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RESUMEN 

Se presenta el estudio del comportamiento de un 
reactor de lecho fluidizado, que se utiliza para la 
oxicloración del etileno; el estudio se divide en tres 
aspectos: 

Fluidodinámica: Investigación bibliográfica y 
experimental de las caracleristicas del lecho fluidizado, 
tales como velocidad mínima de fluidización, crecimiento de 
la burbuja, velocidad de arrastre. 

Termodinámica: Estudio teórico de las propiedades 
de la mezcla reactivos-productos y de la composición en ~l 
equilibrio, asi como de criterios fundamentales de 
operación. 

Cinética: Investigación bibliográfica ha cerca de 
las expresiones ciné~icas y los mecanismos de reacción 
actual.mente propuestos para esta reacción. 

Ccri la información anterior, 
un modelo f 1 ui dodi námi co par a la 
comportamiento del lecho fluidizado. 

se propone el uso de 
representación del 
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ABSTRAC 

This thesis presents an study of the behavior of 
the ethylene oxychlorination fluidized bed reactor. Toe 
study has been divided in three parts: 

Hi dr odyr1ami es: Bi bl i ogr aphi e and experimental 
study of the principals fluid bed characteristics such as 
minimun fluidization velocity, bubble growth and carryover 
veloci t.y. 

Thermodynamics: St.udy of the 
properties of reactants and products as 
equilibrium product distribution. 

thermodynami e 
well as the 

Kinetics: Bibliographic 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 behavior is proposed. 
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1.- INTRODUCCION 

El Monómero de Cloruro de Vinilo CMCV). base de 
fibras sintéticas y plásticos. se produce en nuestro pais a 
razón de 180 mil toneladas anuales. según datos de 1988. Sin 
embargo la demanda interna del producto es muy superior, lo 
cuál arroja un defici.t. que cobra especial importancia cuando 
se analiza desde el punto de vista económico, ya que 
representa una muy importante salida de divisas. 

El MCV se obtiene industrialmente 
pirolisis del 1,2 Dicloroetano CDCE). y este 
produce mediante dos procesos industriales: 

a).- Cloraci6n directa del Etileno. 

b). - Oxicloración del Etileno. 

mediante 
a su vez 

la 
se 

El proceso·de oxicloración del etileno aporta cerca 
del 50% de la cantidad del DCE que se destina a la 
producción de MCV. De acuerdo a las normas operativas de las 
plantas industriales para la producción de MCV. es necesario 
alimentar aproximadamente 3 toneladas de DCE a un horno de 
pirólisis para obtener una de MCV. Asi pues resulta claro 
que deben buscarse y perfeccionarse métodos de producción de 
DCE que permitan manejar grandes vol umenes de reactivos y 
productos más fácilmente. 

En el reactor industrial de lecho fl uidizado se 
tiene un control eficiente de la temperatura mediante 
serpentines de enfriamiento y los reactivos se alimentan a 
control de flujo y presion. Sin embargo existen di versos 
problemas operativos dignos de tomarse en cuenta como son: 

1. - la pérdida de catalizador: dentro del 
lecho catalítico por efecto de la atrición se producen 
constantemente partículas finas Cdiametro menor de 20 
micrones). que son arrastradas fuera del reactor junto con 
los productos de la reacción. esta es una pérdida normal y 
no sobrepasa los 35 Kg/dia de operación. Sin ~mbargo si la 
velocidad de los gases dentro del react·or es al ta comienzan 
a arrastrarse partículas mas gruesas. provocando con ello 
que baje rápidamente el inventario de catalizador pudiendo 
llegar, en caso extremo, a provocarse canalizaciones dentro 
del lecho catalítico. 

2.- apelmazamiento del catalizador: el 
'- catalizador est.a compuesto por CuCl soportado en al ómi na y 
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con diámetros de part.icula que van desde los 20 hasta 
aproximadamente 100 micrones. Sin embargo bajo ciertas 
condiciones operativas puede provocarse que más de dos 
part.iculas cataliticas se adhieran entre si (aglomeren), y 
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formen una macroparticula. Este fenómeno no solo provoca el 
cambio de 1 as propiedades f 1 ui dodi námi cas del catalizador 
sino también provoca el taponamiento de los conos ciclónicos 
recolectores de particulas y conduce a una intolerable 
pérdida de catalizador por arrastre (pudiendo conducir en 
caso extremo a la necesi·dad de suspender temporalmente la 
operación del reactor). 

3. - control de temperatura: el control de la 
temperatura normalmente es muy eficiente y permite una 
operación segura del reactor en un rango razonablemente 
amplio de cargas (flujos. presiones y temperaturas). sin 
embargo pueden llegar a presentarse problemas de 
transferencia de calor debido al ensuciamiento de las 
superficies de los serpentines de enfriamiento provocado 
por la deposición de catalizador ó por corrosión. 

4.- corrosión: los gases reactivos se 
alimentan a diferentes condiciones de presión y temperatura 
al reactor. pero siempre deberá vigilarse que la mezcla 
gaseosa tenga una temperatura superior a la de rocío del 
agua a las condiciones de presión del reactor 
(aproximadamente 420 K), ya que de lo contrario se 
provocaría la condensación del agua y una muy severa 
corrosión al equipo debido a la presencia de HCl. 

El objetivo de la presente tésis es el estudio de 
las caracteristicas del catalizador C Umr. Ut, área 
superficial. tamaijo de partícula. etc.). relacionadas con el 
proceso de oxicloración de etileno, asi como la 
fluidodinámica de un lecho fluidizado bidimensional y 
tridimensional para este proceso, además de la simulación 
del reactor empleado en el proceso de oxicloraci6n de 
etileno en Pajaritos, Ver., con el fin de entender y en la 
medida de lo posible mejorar la operación que actualmente se 
sigue en esta planta. 

