y escalamiento de
este tipo de reactores es aun en gran medida empirico.

En los ultimos veinte aRos se han desarrollado
modelos del comportamiento del reactor cada vez mas
sofisticados, con el fin dJde facilitar su diseflo vy
escalamiento, aunque no todos han  sido probadeos en
condiciones satisfactorias. Los medelcs desarrollados hasta
ahora pueden clasificarse en dos grupoz diferentes:

a). - Mcdelos simplesz basazdos en correlaciones
empiricas generalmente obtenidas con equipos de pequefia
escala.

b).~ Modelos basados en la dinidmica de las
burbujas, los cuiles deccriben el comportamiento del reactor
en términes de la fisica y la fluidedinamica conocida de los
lechos fluidizados. Entre estos podemos incluir los modelos
desarreollados por los siguientes investigadores:

- Davidson y Harrison
~ Kunii y Levenspiel
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- Rowe y Partridge
- Orcutt

- Potter

- Kato y Wan

Como ya mencionamss anteriormente, £n el presente
trabajo se utilizardn los modelos de Davidson-Harrison,
Kunii-Levenspiel y Kato-Wen, ror ser los modelos mas
reportados en la literatura.
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MODELC DE DAVIDSON~HARRISON ( Fig., 3

Se pasa en el hecho de gque, en la fluidizacién
heterogénea, se tiene el gas fluyendo en dos formas a saber:

al).- En una fase relativamente desp:iovista de
partfculas sédlidas generalmente llamada LA BURBUJA.

b).- En una fase pesada y muy rica en
partfculas sélidas llamada LA EMULSION.

Asi pues el nmodelo considera el fendmeno de
transferencia de masa entre la fase burbuja y la fase
emulsicén., Este modelo se basa [13,14)] en las siguientes
suposiciones:

1.- Todo el gas que entra al lecho a una
velocidad Ue se divide entre la fase emulsidn, en donde la
velocidad ez Unf, y la fase burbuja en donde la velocidad es
Uo = Unf. Esto es debido a que la fase emulsién y la fase
burbujz son mutuamente excluyentes.

2. - El aumento en la altura del lecho, H - Ho,
con respecto a la altura inicial del lecho fijo, He, se debe
al wvolunmen total de las burbujas en el lecho.

3.- La fase burbuja no lleva particulas y se
desplaza hacia arriba en flujo tapédn. lo hay posibilidad de
reaccidn catalitica en esta fase.

4. - Comd> una consecuencia de la suposicidn
anterior la reaccidn solamente occurre en la fase emnulsién,
en la cuil! se encuen.ran todas las particulas catalfticas.

5.- La fase emulsiédn puede considerarse en
flujo tapédn & completamente zgitado.

6.~ La transferencia de masa entre la fase
burbuja y la fase emulsidn ocurre mediante flujo cruzado, q.
y per <difusidén a través de la envelvente de la burbuja, cuya
area es S. El coeficiente de transferencia de masa esta dado
entonces por: Q=g+KgS. Donde Kg es un coeficiente de
transferencia de masa por difusidén.

7.- La altura en el lecho fluidizado, H, se
relaciona con la altura del lecho estatico, Ho, mediante el
ntmero de burbujas por unidad de volumen del lecho, N, y el
volumen promedio de burbuja, V, mediante la siguiente
ecuacidn:
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Adenie. de los parédnetros cinglices el modeloe 2
Dzvidsen s Hariison reguiere del coeficiente de
transferencia, Q. <2 wvolumen de la burbuja, la wvelozidad
del gas  du la velccidad minima de fluidizacion.

L ecoentinuacidn vames a presentar el desarrello
matenitico Jd2l modelo de Davidson v Harrison, tantoc para el
caso de una s3la reaccién de primer orden, como para €l caso
de wvarias reaccicnes paralelas con ordenes diferentes a la
unidad. Est2 con el rin de utilizar dicho desarrallo en el
modele fluidocdinduwice r cotivo.




MODELC DE DAVIDSON-HARRISON
PARA UNA REACCION
DE PRIMER ORDEN

El balance de materia en la alturaz diferencial,
para la fase burbuja, conduce a:

Cq + Kg )CCe - Cbd = Us Vv S22

El modelo admite dos diferentes tipos de flujo en

el lecho: pistén y completamente mezclado. Para una reacciédn
de primer orden, un balance global da:

FLUJO PISTON

dCe dCb _
UmraT—+CUo~UmDaY——+kCacz—N\D—O

TANQUE AGITADO
N V Ub CCo — Cedl1 -~ expl-Q h ~/ Ub V31 + UoCCo - Tod

=k h Call - N V2
y si definimos:

Ub
B

Uo - Unms k*
1 -~ Umf / Us X

 he 7/ Us
Qh U ¥V

nou

noi

con las cendiciones frontera:

n
O .
w
\
&

Co € ¥
dCob _ _
S-CY=02=0

puede obtenerse:

FLUJO PISTON

c 1 _ {Ums ol —
& = ) [ [‘Ug][i]mz’ expC-m, ho
Umft ] [h . _
- mz[l - [——-—Uo] [Y]mxl expl m hD]

_CX # kD & [e¥+kd® - ac1-Bd K x3'7F

M2 Zhci - By

MEZCLA COMPLETA

[1-B expC~Xd1?

___C_. = - — . TE
To = BexpC X3 ¥ iy

=]



MCDELO GEMERALIZADO [E DAVIDSON Y HARRISON
CFLUJO PISTOND

La generalizacidn del nmodelo se refiere a la
consideracién de mas de una reaccidn presente en el sistema,
asi como a la posibilidad de que eszas reacciones tengan
ordenes diferentes 2 la unidad. A partir de la expresién
matemAtica del modelo de Davidson-Harrison (D-H), y tomando
en cuenta que el sistema tiene presentes tres reactivos
CEtileno, Acideo Clorhidrico y Owxigeno), se pueden generar
las siguientes expresiones:

~ ] L m n
Upe dSEe 4 CUs ~ UmDd ‘%‘;—b- *+C1 = NV) [ Kk CEe Cos Cae = O

i=1

3 1 m n
Upe df_j;“ + CUs — UnmiD dg;" *+ €L ~ NV L k Co Cos Cas = O
i=1
G 1 m n
Umf‘ c% + CUs — Umfd C-—i—g—:—ég + C1l = NV ¥ kiCEe Cose Cae = O
i=z=1
donde:
E » Etileno
O » Oxigeno
A » Acido
e » emulsion k » coeficiente cinetico
b » burbuja i » reaccion i-ésima

l,m y n exponentes de las concentraciones.
1~-NV » 23 la fraccidén de volumen de cama ocupado por
los sdélidos.

Como se ha mencionado anteriormente, este modelo considera
que en la fase burbuja, no existe reaccion quimica, por lo
tanto podemos escribir:

dCub
dz z=0

J » cualquier reactivo.

Por otra parte, la expresidén para la transferencia
de materia entre la burbuja y la emulsidén, establece que:

Cq + Kg S5CCe - Cb = Ub v 5C8 = Q CCa = CBD womCed
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Luego entonces:
dCb _ Qdz . Q2 _ e dCb
- X = Jé

e - Co Uv ¥ bo Co ~ Cb

¢ integrando se tiene que:

- T
X =1ln [g:—-—_- Ezo] : o bien:

La forma numérica de evaluar el sistema de
ecuaciones (a.,(bd y (ad) es el siguiente: C(tomando al
etileno como ejemplod

1.- Evaluar:
] L m n
(1 - NV2 T X Cre Coe Cae dCeb
_ dCee _ var ! . CUe = Umrd g2~
dz Usal ' Umi

tomands en cuenta la cendicién Cd).

2. - Lo antes determinadeo representa la velocidad de
reaccién puntual del sistene sebre el plato distribuidoer.
i, con esta veleccidad, se permite que la conversidn avance
una diferaencial C(A¥), entoncss se puede escribir:

f v,
dlee . CeEe - Cre - Ax CRe
T Tazm v Tz - Z Tz -z
{ i f i
donde: f » condicidn final

i » condicidn inicial
Cfe » concentracicén de etileno en la emulsién y
sobre el plato distribuidor.

Per lo tanto: 2 = éi——--CSQ- + Z
’ T dCEe/dZ i
f i
o~ _ dCEe
CEo = CZr ZLD T + Cee

3.~ Conocido el valor de Zf, se puede hacer uso de
las ecuaciones Cad, (bd y (el para evaluar dCubrsdZ. Asi
pues:

f i
dCub ~ Cob - Cub
[<V/A Zf - Z.

N
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.

‘ dCub

i
y despejando. : L Cab = €20 -2 = * Cob

4.~ Si 2Zr < altura del lecho fluidizado entonces se
retorna al pasc #1, en caso contrario se da por terminado el
procedimiento.
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MODELO DE KUNII-LEVENSPIEL C(Fig. 4>

Este modelo, tLambién conocido como madelo de lecho
ebullente, se basa en algunas de las suposiciones del modelo
de Davidsocn-Harrison y consiste en un modelo de fluidizacidn
heterogénea de tres fases:

ad.- La primera fase constituida por burbujas
grandec y réapidas tobtalmente libres de particulas sdélidas.

by. - La segunda fase formada por una nube que
rodea la parte superior de la burbuja y por una estela que
rodea la parte inferior; esta fase se considera rica en
sélidos.