Se compararán las predicciones teóricas de tres de 
los modelos más r epor lados en la l i ter atura 
CDavidson-Harrison, Kunii-Levenspiel y Kato-Wen). con datos 
disponibles de la operación real del reactor de Pet.r6leos 
Mexicanos con el fin de interpretar de una forma más 
completa y correcta la infor-maci6n r-ecopilada durante la 
operación del reactor. 

2.- ANTECEDENTES 

2.1.- DESCRIPCION DEL PROCESO 

GENERALIDADES 

Con el fin de enmarcar la operación del reactor de 
lecho fluidizado dentro de la unidad de oxicloración de 
etileno, vamos ha hacer una breve descripción del proceso 
como un todo. 

4 
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La oxicloración, es un proceso industrial para la 
obtención de Dicloroetano y requiere de alimentaciones de: 
Et.ileno, Acido Clorhidrico y Aire Cu Oxigeno), las cuales se 
reciben de: una planta de Et.ileno, la sección de pirólisis 
de DCE y purificación de vinilo y, por último el aire, de la 
atmosfera previa filtración. 

El ácido, etileno y oxigeno del aire, reaccionan 
conforme los gases pasan a través de una c~ma catalitica 
fluidizada para formar OCE y agua. Los gases y el 
catalizador arrastrado pasan a través de un ciclón de tres 
etapas para remover los finos de catalizador, los cuales se 
retornan a la cama catalítica. 

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 torre de apagado se drena y se envia a limite de 
baterías para su posterior tratamiento. 

Los gases que pasan por la torre de apagado 
caliente se envian a un condensador de DCE crudo donde se 
enfrían. y el DCE 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 apagado caliente y la fase organica CDCE crudo) se 
bombea hacia un tren de lavado caustico o bien hacia 
almacenamierito de DCE crudo y humedo. 

Los gases fries que abandonan el decantador, pasan 
a través de un enfriador con refrigerante (Chiller) y hast.a 
un absorbedor donde el OCE se absorbe en una corriente 
descendente de 3olvente. Los gases del domo del absorbedor 
se descargan hacia un sistema de desfogue y de ahi a la 
atmósfera. La mezcla OCE-solvente, del fondo de la columna 
absorbedora se envia a un agotador donde el DCE se recupera 
por destilación a vacio en el domo y se retorna al 
decantador de OCE. y el solvente limpio se recupera por los 
fondos de la torre agotadora para regresarlo al domo de la 
torre absorbedora. 

De una forma sencilla podemos dividir la unidad de 
oxicloración en secciones. las cuales se describen a 
continuación: 

Alimentación de etileno: los vapores de etileno se 
2 

introducen a la unidad de oxicloraci6n a 18. 55 Kg/cm m. 
Dent.ro de la unidad se precalienta en un int.ercarnbiador de 

2 calor con vapor de 10. 55 Kg/cm m. La temperatura de salida 
se regula automáticamente a 130 C mediante un controlador de 
temperatura. La presión de aliment.ación del etileno al 
reactor R-1 se mantiene en 7 Kg/cm2 m y se int.roduce al 
react.or a través de unos dist.ribuidores internos. 



Alimentación de ácido clorhidrico: como ya 
mencionamos anteriormente. el ácido clorhídrico se recibe de 
la unidad de pirólisis de DCE (del domo de la torre de 
ácido), a una presión de 10 a 11 Kg/cm2m y se controla para 
alimentarlo al reactor Ca través del mismo distribuidor que 
el etileno). a una presión de 5. 5 Kg/cm2 m y mediante un 
precalentador de carga a 190 C. 

Alimentación de aire: el aire de la atmósfera se 
succiona a través de un filtro de tipo seco. con el fin de 
remover polvo y materiales extraf'íos, y luego se comprime en 
un compresor de tipo centrifugo que descarga a una presión 
controlada de 5.6 Kg/cm2 m. El aire se alimenta a una 
temperatura aproximada a los 170 C por el fondo del reactor. 

- El reactor R-1: es un recipiente cilíndrico 
vertical de acero al carbón que contiene un catalizador 
fluidizado. Esta equipado con distribuidores de 
alimentación, serpentín de enfriamiento y ciclones. El aire 
se introduce por el fondo del reactor R-1 a través de un 
plato perforado y con copas de distribución. La mezcla de 
etileno y ácido se introduce al reactor mediante una tuberia 
de distribución de tal forma que choca directamente con las 
copas de aire. asegurando un buen mezclado de 1 os gases 
reaccionantes juslo al inicio de la cama catal1 tica Cno 
antes porque se daria lugar a la formación de mezclas 
explosivas) . 

Las alimentaciones combinadas f 1 uyen hacia arriba a través 
del reactor y en presencia del catalizador fluidizado 
reaccionan para producir DCE. Las reacciones de c,loración y 
oxidación son fuertemente exotérmicas. liberando grandes 
cantidades de calor que deberá removerse con el fin de 
prevenir temperaturas excesivamente altas en el reactor. Con 
este fin dentro del reactor se encuentran localizados tubos 
verticales de enfriamiento. Los tubos está.n dispuestos en 
varios pasos paralelos con .12 tubos en cada paso. ?or dentro 
de los tubos circula gran cantidad de condensado para 
remover el calor necesario. Cabe aclarar que para el 
desarrollo del modelo se tornará la premisa de isotermicidad 
del lecho y. por lo tanto no se trabajará con la 
transferencia de calor Cel modelo solo contempla el lecho 
fluidizado). 