).~ La tercera fase es la llamada emulsién,
muy rica en sdlides, la cudl es atravesada por una burbuja y
su entorno. Fn la fig. 4 se presenta el esquema de las tres
fases del modelo de Hunii y Levenspiel.

Pependiendo de la velocidad de la burbuja, loz
sélidez de la fase emulsidn pueden llegar a tener una
velocidad igual a ceroc & incluso diferente de cero y
dirigida hacia abajo. A la par con el movimiente de sdlidos
hacia abajo, puesde presentarse también el flujo de gas hacia
abajo en la exnulzlsn [14). Las bases de este nodelo son las
siguientes:

1.- Atn a pesar de que dentro de la burbuja no
hay particulas =sélidas, si pusde -ccurrir una reaccidén
quimica.

2.- El gas que no reacciona dentro de 1la

burbuja, que es la mayoria, puede transferirse al entorno de
la miema burbuja.

3.~ En el entorno de la burbuja, nube vy
estela, puede haber reaccidn quimica.

4. - Las especies que no reaccionaren en el
entorno de la burbuja, pueden transferirse a la smulsidn.

5.~ En la fase emulsién reacciona la totalidad
de las especies transferidas.

Ademas de las constantes cinéticas necesarias este
modelo requiere de la evaluacién de cinco parametros:

a). - yb es la fraccién de los sélidos que se
encuentran presentes en la burbuja. Se Lrata pues de un
coeliclente casi slempre despreciable que al multiplicarlo
por la constante cinética de la reaccién considerada
proporciona el avance de la reaccidn en la fase burbuja.

B). - Kbe ez el coeficiente de transferencia de
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MODELO KUNII LEVENSPIEL
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masa entre la burbuja ¥y su entorno, la nube,

cd.- ye es la fraccién de los sdlidos que se
encuentran presentes en la nube. Entonces se trata de un
coeficiente de valor no muy alto, ¥y de ningun nodo

despreciable, gue al multiplicarlo por la constante cinética
de la reaccidén considerada proporciona el avance de la
reaccidén en la nube.

dl. -~ Kee e5 el coeficiente de transferencia de
masa entre la nube y la emulsidén.

e).~ yo es la fraccién de los sdélidos que se
encuentran presentes en la enulsién. Se trata pu=s de un
coeficiente de wvaleor préxime a la unidad, que al
multiplicarle por la constante cinética de la reaccidn
correspondiente, proporciona el avance de la misma en la
fase emulszidén.

Al igual que para el modelo de Davidson y Harrison,
en esta parte vamos a presentar el desarrollo matematico del
modelo de Kunili y Levenspiel, con el fin de hacer usoc de
ezste deszarrollo en el modelo regpective.
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MODELO DE KUNIJ - LEVENSPIEL
PARA UNA REACCION
DE PRIMER ORDEN

El coeficiente global

de transport», tomande en
cuenta todas las resistencias,

sSe expresa comno:

.o 1
Kf 7y k + T 7
Kee * 1
vo kory L 1
Yco ook

El modelo solo considera la posibilidad de flujo

totalmente mezclado en ambas fases (por separaded, por
tanto:

o = .b_ . ho C1-d

U~ Usr Cil-z 2
mf

U = 0.711 Cg Dbn”z

_ ~ 3 Ums N
[ 1 me‘) [Emf Ubr -~ Umf ! C{}

_ Cl=emfdC1-8) .
Yo =TT T )
0.001 < y < 0.0 y 0.285¢<a<0.47

5 = Uo —~ Umf __Uo-Um!‘:l_Ubr
T Uv - Umr CT-20 Us Ub




MODELO CENMERALIZADD DE
KUNII LEVEHNSFIEL

Segun este modelo hidredinamico, la reaccidn se
puede efectuar tanteo en la fase burbuja como en la nube o en
la emulsion. HMNuevamente consideramcs qu@ el sistema consta
de tres reactivos ¥y tomanmos como @jemplo al etileno. Podemos
escribir:

G

dZeb ti mi .ni ; _
u az Ve }L:_i“'\cx:b Cob Cab ™ FenctCee ~ G2
. Cad
¥_ cc —fﬂ:ygkc“c““c“"arx CC__ -C_>
Ebc Eb Ec e Tt i Ec 0Dc  Ac Ecé Ec Eo
. Cbd
. s i mi ni
K__CC - C_J = © rC c C {ed
Ece Ec Ea -3 (=1 1 fe [o]-) Ao

Pudiendose escribir expresiones analogas para los
demas reactivos Cacido clorhidirico y oxigeno). Por lo tanto
para la resclucidén del problema general se puede escribir:

s G o
dCeb Al mi i L amit i ti .mi
R e . + + .
. azZ ;b)_: L'lCEb Cob CA‘o ?,C_E kL\-Ec CO: CAc re),: L‘i.CI:ca Coa
izt =1 izt
.C1D
G <] ]
dCot i mi . nu Lu: mi ni ti mi
= ¥ ol + C +
U dz : b: LlCEb Cob (.~. ¢ c}_: Li. Ec COc CAc ye},: ki.CEQ Coa
t=1 t=1 i=1
=]
I3 G ]
dCab Li i ant Li i oni ti  _mi
U = : G + c + :
dz 71,,2 lt Eb oOb CAb ?cz L-; ze COc CAC ?e‘: ! CEo COa
L=1 L=1 1=
L3
donde:
E » Etileno
O » Oxigeno
A » Acido
e » emulsion k » coeficiente cinetico
b » burbuja i » reaccion i-ésima

l.,m ¥y n exponentes de las concentraciones.

Puede notarse que, sobre el plato distribuidor en
cualguier instante, se ccnocen todos los datos del lado
derecho de las ecuaciones (1D, (2) y (3). Por lo tanto se
propone el sigulente método de resoclucién de este grupo de
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ecuaciones:

1.~ En la superficie del platc distribuider se
conocen las concentraciones de todos los reactivos en las
tres fases.

2.- Se evalua dCv ~ dZ para cada uno de los
reactivos.

3.~ Se considera que esa velocidad de cambio
permanece constante al incrementar la altura en una

diferencial.

4.~ Se evalua el cambio de Cbv para cada reactivo,
Csustituyendo las diferenciales por deltas).

5. - Haciendo uso de los valores de los coeficientes
de transporte de masa, se calculan las nuevas
concentraciones en nube y emulsion para cada uno de los
reactivos, Cecs. a,b y cJ.

6. - Se evaluan les incrementos de las
concentraciones de los reactivez en la nube y emulsion,
provocados por el transporte de materia desde la burbuja.

7.- Ei ya se alcanzd la altura del lecho
fluidizado, entonces se da por terminado el procedimiento,
en caso contrario Ccon los nueves valores), se retorna al
paso 2
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MODELO DE KATO-WEN (Fig. 8

El medelo de Kato-Wen, también llamado de
"ensamblaje de burbujas'", se basa en la suposicién de
existencia de burbujas de tamafios diferentes y variable. En
el desarrolleo de este modelo para el flujo de un gas a
través de un lecho fluidizado, basado en el ensamblaje de
burbujas, se haran las siguientes simplificaciones:

1.- El lecho fluidizado puede representarse
por '"n" compartimientos en serie. La altura de cada
compartimiento es igual al tamafo promedic de cada burbuja,
a la altura correspondiente del lecho.

2.~ Cada compartimiento est& invariablemente
formado por dos fases: burbuja y emulsién. El patrédn de
flujo de gas a través de la burbuja y de la emulsidén se
considera de mezcla completa para cada fase por separado.

3. - El espacioc hueco dentro de la emulsidn se
considers igual zl gque posee el lecho en las condicicones de
minima fluidizacidn. La velocidad de ascencién del gas en la
fase emulsidén es Uo.

4.~ Se supone que la fase burbuja esta formada
por burbujas esféricas rodeadas por una nube, también
esférica. El diametro de la burbuja y de la nube pueden
evaluarse mediante [73]: -

Re 3_Ub+2Umf 7/ Emf
Rb T TUb = Unf 7 &mf

La fraccién hueca dentro de la nube se considera igual a la
de la fase emulsidn.

5.- El volumen total de gas presente en
cualquier momento en el lecho, puede expresarse por:

V = (H - HodxAt

6.~ Entre las dos fases hay intercambioc de
gas. El coeficliente de intercambio promedic por unidad de
volumen es:

Fd = Fo + K'M

7.- Se considera que las burbujas crecen
continuamente a través del lecho hasta alcanzar un “tamafio
maximo estable', Dbs, & hasta alcanzar el diametro del

propio lecho.
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8.~ El lecho invariablemente se mantiene bajo
condiciones de isotermicidad.

A continuacidn se encuentra el desarrollo
matemitico del modelo cde Kato-¥Wen.
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MODEL.O GENERAL DE
ENSAMBLAJE DE BURBUJAS

Este modelo, como Ya se apuntd antes, el lecho
fluidizado puede dividirse en varios compartimientos cuyos
tamafios varian de acuerdc con el diametro promedio de la
burbuja. Luege entonces, los balances de materia se efectuan
entre uno y otro de los compartimientos. Dichos balances se
pueden expresar de la siguiente manera:

Fara la burbujia

¢S U Ckd = {F' Vo CCb — Ced> + Cr VO 4+ CS U Cb) oo 1o
[ n-1 < n b cn n

Para la enulsion

<F' Vo CCb - Ced> = (Cr VD
o n e e n

En general, ce puede escribir para los tres
reactivos:
i mi ni

G G .
= s . - "
¢S U Crd et CS U Cwd " + [Vcl,?_ 1} i.CEb Cob CAb] . + [VQ?_ , _LC C

donde:
E » Etileno

0 » Oxigeno

A M Acido
e » emulsion k » coeficiente cinetico
b > burbuja i » reaccion i-ésima

l,m v n exponenles de las concentraciones.

La ecuacion #2 se puede reagrupar:

= Con _ Cbn
cer. - Y Vern_ =% "aA~ e c4d
1+ ;__,.._____.)
on bn

sustituyendo €43 en (12, se tiene:

¢S U Cwd

= oot 5
FFV_ (1 -1/ +k VvV _+¢8 0
cn n

on bn




2.4.2. - VELOJIIDAD MINIMA DE FLUIDIZACION

2 velozidad minima de fluidizacidn es la minima
veloclidad Zde los gases necesaria para gue las particulas que
forman ¢! lecho se mantengan suspendidas en la corriente
gaseosa., Esta velocidad etermnada Gnicamente por las
caracteristicas del 3 fluidizado ¥ por las
caracteristicas del medio de fluldizaciorn., Ho tiene nada que
var con la ge2ometria del lescho

Er la literatures se encuentran nuchos reportes que
tratan Je la medida y- o correlzcidn de la velocidad minima
de fluidizacion. En lo gue y =2 dara una wvisidn un
tante extenDa, aungue ne exnauztiva, de las correlaciones
dispanibles en este aspescto.

La caida de presicn g traves del lezhe se censidera
come la suma de dos términos. unoe viscoss ¥y cindlico el
oire. Cuando se trata iLas uefias  y altas
Lemperaturasz, es decir pequetios, el
Lérnmine viscose es el gue 3 inétice vy este
alvino, puzde despreciar el caso cuntrario,
pdrt.vulaa or andes Reyncldn altos, <l

Larmino cinglLico &4 partir de estos
canceptos 32 han 1dod de correlaciones
para estimar la Jmlo,iﬂac winlnn luidizacidn, Unf. Vease
la Tabla 1.

La mouacicn de v oy aplicarse sobre
pariiculzz grandes ¢ peqguelias o amplio range de
nurperos de Reynolds, con un errar séxisg zproximado del 30 %

[27,83]1. En los trabajos d@e Ranoa, Pultipati y Wen (8d4) se
propena cue  la Umt dac*ccc 2l aincrements de  la

cmperatura, para particul ilaz (menores de 0.8 cmd.
En tante que so lncremzn ticuras grandes. Tambidn
demosiraren estos &nVcaL admrn' aque la £ no es  una
funcidén da la Lempoeraturs.

Es facil notar qus, pas sistema determinado, el
preblema de la estimaciaon adecua lz velocidad minima de
fluidizacidn no estéd resuelts el Lecdo y gue aun hace falta
mucha mayer cemprension del fenonens para poder sistematizar
vy racionalizar el conccimiento actusl sobre el tema.

[N
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TABLA 1

VELOCIDAD MINIMA DE FLUIDIZACION

AUTOR ECUACI ON RANGO

. ey’dpites ~ egd g

171 Une = —Taaci-=> 7 -
]
2 2 £ s
_ |9 ¥ g . _ mf
r 181 Upe [18/; ]Cps Py’ [1+o. 5(1-z 3] Re < 2
g mf
= , mi Ps emf
Upe = 0-170dp » [1-.: ][u TI-2_5<170.5C1-¢ )}]
mf g wf mf
Re > 2
[
[ 19 1 Uy = [pggdp]{[cas.2532+o.oes1 41 Z_ 25.25}
[ 201 Uy = 0;251 Cdp pB'Jl'ao Re < 20
2 0.9
_ dp_ Cps ~ pgd =t}
[ 211 Umf = 800 s g Re < B
dp® p m g
= 3 el ge—
[ 22 1 U, = 0.0012 5o Re, < 13

Ar

H
= g 2 9 4
Lesl Upe = [p dp] [150(1—5 3750 ¥ ICL.7575 )Ar]"z]
g mf m mf

f
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TABLA 1 CONT.

_ 0.00088 dp* 7% (p - p 3% 0% g
Umf - po,oa uofne e Rep < 10
g g
42.9 H - - 2z
Uge = —d“;':"?:‘: €0.231 log dp + 1.417) [C1+2.12x10 Re > —1]
‘ 2.
U. =0.001085 22 PD g Re < 32
wmf o P
g
‘ua -4 172
U = = L£C33.737 + 00,0408 Ar> - 33.7
mf pq dp
P ] 2 -
Umr = 7.8%x10 dp Cpg pg) g 7 yg
MODIFICACIONES A LA ECUACION DE ERGUN
1.75 dp p 150€1 ~2 ) dpCp - p D g
RO - A YO .L OV T SO SO - Ao
;.’g Yy Em{ nf 7W:c.’ 83 ™ [Jg
e
20 < Eep < 1000
CyfdpDZCp”— pg) =4 ci{
U = =z = Re < 20
mf 150 pg [} sme p

p - p 12
vde s s 4 63] Re > 1000
. wf P

TABLA 1 CONT.
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o

-, dp’e - p > g
7.01x10 “-——~—-—“ g . Re_ < 20

dp e 2
Hg
g dp” Cp - P2
= 5 9 1233 £ C £ 1650
C u
g
dp® 5 2
2
- = ) [1 + 16.5 dp*’? log CTo ~ T)]
7]
g
1233 £ ¢ £ 1650
=U ., 01.6 Re < 0.4
U;r t P A
= =7
Uy = Y, ~ 872 ) Eep > 1000
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2.4.3 DIAMETRC DE BURBUJA

El diametro de la burbuja y 1la forma como
evoluciona a medida gue asciende por el lecho fluidizado son
sin lugar a dudas, las dos variables mAs importantes gue
determinan en gran medida el comportamiento global de 1la
cama., Resulta entonces claro que, hasta la fecha, ze le haya
dedicado tanto esfuerzo ¢ ilnvestigaciédn. Por olra parte el
hecho de que no obstante el esfuerzo empleado en su
comprensidén, no se tenga aun un conccimiento preciso de la
dinamica del nacimiento y evolucidén de la burbuja, sobre
todo cuando se analiza mis de una burbuja a la vex, habla de
la enorme complejidad del fendmeno.

Muchos de los investigadores han tratado el
fendmeno de la burbuja desde un punto de vista tedrico, es
decir basados 2n la fisica y con un minimo de suposiciones
han desarrollado correlacicnes entre el diamnstro de 1la
burbuja y algunas propiedades y caracteri{sticas del lecho,

tales como: altura, densidad del sélido y el gas,
esfericidad del sédlido, ete. Otros han optads por las
relaciones empiricas, desarrolladas mediante un namero
impresionante de experimentos. En amboz casos los resultados
distan mucho de ser satisfactorics, debido 1 gque las

correlaciones existentes hasta hoy solo son aplicables a un
reducido numero de situaciones reales y cuando se intenta
extenderlas a otros problemas, arrojan errores nuy
superiores al 30 %.

Con el fin de presentar una ‘adecuads recopilacién

de la correlaciones existentes, se presenta a continuacién
la Tabla 2.
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TABLA 2

DIAMETRO DE BURBUJA

% ©0.375 do~>> diametro de la abertura
o del distribuidor. Cemd
w_—» velocidad del gas en el
orificio Ccmrssd

t 331 D = 0415 dg'

[ 34 [E] = 1.4 dp py CU/ U

(351 D=16p dp [5>- 1]0'63 h
= mf
[ 2381 D=1.4p_dp U—O]h+Dé
= mf
1.5 Uo 0.77
{ 371 D= 323 dp'“[ ~ 1] h
U
mf

Uo
U

mf

0. 54
0.3%0.032 h
{ 381 0 =976 [ ]

2
[ 291 D=—A+Bh+c[U°]+Dh~[—i°—]+s[u°]

Umf Um:" Umf
[ 401 D =D + 0.027 CUs - Umtd% %" 1
“ 2,6 N . 27 ”
{ 3¢1 D=0 {cz —1)Ch-hBJ/Da+1} h<h
o] k
donde: Do = (6 6 » % * g% G —>» gasto
Do = D5 ~ Ir:B°" K_~» ctte. del solido

A,B, C, D, E-=»cttes. ajustables
h o —» altura del chorro sobre =l dist.

h: —>% altura, a partir del distribuidor,

de la cama, donde el radio de la -
burbuja ez igual al “claro del -
distribuidor,

Como yz se menciond anteriormente, a medida que se
incrementa la velocidad de paso de gas por el lecho, las
particulas ge suspenden en la corriente gaseosa y
postericrmente, si se sigue incrementanda la velocidad del
gas, aparecenh las burbujas, el lecho adquiere una apariencia
de agitacién vigorosa y la altura de la cama fluidizada se
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incrementa. Finalmente, si sSe aumenta aun méc la velocidad
del gas, Jlas particulas sdolidas comienzan a escapar del
lecho.

fLaz burbujas en el lecho, s5e desarrollan a medida

que ascienden. principalmente por coalescencia con otras
burbujas y pucden llegar ha alcanzar un diametro méximo, el
llamado “di&metro mazimo eostable', que no es mas gue el

limite fisico que las burbujas tiesnen para desarrollarse.