Ciclones: la mezcla de gases abandona la fase densa 
del lecho f 1 ui di zado y fluye hacia un juego de 3 etapas 
ciclónicas donde se remueve el catalizador arrastrado. 
Debido a que la carga de catalizador arrastrado es mayor al 
principio, el ciclón primario es el más largo de los 3 y 
opera a la velocidad má.s baja. Esta velocidad (cerca de 18 
m/s), permite un grado relativamente al to de remoción de 
sólidos sin una excesiva atrición. Las 3 etapas ciclónicas 
incluyendo los interpasos y el vórtice colector de la 
primera etapa tienen un recubrimiento de cemento refractario 
con el fin de minimizar la erosión. Los gases calientes que 
abandonan el ciclón terciario se encuentran practicamente 
libres de catalizador. La pequef'ía cantidad de catalizador 
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remanente en los gases efluentes del reactor son partículas 
eA~remadamente finas, de forma irregular y que exhiben mal 
comportamiento fluidodinámico. Las pérdidas normales de 
catalizador se estiman carcanas al 0.1 % de la carga 
catalítica del reactor por cada dia de operación. 

Torre de apagado caliente 0-1: los gases calientes 
que abandonan el reactor se introducen por el fondo de la 
torre 0-1 a 230 C aproximadamente y 3.8 Kg/cm2m. La sección 
inferior de la torre se encuentra empacada con anillos de 
porcelana. En esta sección los gases calientes se lavan a 
contracorriente con agua ácida que fluye de la parte alta de 
la columna. Los gases calientes se enfrian por evaporación 
de una peque~a cantidad del agua de lavado. 

Los gases que salen de la sección empacada de la torre 
f 1 uyen hacia 1 a par t.e superior donde 1 as trazas de HCl se 
remueven de los gases mediante agua (procedente del 
decantador M-1 más un pequeño repuesto). que se alimenta al 
plato del domo. La corriente de fondos de la columna se 
envi.a, a cent.rol de nivel. a la unidad de tratamiento de 
efl uent.es. 

Recuperación de DCE: los gases efluentes de la 
torre de apagado fluyen a un condensador de OC:E crudo. T-1. 
donde la mayor i a del DCE y el agua se condensan y enfr i an 
hasta 38 C. La corriente de salida fluye hacia el decantador 
de OCE crudo. M-1. donde el vapor y el liquido se separan. 
La fase orgánica se bombea hacia un almacenamiento 
intermedio 6 hacia el tren de lavado caústico. Los gases de 
venteo separados en el decantador se enfrian a 10 C mediante 
intercambio de calor con refrigerante en el enfriador de 
alimentacion al absorbedor. T-2. 

Como ya se mencionó anteriormente. el modelo objeto 
de este trabajo trata del comportamiento de la fase densa 
del lecho fluidizado exclusivamente C su comportamiento 
hidrodinámico y cinético). 

El catalizador: el catalizador utilizado para la 
síntesis del OCE es fácilmente fluidizable. altamente 
selectivo a la reacción de DCE y no fácilmente envenenable 
por impurezas en la alimentación. La fluidizaci6n produce un 
estado de agitación en el cuál 1 a fase densa de 1 a cama 
catalítica 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 pequef'ías particulas cuya velocidad terminal es 
inferior a la velocidad del gas. 

La turbulencia de las partículas catal1 ticas 
produce un contacto eficiente entre el catalizador. los 
gases de proceso. las paredes del reactor y los tubos del 
serpentín de enfriamiento. !agrandase con todo ello una gran 
eficiencia en la transferencia de ~alor. Sin embargo aún 
cuando la turbulencia favorece el intercambio de calor y la 
transferencia de materia en el seno del lecho catalit.ico. es 
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cierto que también produce un desgaste sobre las partículas 
de catalizador y sobre las superficies metálicas. Durante la 
operación normal el calalizador sufre un cambio gradual en 
la di st.r i buci ón de tamaríos de par t.1 cul a por causa de la 
atrición y de la pérdida de particulas pequeñas. Estos 
cambios son graduales y se compensan por la adición de 
catalizador fresco hasta que las condiciones de equilibrio 
de las propiedades fluidodinámicas del catalizador se 
alcanzan. 

La distribución de tamaños de partícula de un 
catalizador nuevo cambia conforme las particulas mayores se 
rompen. Los fragmentos mas pequeños, menores de 10 micrones 
de diamet.ro, se pierden por el efluente del reactor. Una 
distribución de tamaños de particula típica para un 
catalizador nuevo y uno equilibrado es como sigue: 

TAMMIO NUEVO EQUILIBRADO 

de 60 a 90 micrones 12 ¾ max. 1 - 4 ¾ 
de 45 a 60 micrones· 45 65 ¾ 55 70 ¾ 
de ªº a 45 micrones 20 35 ¾ 25 - 35 ¾ 
hasta 20 micrones 1 5 ¾ 1 % 

Es deseable mantener un contenido mínimo de 
particulas de 45 micrones del 25 al 30 ¾, con el fin de 
asegurar una fluidización suave y uniforme. Aún cuando 
diariamente se pierden alrededor de 34 Kg de catalizador 
(como finos menores de 10 micrones), más finos se p,oducen 
continuamente por atricion y de esta forma prevalece en 
forma aproximada la distribución de tamaños de particula. 

Regeneración del catalizador: durante la operación 
normal del catalizador debe controlarse rigurosamente la 
relación de cargas acido/etileno en 1. 92 molar. Si por 
alguna razón dicho valor se ve sensiblemente alterado en 
favor del ácido Cpor ejemplo a 2. 0-2.1). durante 20 a 25 
minutos, el catalizador empezara a aglomerarse dando lugar a 
arrastre importante de catalizador fuera del reactor. En la 
mayoría de los casos el procedimiento de regeneración 
involucra un incremento de la relación acido/etileno hasta 
1.6-1.7 molar durante 2 horas. Si esto no resultara 
satisfactorio puede ser necesario suspender las 
alimentaciones al reactor excepto el aire, y entonces 
fluidizar la cama solo con aire durante 8-12 horas a 
temperaturas cercanas a la de operación con el fin de 
provocar que desaparezca el apelmazamiento del catalizador. 