For otra parte, la velocidad a la cu&l las
particulas se arrastrarn con el gas, se denomina “velocidad
terminal" CULD, ¥ es el limite zuperior de velocidad de los
gases en 2l lecho (solo por razones précticas y econdmicaszd.
A continuacidén se presenta la Tabla 3 gue contiene las
correlacionres mas populares para estimar el didmetro maximo
estable, Dm, la velocidad terminal, Ut, la expansién del
lecho y también algunas correlacicnes para hacer un estimado
de la velozidad dptinma de cperacion del lecho (un compromiso
entre Ut y Unfd.
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[ 486 1

TAEBLA 3

DIAMETRO MAYIMO ESTABLE

VELOCIDAD TERMINAL
EXPANSION DEL LECKO
Y OTRAS RELACICNES

S ~—» coef.
D

exp.
de arrastre.

€ =24 7 Re Re < 0.4
2
g Co_~ pgxdr: 2
U = Re < 0.4
t iB u
]
Re < 2
p
2 2,173
=~ (4 Cps -~ pgd” g < <
Ut [EZSp,u dp 0.4 £ Re £ B00
& g
3.1 g Cos_~ pgd dp w)' " 5
[‘g" £y’ P"’J : 500 £ Re < 2x10°
¢ )
g
y L2tx107% g Cpe - pgdtdp yir o T
t p0.4 NO.G .
[ g
2 £ Re < E00
s - pgd P
u =[396'°’ Py dp‘”] Re > 500
t 1) P
g
.U Ar

t

T EiE T e el AV
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TABRE! ~5 ORI

[ 45 1 CUANDO USE=ZE
0.1 £ Re =1.0 ¢ = a7 R PF
P D
1.0 £ Bz £ 25 ¢ =g7 Re O 8?
& D
25 % Re % 100 ¢ =g ge9 ¢
P D
100 % Re = 5OO ¢ =185 Re O °
Fe » 500 ¢ =0 a4
[ 47 1 U = tes - pgd g dp
t 18 p
]
2 g M
[ 48 1 h—h— = i{-;—{—] r-:-l—afl——f-mf] ;. M—» parametro
i - - £ 1wl ajustable

[ 48 3 bt _ 4 - GLQILT CU -~ Umtd
h .5
dp
[ 50 1 U Paradp ~ D —3 O
Ul T
n = 4.68 Re £ 0.2
no=4.4 E’EL-O'Z 0.2 £ Re =1
0.1

no=8.4 F:et » B0OO
[ st 3 :’: =1 0.0188 CU - Umtd
raf o.5
dp
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D = 0.00376CU -U >*
e mf

TABLA 3 CONT.

0.57? 0.0683
;\ - = 1+ 0.7520 CU - UmfD f=L}
nm PO‘ 166 UO. 063 D(). 445
s mf T

T
h ., , 10,978 CU - Umid® 72" 597979 | iaos
bt 0. 126 ,,0.937

pg mi

DT > 2.5 pulgadas

5 © &P C-0.3 h ~ DTD

D= 0.347 {ACU -U O/n }2/5, para plato perforade
o t o mf d

R para platc porecso

D = G.892CACU ~U 2>*7°
t o mf .
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3. - TRABAJD DESARROLLADO

3.1. - TERMODINAMICA

El proceso de la oxicloracién no es un problema
de equilibrio, sino m&s bién lo es de cinética. Sin embargo
[=2] estudic de la termodinamica del sistema puede
proporcionar informacidn muy valiosa ((magnitud de los
calores de reaccidn involucrados, composicién de la mezcla
en el equilibrio, temperatura a la cudl ce favorece la
formacidn del producto deseado, etc.).

Como ya indicamos anteriormente, el sistema de
reacciones aqui considerado es:

CH + 1,2 O + & HCl
A F

CH + 2 0

F 2

CH + 390

z 4 2

CH + 3 0 + 8 HCl
2 4 z

CH + 20 + 6 HCL
24 z

CH + © + 3 HC
2 4 2

2

> CHCL_ + HO
2 4 2 -4
2aco+2Ho
2Co +2Ho
2 2
2CCl, + 6 HO
4 2
2 CHCL_ + 4 HO
3 2
CHCL_ +2HO
z 3 E] 2

vV VY VY v

A continuacidn vamos a calcular algunas de las
caracteristicas termodinémicas del sistema reacciocnante, cen
2l fin de establecer sus posibles restricciones. En primer
lugar obtendremecs datoz (831 de entalpias y capacidades
calorificas.

TABLA 4
COMPUESTO AH 208 Kk Cp = A + BxT + CxT> + DxT° [=] calsmol
cal ol A B C D

Etileno 12 500 0. 902 3.74E-2 -1.98E-5 4.19E-9
Ac. Clerh. -22 060 7.233 ~0. 17E-2 2. 98E-8 ~0.83E-9
Oxf{geno 0 8.713 ~0. 88E-5 4.17E~6 -2.54E-8
Diclorecetano -~31 000 4.883 5. 82E-2 ~2. 44E-5 8.08E-9
Agua ~-57 800 7.701 4. 58E~-4 2. 52E~6 -0. 86E-9
Monox. Carb. =26 400 7.373 ~0.31E-2 6. 65E~6 -3. 04E-9
Biox. Carb. -84 080 4, 7E8 1.78E~-2 -1.34E~5 4.i0E-g
Tetrac, Carb., -24 000 Q. 7es 4.80E-2 -5.42E-5 2.11E-8
Cloroformo ~24 200 B, 733 4.52E~2 -4.40E-5 1. 5QE-8
Tricloroetanao -33 100 1.510 8. 18E~2 ~7.068E~5 2.34E-8B

En donde AH ez la entalplia de formacién a la temperatura

indicada.
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Tomando en cuenta la estequiowmetria de las seis
reacciones antes mencionadas, podemos calcular las entalpfas
de reaccidn y el ACp (Cp aparente de la mezcla de
reactivos), para cada una de ellas. El procedimiento es como
sigue:

1.- La entalpia de reaccion se puede calcular
como:

LHT = Z v AH
L L 1

donde AHT es la entalpia de la reaccidén a uha temperatura T.
v, es el coeficiente esteguiométrico de 1 (positive para

productos y negativo para reactivos), y AMH es la entalpifa
de fomacidn de i a la temperatura T.
2.~ Para el calculoc del ACp aparente de la
reaccidn, se tiene:
ACp = Tu { AA + T 4B + T° AC + T oD}
- T oL t 15 Y 1"

donde ACp es el Cp aparente de la reaccidn y AA, &B, AC, AD
son  los coeficientes en la wecuacidn el Cp con la
temperatura expresada en Kelvin.

Despudgs de efectuar los célcoculos neceszrios, se

obtiene:
TABLA S
REACCION AHr Ccal/mold A Bi1 0% cx10° D2 0%
1 -57 180 -86.142 =.168 -1.993 G.177
2 -180 940 15.813 -—4.462 2. 887 -6, BOG
3 -316 200 3.810 -0.14¢C -i.423 8.8186
4 -230 820 -13.872 7.897 ~10.970 -47.870
3] -159 730 -15. 478 6., 520 -8.411 34. 850
[3) -85 D20 -12. 415 5, 062 -5, 876 za. 820
Con los datos anteriores pueden calcularse los
valorez de la energia de Gibbs y de las constantes de
equilibrioc vy, de ahi, obtener informacién sobre el

comportamiento de la mezcla reaccionante. Las ecuaciones
aqui utilizadas son:

- T AHT
In K, =1n Kzon * fzou mre 9T
_ _ A6
1n KT = '-ﬁ—
T
donde: BH_ = AH, _ + fm Cp 4T
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Togun lo muestran los velores de la energia de

Gibbs, tabla B, la reaccidn 1 23 la menos faverecida, en

tanto gue la produzcidn de biowide de carbono es la que

ccuarrirzs oeEn onmayer extensidn  en el equilibrio. Esto

claramerte nos indica que si el sistema se deja reaccionar

2 que alcance el equilibrio, la mezcla contendra
principaliente bicrido de carbeono y agua.

Tamlbieén es digno de hacer notar gue todas las
recccichnes Loy / {tomando cadz una de ellas per
separads?, alcanzaridn una cenversion de, practicamente, el
10D ‘e oern ]l rango de temperaturas entre leos 300 y 600 ¥,
cdebide 2 gue sus constantes de equilibrio son del orden de

20 .
10 &oadn mayores.

"
—
«
o
W
0

N
1)

TABLA &
Cateca Termocdindmicos a 800 K
EEACLION aHCecal /m2ld Ln K AGCcal /moly

1 242,85 33.6 -33 3¢5.0
= 451.8 183.8 ~188 451.8
z B87T. 2 314.8 ~-31E S54.1
- 245. 8 163.4 ~1€2 384.0
i ear. 7 111.@ -111 228. &8
CEG. 4 3.1 -62 687.3

por  les dates anteriormente
de equilibric para todas las

' lo tanto-en el equilibrio Lodas
rozeguiran hastz que desaparezca alguno de
. la préctica industrizl el oxigeno y el
~Ltan Zlempre  @n  exceso, eéntonces ez el HO el
- linibtante ¥ no estard presente en la mezcla de
aeguilibrio., £.n embargo no sabencs en que preporceidén se

llevara o cabo cada una de las reacciones.

Luz métodos aplicados para la determinacidn d2 la
compesicion de equilibrio, no arrojan ningdn resultade dtil
debide a2l hecho doe que cada una de las reacciones poseg una
constante de equilibrio muy grande y predicen ceroc reactivos
en l:z:  uwez

la Qe eguilibrio, dande con ello lugar a
an la resolucidn matematica del sistema de

izads.

Temande en cuznta el hecho de que la reaccidn de

oMidac: én ftotnl es la aue tiene la constante de equilibrio

mayor, » decirse gue tanto el bidxido de carbono cemo el
agua cs més abundantes en 2] equilibric. Este techo
+ ok hazbla de que el sistema reactlivo deberd

manténerse ) alejado del equilibrio que sea posible,
con 2l fin de impedir que se efectle la oxddacidn total del
evilanc,
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3.2. - CINETICA

Por cuanto respecta al mecanismo, y por ende, las
expresiones cinéticas que rigen el proceso de la
oxicloracién, aun queda mucho por investigar. Siguiendo las
conclusiones de varios investigadores, [10,87-611, donde se
afirma que la reaccidn de oxicloracidn tiene una cinética
que puede aproximarse al primer orden, vamos en este trabajo
a considerar gque todas las reacciones involucradas siguen un
esquema de tipo potencial con crden igual a uno. Esto se
hace con el fin de subsanar la carencia de informacidn
asequible sobre la cinética de las demés reacciones del
sistema.

Los datos de disefio reportados en [(84], de las
composiciones y cantidades de las corrientes de entrada y
salida al reactor de oxicloracidén de etileno situado en el
cemplejo Pajaritos, que se va a simular son:

TABLA 7

COMPOSICIONES DE DISENO

ENTRADA SALIDA
¥mol . h Frac. Componente . Kol /h Frac,
mol mol
116.186 0.117 Oxigeno 32. 44 0. 041
434,78 . 488 Nitrdgeno 434. 785 0.554
5.18 0. 005 Argdn . 5. 25 0. 005
0.13 C.0 Metano 0.13 0.0
143.75 0.145 Etilenoc 1.84 0.0
0.63 0.001 Etano 0.63 0.0
0.0 0.0 Monox. Carb. 2.82 0.0
o.18 0.0 Biox. Carb. g, 08 0.011
273.75 0.278 Ac. Clorh. 0.74 0.0
14.83 0.018 Agua 164.39 0.207
0. 02 0.0 M. C. V. 0.04 0.0
0.0 0.0 Clor. Etilo 0.12 0.0
0.0 0.0 Cloroformno o.12 0.0
0.13 C.0 Tetraclor. Carb. 0.31 0.0
0.0 0.0 Triclorecetileno 0.02 0.0
0.84 0. 001 Dicloroetanoc 138.73 0.171
0.0 0.0 Tricloroacetald O.12 0.0
0.0 0.0 Tricloroetano 0. 48 0.0
0.0 C.0 Tetracloroetileno 0,01 0.0
0.0 0.0 Perclorecetilenc 0.01 0.0
0.0 0.0 Pesadcs 0.01 0.0
1.8 0,002 Hidrdégeno 0.0 0.0

Con los datos que reporta Youchang y col. [107,
grafica 8a, podemos obtener la siguiente tabulacién:
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TABLA 8

CONVERSION DE ACIDO CLORHIDRCO

Tiempo de Temperatura C
contacto (s 205 218 225 235
0. 60 18.0 21.15 25. 71 31.43
1.20 36. 43 46, 86 58. 57 63. 28
3.80 B6.14 80. 00 a1, 43 a5, 71
7.20 £0. 00 83. 00 g8, 60 86, 43
14.40 —-==—- 83. 3 100. 00 gv7. 86
La cu&l después de correlacionar da:
e* = 1.508 % 10% % 5 © con o = 13+0. 4xCt-208)
y considerande una reaccidn de primer orden, podemos
calcular las constantes cinégticas.
TABLA 9
CONSTANTE CIMNETICA Clt HCl, 1t cat. =2
Tiempo de Temperatura C
contacto Csd 205 2158 225 235
0. 80 C. a7t 0. 386 0. 485 0. 629
1.20 0. 378 0. 8&7 0. 734 C. 88
3. 80 0. 301 0. 447 0. 8682 0. 875
7.20 C. 224 0. 307 0. 533 0. 463
14.40 0000 ——=—- 0. 0. 263 %%

245 e

¢ Dato excluido
La correlacién de la tabla 8 da: k=0.01534xt-z. 3033

La constante cinética de la reaccioén de
oxlcloracidn a 238 C da un valor de:
_ it HCl _ ~ 1t DCE
k=0T weav s~ 382 v w

Por ctra parte segin el trabajo de Zhernosell y
col.[B7], la velocidad de la reaccidn de oxicloracién puede
expresarse como (para nuestro caso particular):

"

r 37.178 P = 37.178¥R%T®C = 1548.6 C
ot et. et.

ilens

.o 1t DCE

donde: K = 1549.6 m

En wvirtud de la concordancia aceptable de los

valores que reportan ambos grupos de investigadores, vamos a
utilizar la expresién gue da Youchang y col.

&}
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Para la estimacidn de las constantes cingticas de
las demdés reacciones qus conforman nuestro sistema, ¥y en
virtud de la carencia de literatura al respecto, vamos ha
considerar lo siguiente:

La expresién para una reaccidn de  primer
orden, en funcidn de la conversidn puede escribirse como:

K o= 21n -t

L 1=,

1
y vya que el tiempo de reaccidn es igual para todas las
reacciones, podemas igualar las expresiones para des
reacciones (tomando como referencia la reaccién del IXE

cuyos datos se conoscen), resultando:

K 1ln ¢(—2od .
K = L X = 0.8512 In (o) K =0.749
i 1=K L
in ¢ > i

1 -1

:-c1=0. 9483

Procediends de esta forma pueden estimarse, aunque

sea en forma aprowimade les coeficientes cindlicos de las

reacciones involucradas., La tabulacidn de los datos asi
obtenidos se prezenta a2 conbinuacidn.

TABLA 10
COMPANACI SN DE CONSTLNTES CINETICAS

PRODUCTS  Cz EQUIV., COMV. K
REACCICN Kmol Kmol . X 1t DCE/LL cat

1 134,81 134.91 0. 34832 C. 749

2 2. 8& 1.41 g, 8E-~3 2, BE-3
3 g.931 4. 46 0.0210 7. QE~3
4 0.18 0.35 2. 5E-3 65, ZE~-4
5 o.ia& O.24 1.7E-3 4. 3E~4
€ G. 46 0.4¢ 3. 2E-3 g, OE—-4

Siendo estos datos los que han de utilizarse en los
model as,

=
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3.3, - FLUIDODINAMICA

El estudio de 1la fluidodinamica del 1lecho de
particulas, constituye la parte medular de este trabajo vy,
para su mejor manejo ¥y presentacidn se dividic en:

- Sensibilidad paramétrica

- Velocidad minima de fluidizacién
- Velocidad terminal

~ Diametro de burbuja

De esta forma sSe cubre el estudioc de los aspectos
fundamentales del comportamiento del lecho fluidizado.

3.3.1.~ Sengibilidad Parametrica.

El estudio de la sensibilidad de parametros se hace
con el fin de establecer criterios normativos de la forma y
el grado en que afecta el wvalor de un parametro al
comportamiento del modelo como un todo. De esta ferma se
estara en posibilidad de discriminar a cuil & cuales
parametros deberemcs concederles mayor atencidn en  su
estimacién, evaluacion & determinacidn. Como vya hemos
mencionado con anterioridad, en este trakajc se emplearan
los tres modelos més utilizados por los investigadores en la
literatura reportada, ellos son:

- Davidson y Harrison
- Kunii y Levenspiel
- ato y Wen Censamblaje de burbujasd

Cabe hacer la aclaracidén en este punto que, debido
a que la reaccidn principal de nuestro sistema es muy
rédpida, el estudio de la sensibilidad de parametros se
realizé en los primeros centimetros de cama, para poder
obtener diferencias de predicciones y aclarar la forma como
se desarrolla cada modelo. Ya dque si la sensibilidad
paramétrica se determinaba al final de la cama, para el
reactor real mis de una decena de metros, hubiera sido
dificil obtener conclusiones validas en virtud de que todos
los modelos reportan altas conversiones en teodos leg casos.

3.3.1.a.~- Davidson y Harrison.

En el ensayo con este modelo se analizd su
sensibilidad con respecto a parametros tales como: didmnetro
de burbuja, velocidad minima de fluidizacién, altura del
lecho ebullente, constante cinética de la reaccidn de primer
orden. Esto tanto para el nmodelo de flujo pistédn como el de
mezcla completa, ya que el modelo asi lo permite. las
conclusicnes que pueden obtenerse del comportamiente del
modela, y cuya representacidén grafica se anexa, =on las
siguientes:

Figura 6: El modelo presenta poca variacidn de
la conversién para diferentes velocidadezs de gas C(UosUmfD,
cuando se trata de burbujas pequefiaz. Para el caso de
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burbujas grandes, cuande se triplica la velocidad del gas,
la conversiédn presenta una variacién del 15% aprox. En otro
aspecto de la qgrafica para flujos altos de aas, cuando se
cuadruplica el tamafio de la burbuja la conversién cae un 30%
aproximadamente.