La operación real: para una operación segura y 
eficiente del reactor industrial. todas las alimentaciones 
Cf'lujos. presiones y temperaturas), se controlan 
automáticamente y se registran en :forma continua. As:i pues 
es posible controlar, con aceptable precisión y seguridad, 
los flujos de alimentación al reactor. La velocidad de los 
gases dentro del lecho catalitico se controla en el rango de 
21 a 43 cm/s; velocidades de gas menores de 21 cm/s tienden 
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producir acanalamientos en el lecho, en tanto que 
ocidades mayores pueden conducir a un intolerable 
.astre de sólidos fuera del reactor. El reactor esta 
eñado para operar a una presión en el domo de 3.2 a 3.9 
' 2 cm m. 

El distribuidor de los gases de alimentación consta 
120 orificios de 25. 4 mm de diámetro cada uno. Ot.ros 

,os importantes se proporcionan a continuación: 

1peratura promedio de gases alim. 
•si6n promedio de gases alim. 
,metro del reactor 
,metro exterior del serpentin 
,metro exterior del ciclón primario 
.sidad del lecho estático 
;sidad del lecho fluidizado 
ura del lecho fluidizado 

170 C aprox. 
5. 5 Kg/cm2m 

290 cm 
11. 4 cm 
22. O cm 

a 1.04 g/cm 
O. 561 g/cmª 
1407 cm 

Al 100 ¾ de carga, el flujo volumétrico total a la 
rada del reactor (considerando gas ideal), es: 

C991 840 mol/h)C0.082 1-atm/K mol)C170+273) K 
V= 

(6.61 Kg/cll\2 ~)(1 atm/1.033 Kg/cll\2) 

V = 1 . 588 m 3 /s 

El área total transversal del reactor es: 

A= n c2.a m) 2/4 = 6.605 m2 

El área que ocupan los ciclones y el serpentines: 

A= ílC0.057 m/tubo) 2C120 tubos) + C0.11 m) 2 
o 

A = 1. 263 m2 
o 

i.consideramos un 10 % adicional debido a la presencia de 
ernos y soporteria diversa dentro del reactor. tenemos: 

z A = 1. 389 m 
o 

z .)ar lo tanto el área neta de flujo es de 5. 216 m . Con 
o ya podemos calcular la velocidad superficial del gas: 

U = 1. 688 / 5. 216 = O. 304 m/s 
o 

g 



2.2.- Termodinámica 

La mezcla reaccionante forma un sistema complejo de 
6 reacciones posibles entre el etileno, oxigeno y ácido 
clorhídrico. Dicho sistema según lo establece la 
ter modi námi ca alcanzará el equi 1 i br i o a 1 as condi cienes de 
presion y temperatura a que se halle sometido. El sistema de 
nuestro interés es el siguiente: 

CH + 1/2 0 + a HCl > CH Cl +HO 
2 4 z 2 4 2 2 

CH + 2 O > 2 CO + 2 H O 
Z 4 2 2 

CH + 3 o > 2 co +aHO 
Z 4 2 2 z 

CH + 3 o + 8 HCl > 2 CCl +6HO 
Z 4 z 4 2 

CH + 2 O + 6 HCl > 2 CHCl +4HO 
2 4 2 3 2 

CH + o + 3 HCl > C H Cl + a H O 
Z 4 2 2 3 3 2 

Tal como lo menciona Garcia de la Banda [ 1 l, los 
procesos de oxicloración de hidrocarburos en general, están 
constituidos por una serie de reacciones de adición de Cl y 

z 
posterior eliminación de HCl. Lo cuál partiendo de ur1a 
olefina conduce a través de las correspondientes parafinas y. 
olefinas cloradas a productos con un creciente contenido de 
cloro. un esquema general para estos procesos es como el 
siguiente: 

R-CH=CH 
+el 
__ 2» R-CHCl-CH Cl - Hcl» R-CH=CHCl ---->> 

+el 
z 

2 -. -» R-CHCl-CHCl z 

- Hcl» R-CCl=CCl 
2 

z 
- HCl>) 

+el 
R-CCl=CHCl ~-2-» R-CCl -CHCl 

+el 
2 2 

--2 » R-CCl -CCl 
Z 3 

Las r eacci enes de el or aci on son muy exotérmicas y 
las reacciones de eliminacion del ácido son moderadamente 
endotérmicas, siendo la reacción global exotérmica. Desde el 
punto de vista termodinámico, a bajas temperaturas son más 
estables las parafinas cloradas que las correspondientes 
olefinas cloradas. Esto hace que durante la oxicloración a 
bajas temperaturas se pueda producir la adición de Hcl al 
doble enlace. Asi para el caso de la oxicloración del 
et.ileno a bajas temperaturas tenemos en las primeras etapas: 
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?8z CH 
+ HCl » CH Cl CH = « z - HCl z 3 

+Cl / 

/ 
CH Cl CH Cl <{ + HCL » CH CHCl « + HCL 

}) CH CHCl = 
2 z - HCL 2 - HCL 3 z 

Además de las reacciones que constituyen el proceso 
de oxicloración, tienen lugar polimerizaciones de las 
olefinas y craqueo de reactantes y productos. También por 
hallarse presentes el hidroc.arburo y el oxigeno, se producen 
reacciones de oxidación y oxi-deshidrogenación. Todas estas 
reacciones tienen una gran influencia ya que no solo 
disminuyen el rendimiento del proceso sino que también 
acortan drásticamente la vida útil del catalizador,por 
formación de depósitos de carbón. La coexistencia de ladas 
las: reacciones anteriormente mencionadas convierte al 
sistema en un conjunto complejo de reacciones: cuyo 
equilibrio depende de un número elevado de va,iables. En el 
presente trabajo se determinará que restricción 6 
restricciones impone la termodinámica al sistema. 
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2.3.- Cinética 

Los catalizadores utilizados para los procesos de 
oxicloración generalmente son cloruros de metales de estados 
de oxidación variables y. en forma ocasional, oxidas. Los 
cloruros de cobre 6 las mezclas de cloruro de cobre con 
cloruros alcalinos soportados en diferentes materiales, son 
los catalizadores más mencionados en la literatura. También 
se citan con alguna frecuencia las mezclas de cloruro de 
cobre y compuestos de tierras raras. el cloruro de hierro y 
su oxido. 