Figura 7: Al igual que en la figura anterior,
cuando se trata de burbujas pequelNas existe poca variacidén
de la predicecién del modelo cobre la conversidén., Las
conclusiones que pueden obtenrse para el comportamiento del
modelo con el flujo pistdédn (figura anterior). son analogas a
las obtenidas con el tanque agitado.

Figura 8: La figura presenta las predicciones
del modelo para alta velocidad del gas. No existen
diferencias apreciables en las predicciones del! modelo
cuando se trakaja con flujo pistén & con tanque agitado. En
cualquiera de los dos regimenes, cuando el tamafio de la
burbuja se cuadruplica, la conversidn predicha por =l modelo
decrece en un 28% aprox.

Figura 9: Para el caszo de velocidadez de gas
mencres, Ya se observa alguna var:acidn en la conversién
predicha por el modelo. Tratandose de burbujas pequefias
puede ser de un 8% aprox. (siempre se predice una conversidén
mayor para el caso de flujo pisténd. En otro aspecto, cuando
el tamafo de la burbuja se multiplica por cuatro, la

—o,

conversisn predicha cae en un 27%.

Figura 10: Pueden ecstablecerse conclusiones
analogas a las de las figuras 8 y 8, con la adicién de que
cuando se trabaja con burbujas pequefias  un  incremento
sustancial de la velocidad de gas, repercute en el valor de
la conversidén predicha por el nmodelo. Un 11% cuando la
velocidad de gas se triplica.

Figura 11: Para el caso de burbujas grandes,
la conversidn predicha disminuye un 18X cuands la velocidad
del gas se triplica. Se nota que no existe, en este caso,
variacién de prediccién para los dos modelos de flujo
tratados (flujo pistén y tanque agitaded.

Figura 128: Desde el punto de vista de 1la
influencia del coeficiente cinédtico en el comportamiento del
nodelo, puede notarse que existe una fuerte variacidén de la
conversién (15%), cuando se duplica el valor de k. Entre los
dos modelos de flujo considerados existe wuna variacidn
aproximada del 5% de conversidn, siempre mayor para el flujo
plstdén,

A manera de resumen puede decirse due ! modelo
hidrodinadmico de Davidson y Harrison es sensible en forma
importante al tamafo de la burbuja y al coeficiente
cinético. Menos sensible resulta a las variaciones de la
velocidad del gas C(cuando hablamos de burbujas peguefias). Y
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practicamente predice conversicnes iguales para los dos
diferentes patrones de flujo.

3.3.1.b,- Hodelo de Kunii ¥y Levenspiel

Este modelo mantiene muchos de los conceptos del
modelo de Davidson y Harrisonh y agrega ¢ modifica otros,
tales como la posibilidad de reaccidn en la fase burbuja, la
presencia de tres regiones en el modelo, etc. Para estudiar
la =zensibilidad de parametros de este modelo, se variaron
cantidades tales como: el diametro de burbuja, la relacidn
entre la velocidad superficial y la velocidad minima de
fluidizacidén y la fraccidn de sdlidos presentes en la
burbuja. Diversas conclusiones de interés pueden obtenerse
de las figuras a continuacién.,

Figura 13: Tratandose de burbujas pequefias, la
influencia de la fraccidén de sédlidos en la burbuja tiene un
efect> moderado scbre la conversidn predicha por el modelo
Cecuando 7, Pasa de O0.001 a 0.1, la conversidén se incrementa

un 10%). Si las burbujas son grandes entonces la variacién
correspondiente sole es de un 8% Cuando se cuadruplica el
tamafe de l.a burbuja, la conversién sufre una variacidn
importante.

Figura 14: Las conclusiones para esta figura
son andlocgas a las de la fig., 130 Sin embargo indica también
que para velocidades de gas menores, la influencia de la
fraccidn de sdlidos en la burbuja también es mencr. También
en este caso se nota influencia del tamaBio de la burbuja
sobre la prediccidén del modelo.

Figura 15: La presente grafica contempla el
caso de Uos/Umf=11.9 y no presenta diferencias sustanciales
con respecto a las dos figuras anteriores.

Figura 16: Cuande se trata de Dburbujas
pequefias la velocidad del gas ne tiene influencia apreciable
sobre la conversién. El modelo presenta una variacidn del
10% en la conversién cuando la fracecidn de sélidos pasa de
0.001 a 0.1. A medida que aumenta la relacidn UO/Umf, la
conversién disminuye.

Figura 17: El coeficiente cinético, como era
de esperarse, tiene una marcada influencia <sobre la
conversién Ccuando se duplica el coeficiente cinético, la
conversidén se incrementa en un 25%).

De lo anteriormente expuesto puede notarse que la
fraccién de sdlidos en la burbuja no tiene influencia
apreciable sobre el comportamiento del modelo, sin embargo
tanto el diametro de la burbuja como la velocidad del gas y

sis]
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el coeficients cinético, =i tienen una muy apreciable
influencia sobre las predicciones del modelo. Ez a estos
datos a los que debe prestarse mayor atencidén en su
estimacidn y evaluacidn,

2.3.1.c. - Modelo de Kato y Wen

Este modelo es el mas recientemente desarrollado de
los tres aqui considerados ¢  incorpora la nocidn  de
desarrolloc de la burbuja en el lecho, perc aun conserva
algunos de los fundamentos de los antericres modelos. Para
el an&lisis de sensibilidad con éste modelo, se wvariaron
parametros tales como: el diametro de particula, la relacidén
de velocidades (superficial y minima de fluidizacidn) y la
altura minima de fluidizacidn, Las conclusiones se
establecen a continuacidn.

Figura 18: Para el caso de particulas finas, a
bajas alturas del lecho la relacidén de velocidades no tiene
gran influencia sobre el comportamiento del modelo. Sin
embargo a profundidades mayores del lecho, si se aprecia una
gran influencia C(puede llegar hasta el 40%). También en este
case, cuando se triplica la altura minima de fluidizacidn,
la cenversién varia un 40%.

Figura 19 Para el caso de las particulas
medianas, se nota la influencia de la relacidén de
velocidades. También se aprecia que la altura minima de
fluidizacidn tiene una notable influencia sobre las
prediceciones del modelo.

Figura 20: La presente figura corrobora las
conclusiones de las figuras 18 y 19 y muestra ademis que,
para particulas gruesas se predicen conversiones mas altas a
menores profundidades de lecho.

Figura 2i: A flujos bajos el diimetro de
particula tiene mucha influencia en el comportamiento del
modelo, de tal forma que cuando el dliametro de particula se
triplica la conversién aumenta un 32% aprox. El modelo
predice conversicnes maycres para diametros de particula
mayores.

Figura 22: A flujos altos la influencia del
diametro de particula es menor, pero atn significativa.

Figura 23: La influencia de 1la constante
cinética en el comportamiento del modelo es modesta, cuando
el coeficiente cindtico se duplica la conversién varia un a%
aprox. Las conversicnes predichas son mas altas para
particulas mas gruesas,

Con respecto al modelo de ensamblaje de burbujas,
s= puede concluir gue tiene alta sensibilidad a la velocidad
del gas, al diametro de burbuja y al diametro de particula.
Lo cuil indica que deberan proporcionarse datos precisos de
esos tres parametros con el fin de obtener datos conflables
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del modeln. En el presente trabajo vamos a utilizar los tres
modelos para la simulacidn del comportamiente del lecho

fluidizado.

3.3.2. -~ Velocidad minima de fluldizacion

Hemos menciocnado que el parametro mas importante en
la dezscripeidn de un lecho fluidizado es sin duda el tamafio
de la burbuja. Todos laos model os fluidodinamicos
desarrollados hasta este momento hacen uso del .parametro
para todas las demAs estimaciones o evaluaciones. También se
acepta generalmente que el diametro de burbuja y su
desarrolleo Ltienen muche que ver con la velocidad minima de
fluidizacidn, una caracteristica del lecho.

El trabajo experimental desarrollado en este
aspecto se dedicd a la determinacidn de la velocidad minima
de fluidizacidn entre temperatura ambiente y los 280 £, con
el fin de determinar en gque forma influencia la temperatura
a ezmta propiedad del lecho. En la figura 24 se presenta el
cemportamiente de la curva AP ve Uo, utilizada para la
determinacidn de la velocidad minima de fluldizacidn.

Para la determinacidn expsrimental de la velocidad
minima de fluidizacidn se procede de la siguiente manera:

i2.~ 8e hace pasar una alta velocidad de gas a
través del lecho, de tal ferms de gque se asegure una
fluidizacidn bién desarrollada.

ii3.- Se toma la lectura de la presidn
diferencial con un mandmetro tipo “U".

1iid. - Ze disminuye =n una cantidad determinada
de antemano la velocidad de gas a traves del lecho y se
retorna al paso fi.

ivd.~ Todo ese se repite 21 numere de veces
necesario hasta gque la lectura de la presién diferencial,
por efecto de la disminucidn de la velocidad del gas, caiga
a la décima parte de el valor inictal.

v).- Se traza una curva de AP vs Us y se
determina en forma grafica 1la velocidad minima de
fluidizacidn como el punto de quiebre de la curva.

Es importante recalcar quz la experiencia deber&
realizarse en orden descendente do velocidad para obtener
una buena definicidén de la curva 4F ve Un. Si se realizase
incrementando la velocidad, la curva que se obtendria seria
como la mosztrada a trazog en la figura 24. Esta Gltima curva
parece indicar la exislencia de una cierta resistencia de
las particulas a sSepararse de suUs vecinas Cposiblemente
debidx a factores de rugosidad & texturad.

]
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La figura 25 muesztra los datos obtenidos
experimentalmente para la determinacidn de la velocidad
minima de fluidizacidn como una funcidn de la temperatura.
En ella puede verse gue a temperaturas cercanas a la
ambiente, Umf tiene valores cercancs a 2.2 cn/s, a medida
que se incrementa la temperatura el valor de la velocidad
minima de fluidizacidn cae rapidamente y luego, alrededor de
los 185 C se estabiliza alrededor de 1 cm/s. Segun esta
misma curva a lecs 235 C, la temperatura normal de operacidn
del reactor real, la velocidad minima de fluidizacidn tiene
un valor cercanc a 0.9 cmss.

De acuerdo con el valor de Umf de 0.9 ems/s & 235 C,
puede determinarse gue =1 lecho catalitico opera a una
velocidad superficial de gas de entre 30 y 40 wveces la
velocidad minima de fluidizacidn.

Velocidad de arrastre.

La velocidad de arrastre es la velocidad del gas
que provoca que la  partfcula abandone el estado de
fluidizacidén y pase al de transporte neumatico. La
determinacidn de esta velocidad constituyes ur criterio de
operacién de los lechos fluidizados, ya que normalmente se
selecciona la velocidad de gas con un valor mayor al de la
velocidad minima de fluidizacién, con el fin de permitir un
adecuado mezclado de los sélidos v facititar la
isotermicidad del lecho, y menor que la velocidad de
arrastre para evitar ls pérdida del material que forma la
cama. :

El reactor industrial real para la oxicloracién de
etileno ublcado en FPajarites, Ver. constituye una excepcidn
debido a que su velocidad de opsracién ests méas alld de la
velocidad de arrastre del 80% de las particulas que
conforman el lecho. Estc se debe a que, por limitaciones a
la transferencia de materia de la reaccién, la velocidad de
los gases debe ser aita y el didmetro de la particula
catalitica debe ser peqguelo. Sin embargo el reactor
industrial cuenta con un grupo de tres ciclones que
remueven, =n condicicnes normales de operacidn, todas las
particulas mayores de 20 micrones y las recirculan a la
parte baja del lecho. Puede llegar a darse el caso, en
condiciones criticas de operacién que los ciclones dejen
pasar hacia el efluente del reactor, varias toneladas de
catalizador en el lapso de unos cuantos minutos.

Para la determinacién experimental de la velocidad
de arrastre, se montd un aparato experimental, figura 28a, y
se procedid de la siguiente manera:

id.- Se pesaron 100 gramos de catalizador.

iid. - Se hizo pasar por la cama una velocidad
superficial de gas igual a Umf y se
esperd una hora.

11id.~ Se peséd la cantidad colectada en el
matraz y se refirid a la cantidad
original.
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iv)., - Ahora se pasd gas a 8Umf y se esperd una

v,

hora.
Se procedid asi sucesivamente hasta que

el 215374 del sdlido originalmente
depozitads se habia arrastrade por efecto
del paso del gas y, entonces, se pess la
cantidad remanentse en el lecho y también
se refirid a los 160 gramos de
catalizador iniciales.



Con los datos recabados como se menciond
anteriormente, se obtuve la figura 28. En ella puede verse
que mas del 90% de las particulas gque forman en leche se
arrastran a la velocidad normal de operacién de 385 em-s.
Esto corresponde a una relacidn Uo Ut de 35
aproximadamente. Como lo mencionibames lineas arriba, esto
se debe a que la reaccidn de oxicloracidn de etilenc exhibe
grandes limitaciones a la transferencia de materia. Razon
por la cuil, ademas, se anexa la gr&fica del cribado del
catalizador, figura &7, donde puede conztatarse cque el
diametro promedio de la particula es de 40 micrones.

3.3.3. - DIAMETRO DE LA BURBUJA

La determinacién experimental del patrén de
desarrollo de la burbuja, constituyd la parte central de la
experimentacidén del presente trabajo. El aparato utilizado
es como lo indica la figura 28. El procedimiento fué como
sigue:

1. - Se alimentsd una velocidad de gas
deter ainada, de tal forma de asegurar una fluidizaciédn bién
desarrollada y se permitié que el 1lecho estabilizara
Ccuestién de unosg segundos).

2.- Se tomaron fotografizs a diferentes
altras en el lecho ¥y con la ayuda de un medio Jde contraste.
En este caso se utilizé una fuente de luz situada en la
parte posterior del lecho, pelficula de 400 ASA y 17188 de
abertura en el diafragma.

3. - Revelar los negativos inmediatamente vy
proyectarlos sobre una superficie blanca, en lz cuidl se
hicleron la=z mediciones de los diémetros de las burbujas
Ctonando en cuenta siempre un factor de escala apropiado. D

4. - Esta experiencia se efectud con el lechec
libre de obstaculos sumergidos. La siguiente evperiencia fué
andloga a ésta, solo que teniendo obsticulss en el interior
del lecho.

Los datos resultantes se prezeontan en las figuras
que se encuentran a continuacién, dende se ha utilizado un
DI AMETEO ADIMENSIONAL definido como la relacidén entre el
diametro de la burbuja y la altura del lecho a la cuil se
encuentra dicha burbuja. Las primeras cuatro figuras, 29-32,
representan el comportamients del lecho cuando éste se
encuentra libre de obsticulos en su interior. Puede notarse
que los puntos muestran una tendencia bién marcada y que se
define mAs a medida que se aumenta la velocidad superficial
del gas a la culdl se realizé el experimento.

Las figuras correspondientes al comportamiento del
lecho en presencia de obstaculos, 33-35, nmuestran una mayor
definicién de las tendencias en comparacién con la
experiencia sin obstaculos. Puede notarze que el efecto de
los obstéiculos sobre el desarrcllo de la burbuja es en el

61



%,
]
ey
1

VELOGIDADES DE ARRA
{experimental)

PORCIENTO DE ARRASTRE (poeso)
100 —

80 e S — S
;n'

60 e e et i / ....................................... » 1

PP / ..................................................... S —

120 ...}/ ...............................................................................................................

0 | i i o
a 10 20 30 40 &0 €Q

VELOCIDAD SUPERHICIAL (cm/s)

FIGURA 26




ANALISIS DE CRIBADO
{experimental)

- PORCENTAJE (peso)

100 — .
LT
4

RO et e // .................................................

J!/
FUD b e // ...........................................................
/
QO = /// ..................................................................
S
e
20 e s v et ie e i e i e o //’ .................................................................................
e
/’/'
O | I i |
0 20 40 B0 80 100

DIAME TRO DE FARTICULA (micrones)

FIGURA 27




P1

Aire

DIAMETRO DE LA BURBUJA

\S

J«—Plato perforado .

FIGURA 28
Ii CARLOS GONZALEZ BARRETO

ﬂ TESIS DE MAESTRIA

[ unam 1989




DESARROLLO DE LA
EXPERIMENTAL

DIAMETRO ADIMENSIOMAL

BURBUJA

Q.14

QA2 e e ;

0.10 _. ............ [RRERETRIRCRTPEITRERE B

O 0 oo e FRTPPTN

0.02 S D RN PR R T

O 0B fmevrerrer e , ...... ,,,,, e ; .. .......

0.06 T -..' ...... :: .................... :

0.00 : =
Q & 10 15 20 25

ALTURA EN EL LECHO {cm)
* Ug=47 cm/s

FIGURA 2Q




DESARROLLO DE LA BURBUJA
EXPERIMENTAL

DIAMETRO ADIMENSIONAL

0.20
O o orereee e .
DA b oo ..... : ..... R —
0.05 -_ ......................... ,_ ..... ,,“
0.00 : . : : :

0 5 10 16 20 25 30

ALTURA EN EL LECHC (cm)
o U0=G.4 om/s

FIGURA 30




DESARROLLO DE LA BURBUJA

EXPERIMENTAL

ou DIAMETRO ADIMEMSIOMAL

O-:3 ...... e e e e e e e e e e e e et Ceveaaes

0.2 R LR R ‘.“..H.““-”.”l ......................................................................

. LA
. . N .
O PP REIRETIINT LTI I IR ET RIS
. -
v i . . -

0.0 1 1 | |
Q 5 10 15 20

ALTURA EN EL LECHO (omy
© Uos 7 omds
FIGURA 31




DESARROLLO DE LA BURBUJA

b 1ﬁ BN TAL,

DEAMETRG Alital .iuli ‘l l:\L

0.5 e et e e e —
§
0.4’ [,._."\ ................................................................................................................
\""s
Lo, e e e e
0.3 RS
[0 70-]) EETTTRNOONTORI R T L B P P P S PP P PR PSPPI
0.1 \_f;\'_-?-w—*‘—-’”_. ..............................................
P e SN S ST
0.0 { 1 { { 1 { {
.0 &) 10 15 20 25 30 35 40

ALTURA EN EL LECHOD {cm)
Uo=18.7 cm/s k= Db ctte,=1.85 cm

FIGURA 32




DESARROLLO DE LA BURBUJA
CON OBSTACULOS
(experimental)

OIAMETRO ADIMENSIONAL

_0.15 I S NN

LD Frrrereremre s e R PPTPR

0.00 L ! I I {
0 5 10 16 20 25 0

ALTURA EN EL LECHO (om)
' v U0=24 ocmis

FIGURA 33




- T— ov— - B .