La adición de pequef'ias cantidades de cloruros 
alcalinos a los catalizadores de cobre. hace disminuir la 
volatilidad del cloruro cúprico. aumentando sensiblemente la 
vida del catalizador. En cuanto al soporte. probablemente el 
más utilizado sea la y-alúmina. la cuál sometida a 
diferentes tratamientos térmicos antes de la impregnación 
con la fase activa da lugar a catalizadores que difieren en 
su superficie especifica, volumen y distribución de poros y 
en sus propiedades superficiales. Dependiendo del proceso de 
oxicloraci6n y del producto deseado. la alúmina se someterá 
a diferentes tratamientos térmicos con el objeto de mejorar 
la actividad y/o sel ecti vi dad del catalizador. Asi • en la 
oxicloración de benceno, reportado por Satterfield, un 
catalizador de cloruro cúprico (10 ¾ en peso). soportado 
sobre y-alúmina tratada a 600 C dio un 40 ¾ de conversión de 
benceno y una selectividad a monoclorobenceno del 76 %. en 
tanto que con el mismo catalizador preparado con alúmina 
tratada a 800 C se obtuvo un 33 % de·conversión de benceno y 
una selectividad del 80 ¾ a monoclorobenceno, todo esto en 
condiciones análogas de operación. 

Esto indica claramente que para cada sistema de 
reacción y requerimientos de product.os es necesario 
optimizar la temperatura de tratamiento del soporte del 
catalizador, llegando incluso a temperaturas que suponen el 
cambio de cristalinidad de la y-alúmina hacia la a-alúmina. 

Garcia de la banda indica que no es dificil 
preparar catalizadores de oxicloración muy activos, pero 
dada la complejidad del sistema no es fácil la preparación 
de catalizadores selectivos a cada uno de los productos 
int.ermedios en la cadena de reacciones, sobre todo cuando el 
product.o deseado es una olefina clorada. 

Según este mismo autor, en un estudio teórico de 
las distintas posibilidades existentes: para explicar como 
una variación en la temperatura de tratamiento previo del 
soporte podia influir en la selectividad, se llegó a admitir 
como posibles las siguientes hipótesis: 
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1. - La distinta porosidad del material 
.a distinta conductividad térmica del catalizador y 
evaba a distintas temperaturas superficiales reales 
atalizador, para una misma temperatura del termopar. 
emente mayores temperaturas darian mayores grados de 
de la reacción hacia la derecha 6 sea hacia productos 
,S. 

2. - Funcionaba la te6ria clásica de Wheeler 
~ a sel ecti vi dad en poros. De acuerdo con el 1 a, al 

la distribución del radio de los poros en el soporte 
,ü ores: más pequef'íos , ir i an a par eci ende productos cada 

clorados. Por lo tanto para los mismos valores de 
iables, catalizadores que contengan principalmnete 

.e gran diámetro darian mayores selectividades hacia 
cis: iniciales de la cadena de reacciones que aquellos 
que predominen poros de diámetro menor. 

3. - Al poner la misma concentración de fase 
sobre soportes de áreas diferentes se tenían 

,?s de fase activa de tamaf'ío diferente. Las distintas 
t.ones de átomos 6 moléculas de fase activa en puntos 
·es, la existencia de mayores 6 menores porcentajes: 
~ de indice elevado expuestas a los reactantes, etc. 
~xplicar diferencias en actividad y selectividad. 

4.- Los tratamientos: térmicos del soporte 
_:._n su qui mica superficial. Ello podria variar los 
? enlaces (en caso de formarse), del soporte con la 
a activa y sin lugar a _dudas podria variar también 
:ti vi dad. 

En la oxicloración de hidrocarburos se obtiene una 
1ci6n de productos donde, si bién es fácil obtener 
ridades: elevadas para las etapas de adición 6 
·:ión consideradas independientemente ó incluso para 
-juctos con elevado contenido de cloro , es dificil 
selectividades elevadas a los productos intermedios, 

·_¡e estos sean las dicloro-parafinas que inician la 

Uno de los problemas que plantea el empleo de 
,dores de cloruro cúprico sobre y-alúmina en procesos 
oración, es su rápida desactivaci6n con el tiempo de 
,n. Con el fin de minimizar este inconveniente un 

número de patentes describen la preparaci6n de 
dores más estables 6 más activos a temperaturas 
-=::stos catalizadores generalmente están constituidos 
las de cloruro de cobre con otros haluros metálicos. 
:..rgo los trabajos cientificos publicados sobre el 
!e la adición de es-tos cloruros en la oxicloraci6n 
mente escasos [1,3-5,62,63). 

En el -trabajo de Avila y Blanco [3), se -tom6 como 
patr6n la oxicloraci6n de benceno y se estudio la 

ia de la adición de diferen-tes cloruros a los 
jores convencionales de cloruro cóprico sobre 
~- En la fig. 2 se presentan los valores de 
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conversión de benceno (moles de benceno transformados por 
cada 100 moles de benceno alimentados), frente al contenido 
metálico de cada catalizador expresado como átomos-gramo 
metálico 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 
monoclorobenceno fué superior al 90 % 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 adición de cantidades 
crecientes de LiCl no produce alteracidnes apreciables en la 
actividad correspondiente al cobre presente en estos 
catalizadores. El papel principal del LiCl en esta caso, es 
el de agente estabilizante de la fase activa, según lo 
reporta Avila y Blanco [3). 