DESARROLLO DE LA BURBUJA
CON OBSTACULOS
(experimental)

_DIAMETRO ADIMENSIONAL

0.6

ol
b L
0.8 b ................................. TR U OO OO OU SOy SO P PEPTUTRUUUPTPPPIPROOS
e,

. e
" . N e e
DL rereererrremr T e ey e B P PP
", - . . Al .
. .
.

O O { I i . J

0 5 10 1 20 25 o
ALTURA BN EL LECHD {om)

© U147 cmifs

FIGURA G4




DESARROLLO DE LA BURBUJA

CON OBSTACULOS
{experimental)

N DIAMETRO ADIMENSIONAL

0.8
Y
O e e e
(312 B et
O(J | 1 I l ‘ { b} L

o (5 18] 15 L0 25 20 25

FIGURA G6

ALTURA EM EL LECHO {om)

O UO=1BT7 onvs




sentido de “uniformizaer’” el diameiro de ésta a lo largo del
lecho. Parece indicar que los obsticules en el lecho
favorecen e} rapido desarrollec de burbujas pequefias ¥
retardan el de las grandes.

Cada unc de los grupos de datos experimentales
anteriores, se correlaziond y, en la figura 356, se muestran
comparativamente las curvas empiricas para el lecho libre de
cbstiaculos. En ella puede verse gque en las cercanias del
plato distribuidor 1las burbujas mas grandes corresponden
Cestadisticamente hablandod, a las mayores velocidadez de
gas. Sin embargo 2n las partes altas del lecho ya no existen
diferencias significativas atribuibles a la velocidad
superficial del gas y puede decirse gue, el tamafio de la
burbuja es independiente de ésta.

La figura 37 corresponde al compcrtamiento del
lecho fluidizado en presencia de obstaculos y presenta el
mismo aspecto que la figura 356, Sin embargo las curvas
correspondientes a las diferentes velocidades se encuentran
un tanto mas separadas, indicando con ello que, en presencia
de los obstécules, la velocidad superficial del gas tiene
una mayor influencia sobre el desarrollo de la burbuja.

Una comparacidn entre el comportamiento del lecho
en presencia y ausencia de obstaculos, para una misma
velocidad superficial del gas, se presenta en las figuras 38
a 40, Aqul e nota claramente como la presencia  de
obstaculos provoca la aparieidédn de burbujas mis grandes en
las cercanias clel plato distribuidor. Poniendo de
manifiesto, como yz sc ha indicado antes, que los obstaculos
tienen un efecto muy importante sobre la fluidodinamica del
lecho.
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4. - RESULTADOS

De acuerdo al plan del presente trabajo, se
ensayaron los trez nodelos fluidodinamicos estudiados:
Davidson y Harrison, Kunii y Levenspiel y el de ensamblaje
de burbujas (models de Kato y Wen). Para ello, se tomaron en
cuenta las B reacciones que principalmente ocurren en el
lecho (y cuyas constantes cinélticas se estimaron en la
seccién 3.2 de este trabajod, y se acoplaron en =21 modelo.
Debido a que se carece de informaciédn precisa ha cerca del
orden de las reacciones, se supuso gque todas eran de primer
orden al igual que la reaccidn principal. Las figuras que
representan loz datos obtenidos con los modelos, se
presentan a continuacidén.

Figura 41.- Mcdelo de Davidson y Harrison: Este
modelo considera que no hay posibilidad de reaceidn en la
fase burbuja y solo reconoce dos regiones en el lecho
fluidizado Cla burbuja y la emulsion). Los datos que reporta
para nuestro sistema indican que la reaccidén se efectla
practicamente en su totalidad en los primeros 10 centimetros
de cama, sin importar la velocidad superficial de los gases
alimentados. Esto nos indica que, segdn este modelo, el
resto de lecho fluidizade Cmias de 14 metros), estaria
disponible para que la mslécula de Diclorcetano recién
formada continuara clorandose hazia productos mas pesados,
dando con ello origen a una gran cantidad de impurezas. En
la operacidn del reactor real se puede observar que la
velocidad de los gases tiens una influencia apreciable en la
formacién de subproductos pesados, tal como el 1,1.,2
Triclorcetano, ya que al disminuir la velocidad de los gases
un 10%, la pureza del DCE productos puede caer hasta un 1%,
Porr cuanto respecta a la predicecidn del modele de altas
conversiones en muy cortas longitudes de cama, no resulta
congruente con la realidad, debido a que la altura del lecho
fluidizado en el reacter real d(dentro de los rangos de
operacidén establed, no ejerce influencia apreciable sobre la
pureza del producto. Era de esperarse que si el modelo
predice lo correcto, a menor altura de lecho corresponderia
menor tiempo disponible para la formacidén de impurezas Yy
ello redundaria en un mis alto valor de la pureza del DCE
producto, cosa que no se ohserva en la realijdad.

Figura 42.- Modelo de Kunii y Levenspiel: El modelo
predice una gran influencia de la velocidad superficial
sobre la conversién, ya que para muy bajas veloclidades de
gas (5 cm/s por ejenmplod, la conversidn del 989% se alcanza
antes de los 40 cm de cama, en tanto que a las velocidades
de cperacidén real, esa misma cenversidn se logra alrededor
de los 8500 cm. El modelo tiene un comportamiento tal que
permite utilizar wuna gama nuy amplia de valores de la
velocidad superficial sin afectar apreciablemente el wvalor
de la conversién al final de la cama.
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Figura 43. - Modelo de Kato y Wen: Las predicciones
de la conversidn basadas en este modelo resultan
anormalmente bajas en todos los casos simulados. Cuando se
trata de una velocldad superficial muy baja (5 cms/sd, la
conversidn alcanza valores del 20% aproximadamente hasta una
altura de 600 cm. Por otra parte, cuando se utiliza una
velocidad superficial de 30 cmrs/s no se nota una gran
influencia sobre la conversidon ¥y los valores predichos son
cimilares a los del primer caso. Sin embargo en la operacisén
real del reactor, tal como se apuntéd lineas arriba, 1la
conversién que normalmente se alcanza oscila alrededor del
Q8% para alturas de cama de 1400 cm. Segin el modelo de
Kato-Wen el reactor real solo seria capaz de obtener un 55 %
de conversién en promedio.
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CCHRLUBTONES:

Aun cuanda en el reactor real no pusdan tomarse
muestiras a diferentes alturas de cama para evaluar el avance
de la conversién en escs puntos, resulta claroc que el modelo
hidrodindmnico que mejor se adapta a nuestro caso es el de
Kunii~Levenspiel, Y que es el dnico que predice
conversiones altas en alturas de cama que no sobrepasan el
0% de la altura real del lecho fluidizado. La predicecidén
del modelo se adapta también al hecho de que la presencia de
impurezas cloradas normalmente no sobrepasa del 2% en la
corriente de salida del reactor, y llega a variar hasta un
1% cuando 2 alters la velocidad de los gases por efecto de
una variacidn en la presidn del sistema. Les otros modelos
arronjan predicciones muy discordantes con la realidad. Por
una parte unc predice que se alcanzan conversiones muy altas
en unos cuantos centimetras de cama y el otroc que 1la
longitud de la cama no es suficiente para efectuar la
reaccidén de manera adecuada,

For cuanto respacta a las correlaciones existentes
para la estimacidn de algunas propiedades del lecho fluido,
tal como la velocidad minima de fluldizacion, el diametro
méximo estable, la velocidad de arrastre, etce., generalmente
dan estimaciones gque no coinciden con los valores
experimentales. Por elenmplo la velocidad de arrastre para el
lecho T estima  entre 20 ¥ 40 omss, siende que
experimentalnente se pudo determinar gque ha esa velocidad
més del 9% del lecho ya se habia arrastrado. El diametro
méximo estable ze predice en varios metros, considerands una
velocidad suporfizial similar a la de operacidn real de 35
cnvrs,  La excepeidn la constituye la velocidad minima de
fluidizacidn gue estimada con la correlacidn de Yasui
predice un valwr de 1.03 cm/s, y su valor experimental es de
i em~=.

Dz Lo experimentalmente determinado en el presente
trabajo se puede concluir que la presencia de obstaculos en
la cama afecta notablemente el patrédn de desarrollo de la
burbuja y facilita la isotermicidad del lecho, vya que
uniformiza el tamafio de la burbuja en el lecho. Asi mismo
puede concluirse que el modelo fluidodinamico que mejor
representa el sistema bajo estudio es el modelo de Kunii y
Levenspiel, debkido a gque predice conversiones altas en
alturas de lecho fluidizado que corresponden a la parte
central del leche fluidizade real Cesto bajo condiciones
oparativas normales).
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