De los diferentes cloruros alcalinos propuestos en 
la literatura como agentes estabilizantes, el de LiCl parece 
ser el más conveniente, pues tanto el KCl como el NaCl 
provocan una disminución de la actividad del catalizador. El 
análisis de los difractogramas de rayos X correspondientes a 
este tipo de catalizadores revelan la presencia tanto de KCl 
como de cristales de un cloruro de potasio y cobre 
dihidratado. Asi pues el efecto inhibitorio ejercido por el 
KCl en estos catalizadores puede interpretarse como el 
resultado de la formación de dicha sal doble en la que el 
cobre se encuentra imposibili t~do para ejercer su acción 
catali tica. 

En los trabajos de Avila, Blanco y Soria [41 se 
reporta en forma independiente el comportamiento de los 
catalizadores de cloruro cúprico y cloruro de cerio 
soportados sobre alúmina. Estos catalizadores presentaron 
una actividad superior a la observada con los catalizadores 
de cobre y algún otro cloruro que contienen cantidades 
equivalentes de fase activa. Según puede observarse en la 
fig 2, la adición de pequefias cantidades de cloruro de cerio 
produce un aumento brusco de la actividad hasta que se 
alcanza un máximo para una relación atómica Cu:Ce próxima a 
la unidad. Los difractogramas de rayos X mostraron que a 
medida que aumenta el contenido de cerio disminuyen las 
seflales correspondientes a los hidroxicloruros de cobre 
hasta desaparecer por completo para una relación atómica 
Cu: Ce=1. La desaparición de estas sef"íales podria deberse. 
por lp menos en principio, a una mayor dispersión del cobre 
en la superficie del catalizador, actuando entonces el cerio 
como un agente dispersante. 

Sin embargo el aumento de la actividad de los 
catalizadores de cobre y cerio no puede explicarse 
considerando únicamente un efecto dispersante por parte del 
cerio ya que, en estos catalizadores, el cobre se considera 
suficientemente disperso en la superficie. Además según los 
resultados de Avila [5J, en un estudio cinético efectuado 
con este tipo de catalizadores se puso en evidencia que la 
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presencia de cerio interviene en el mecanismo de la reacción 
haciendo que la velocidad global del proceso sea 
independiente de la presión parcial del oxigeno y 
proporciona una gran estabilidad a los catalizadores. Por lo 
tanto, el efecto promotor del cerio podria explicarse más 
satisfactoriamente a través de la formación de una especie 
de Cu, Ce, Cl y OH en la que el cerio activa notablemente la 
reoxidaci6n del cobre y evita su desactivación 

En el presente trabajo se utilizará la información 
cinética disponible para el catalizador CuCl soportado en 

2 

y-alúmina, ya que tal es el catalizador industrial utilizado 
en el reactor de oxicloración de etileno en Pajaritos, ver. 

Mecanismos de la Oxicloración 

Aún cuando las publicaciones científicas sobre 
cinética y mecanismo de la oxicloración son escasas [56-60], 
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 ZhernoseJ.;_ y col. [6, 7J 
los principios cinéticos de la reacción de oxicloración han 
sido insuficientemente estudiados. Las ecuaciones propuestas 
para la velocidad de reacción son empíricas y describen la 
cinética del proceso en regiones limitadas de presión 
parcial de los componentes. 

Los conceptos del mecanismo de 1 a reacción de 
oxicloraci6n llegan incluso ha ser _contradictorios. Según 
Todo y col. [8J el mecanismo de la oxicloración de etileno 
es: 

2 Cu Cl + C H C H Cl + Cu Cl 
2 2 4 2 4 2 2 2 

Cu Cl + 2 HCl + 1 O 2 CuCl + H O 
2 2 2 2 2 2 

En el caso de un bajo grado de conversión de 
etileno, la velocidad global del proceso está limitada por 
la velocidad de reducción del cloruro cúprico a cuproso, en 
tanto que a alta conversión la etapa limitante es la 
reoxidación del cuproso a cúprico. Dicho en otras palabras, 
según estos autores la reacción de Deacon: 

4 HCl + O z 2 Cl + 2 H O 
2 2 

no es una etapa de la oxicloraci6n del etileno. 

En el caso de Mi yauchi y col . 
oxicloraci6n procede a través de la 
intermediario, el oxicloruro de cobre: 
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2 Cu Cl + C H 
2 2 4 

Cu Cl + 1 O 
Z Z 2 2 

Cu Cl · Cu O+ 2 HCl 
z 

CH Cl + Cu Cl 
2 4 2 2 2 

Cu Cl · Cu O 
2 

2 Cu Cl + H O 
2 2 

Nosotros vamos aqui a describir con un poco más de 
detalle los mecanismos propuestos por dos grupos diferentes 
de investigadores, con el fin de comparar teorias y entender 
más fielmente las diferentes formas de enfocar el problema 
de la oxicloración. 

Zhernosek y col . 

Se sabe que la reacción de oxicloraci6n se efectúa 
en una película 6 gota de sal fundida sobre la superficie 
del portador., asi como también se conoce la tendencia de las 
moléculas del clorur.o cúprico a asociarse. Esto conduce a la 
formación de enlaces puente con la participación de iones 
cloruro, los "centros activos" se denotan como [Cu Cl J. 

m n 
Esta representación 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 
coordinación de diferentes moléculas de reactivo, esto es 
para la formación de complejos mezclados: 

!) [Cu Cl ) + 2 HCl 
m n 

II) [Cu Cl 2 HCl l 
m n 

III) [Cu Cl 2 HCl 
m n 

IV) [Cu Cl · 2 HCl · 
m n 

K1 [Cu 
m 

+ C H 
kz 

z " 

C H l + o 
z ' 2 

0-2 1 + 2HC1 
2 

Cl . 
~ 

2 HCll rapida 

[Cu Cl 2 HCl C H J lenta 
m n 

k.1 [Cu Cl 
m n 

+CH Cl 

+ C H 
2 4 

z ' 2 

z " 

2 HCl 0-zJ 
2 

lenta 

C H Cl 
2 4- 2 

+ 2 H O+ [Cu Cl J rapida 
z m n 

para que la reacción ocurra. 

La primera etapa en este esquema se supone rápida, 
en tanto que la segunda y la tercera se suponen lentas. 
Todas las siguientes etapas se suponen rápidas y entonces 
sus mecanismos no son significativos para la catálisis y 
bién pueden combinarse en una sola etapa CIV). El análisis 
de este mecanismo conduce a la siguiente ecuación para la 
velocidad de la reacción de oxicloración. 
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K k P2 p 
1 2 HCL C2H4 r = 

1 + K p2 [l+k2 Pc2H4] 
1 HCl k3 Po2 

[ =J l t DCE 
lt cat. h 

ln K -7.27 + 19 300 = 
1 R T 

ln k 24.87 - 21 400 = 
z R T 

ln k 12.87 - 6 200 = 
3 R T 

Para las condiciones de temperatura que prevalecen 
en el reactor industrial (508 K), los valores de las 
constantes cinéticas son como sigue: 

K = 147 057. 00 
1 

k = 37.18 
2 

k = 822.39 
3 

además tomando en cuenta que los valores de las presior.es 
parciales de los reactivos a la entrada del reactor se 
encuentran en el mismo rango, podemos hacer el siguiente 
análisis: el término dentro del corchete en el denominador 
es aproximad:).mente la unidad debido a que k /k = O. 045. Po, 

2 3 

ct,a parle el 
2 K1PHcl, ya que 

podemos ha.cer
que: 

denominador prácticamente tiene el valor de 
este es mucho mayor · que 1. Por 1 o tanto 

algunas eliminaciones algebraicas par-a decir 

r ~ k P 
2 C2H4 

.despues de algunas manipulaciones algebraicas. 
expresión cinética que se utilizara en el 
reactor. 

Youchang. Huixin y Ronghua. 

será esta la 
modelo del 

En general el cloruro cúprico tiene una estructura 
de cadena pero se demostró, mediante difracción de rayos X, 
que el cloruro cúprico depositado sobre y-alúmina se 
encuentra disperso en una monocapa. Ya que el cobre tiene 
preferencia por una configuración cuadrada planar con cuatro 
coordinaciones, el cloruro cúprico en la superficie de la 
y-alúmina deberá tener la siguiente configuración: , 
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Pero aún es posible que el cobre tenga un número de 
coordinación de hasta 6. En presencia de HCl. el Cu puede 
adsorber HCl para formar 6 (6 hasta 6). configuraciones de 
coordinación como se muestra a continuación: 

Cl, 

~º~ + HCl 

c1, ++~Cl ru~ 
Al --0--Al Al --0--Al 

Así pues el contenido de cloro y la relación Cl/Cu 
del catalizador se incrementan. Entonces dos tipos de sitios 
activos pueden existir sobre la superficie de la y-alúmina: 

Cl HCl Cl 

o I++ 
Cu 

"'· ... , I++ o o Cu o 
1 1 
Cl Cl 

e I ) e II ) 

Tomando en cuenta los efectos estéricos y 
electrónicos. los sitios 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 relación Cl/Cu es menos activo. 
Esto significa que la actividad del sitio I es mayor que la 
del sitio II. Ya que el sitio II tiene más cloro circundando 
al cobre. Tomando en cuenta los efectos estéricos y 
electrónicos, es razonable esperar que el cobre en el sitio 
II esté más impedido para formar complejo con el etileno y 
por lo tanto, será menos activo. Esto es consistente con el 
hecho de que el catalizador tiene menos actividad cuando se 
le ha experimentado en una atmósfera rica en HCl. 

El mecanismo catali tico de la oxicloración en el 
presente. es aún tema de discusión. De lo reportado por 
Youchang y col. [10] se puede sugerir un mecanismo de 
coordinación, oxidación y reducción como sigue: el p¡:4:mer 
paso es la formación de un complejo de etileno con Cu en 
la superficie del catalizador y la activación 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 continuación: 

Cl CzH4 Cl C2H4 Cl 
1 ~+ !+ O- et+ __ o + CzH4 ~ o -- Cu-- o O -- Cu -- O 
1 1 1 
Cl Cl Cl 

Tomando en cuenta que el enlace Cu-C es muy 
inestable, el etileno enlazado reaccionará inmediatamente 
con otro cloro vecino Cp~~iblemente dado fºr el HCl). para 
formar el 1,2 DCE y el Cu se reduce a Cu simultaneamente: 

CzH,Cl • HCl CzH4Cl H 

I++ I++ 1 + 
O- Cu- o+ HCl ~o-- Cu-- o ~o Cu- O +C2H4Cl2 

1 1 1 
Cl Cl Cl 

La sugerenc\a de los investigadores se apoya en el 
hecho de que el Cu se ha encont!j:ado en el catalizador 
después de la reacción. El ion Cu con un sitio vacante 
puede posteriormente adso~~er HCl y entonces. reaccionar con 
el oxigeno para formar Cu y agua: 

H H HCl Cl 
1 1 1 + 1/2 1 ++ o Cu+- O+ HCl--+ O- Cu-- o --+ O- Cu- O +HzO 

1 1 Oz 1 
Cl Cl Cl 

de esta forma el ciclo catalítico se cierra. 
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2.4.- Fluidodinámica 

La técnica de la fluidización tal como se le conoce 
hoy en dia, nace con los trabajos principalmente de 
compañías petroleras Estadounidenses encaminados a buscar un 
proceso de craqueo catalítico mejor que el de lecho fijo que 
se habla introducido en 1937. La experimentación inicial 
para descubrir un proceso mejorado empezó siguiendo la 
filosofía de operación del lecho fijo. Se pasaban vapores de 
aceite por uno de dos lechos hasta que el catalizador se 
ensuciaba con el carbón formado en la reacción y entonces, 
los vapores se alimentaban al lecho adyacente limpio, 
mientras se pasaba aire por el catalizador sucio para quemar 
el carbón depositado. Pronto se notó 1 a nec·esi dad de contar 
con otro método mejor que evitara la complejidad y el costo 
de estas operaciones intermitentes. 

La colocación en serie de 1 os dos 1 echos: el de 
reacción y el de regeneración, y el paso continuo de 
catalizador del uno al otro parecia un método claro para 
acercarse a la solución del problema. La experimentación 
inicial indicó que este sistema podría ser causa de 
considerables pérdidas por atrición del catalizador, a menos 
que se pudiera contar con medios de transporte neumático en 
lugar de mecánico. De este modo la investigación se encaminó 
al estudio del transporte neumático del catalizador. 

Pronto se descubrió que para evitar una seria 
erosión y atrición se necesitabaN velocidades gaseosas 
relativamente bajas. Esto llevó a la investigación de 
catalizadores ·en forma de polvo y finalmente, a la 
observación de que se podian mantener lechos espesos de 
polvo con pequeñas pérdidas por transporte, incluso con 
velocidades superficiales de gas mucho menores que la 
velocidad de sedimentación calculada de las particulas que 
formaban el lecho. 

Se observó que a est.as velocidades gaseosas, las 
partículas se agitaban considerablemente al ascender las 
burbujas del gas por el lecho en forma análoga a c·omo hierve 
un liquido. Resumiendo, est.os sencillos experimentos dieron 
vida a los conceptos actuales de lechos fluidizados. 

Las camas fluidas, tal como se ha indicado [11,12] 
tienen vent~jas y desventajas importantes: 

Venta ias: 

1. - El flujo suave y cuasi-liquido de las 
particulas, permite una operación continua y automática con 
una fácil manipulación. 
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2.- El rápido mezclado de los sólidos conduce 
a condiciones aproximadamente isotérmicas a lo largo de todo 
el reactor. De aqui que la operación pueda controlarse 
simple y totalmente. 

3.- La circulación de sólidos entre dos camas 
fluidizadas hace posible el transporte de grandes cantidades 
de calor producido ó requerido en grandes reactores. 

4. - Es un método muy útil en operaciones a 
gran esca! a. 

5.- Las velocidades de transferencia de calor 
y masa entre el gas y las particulas son al tas cuando se 
comparan con otras formas de contacto. 

6. - La velocidad de transferencia de calor 
entre una cama fluida y un objeto sumergido en ella es alta. 
De aqui que los cambiadores de calor colocados dentro de 
camas fluidas requieran areas superficiales relativamente 
pequeffas. 

Desventajas: 

1.- El muy difícilmente descriptible flujo de 
gas con sus gr andes des vi aci enes del f 1 uj o pi st6n y el 
"bypass" de los sólidos por las burbujas, representa un 
sistema de contacto ineficiente. Esto es especialmente serio 
cuando se requieren altas conversiones del reactivo gaseoso. 

2. - El rápido mezclado· de los sólidos en el 
lecho provoca tiempos de residencia no uniformes de los 
sólidos dentro del reactor. Para el tratamiento continuo de 
los sólidos esto da un producto no uniforme y bajas 
conversiones, especialmente en altos niveles de conversión. 
Sin embargo para un tratamiento del sólido por lotes, este 
mezclado es útil ya que da un producto sólido uniforme. Para 
reacciones cataliticas que continuamente capturan y liberan 
moléculas gaseosas de reactante, contribuye al 
retro-mezclado del reactante, afectando de este modo la 
selectividad de la reacción. 

3.- Los sólidos frágiles se pulverizan y 
arrastran con el gas, entonces deberán reemplazarse. 

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

5.- Para operaciones catalíticas a alt.a 
temperatura. la aglomeración y el sinterizado de las 
partículas finas puede hacer necesario disminuir la 
temperatura de operación, reduciendo la velocidad de 
reacción. 
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2.4.1.- Modelos 

No obstante las serias desventajas 
anteriormente, las ventajas asociadas con la 
han sido las responsables de su exitoso 
operaciones industriales. 

ennumeradas 
fluidización 
uso en las 

Tal como lo mencionamos en lineas anteriores, una 
de las principales desventajas del uso del lecho fluidizado 
radica en la complejidad del patrón de flujo que presenta. 
Esta complejidad está intimamente asociada con la presencia 
de burbujas rápidas ascendentes. 

No es de extrafiar entonces que se requiera tener un 
conocimiento más 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 comportamiento de las burbujas ascendentes del gas 
ya que, muy probablemente, son ellas las que ocasionan la 
mayor parte de las dificultades. 

Gracias a sus muy notables propiedades térmicas, 
los lechos fluidizados resultan particularmente útiles para 
efectuar reacciones catali ticas ci;:>mplejas y con gran 
intercambio de calor. Diversas reacciones de interés 
industrial tales como la sintesis de oxido de etileno, 
anhidrido maléico y acrilonitrilo, se efectúan normalmente 
en un lecho fluidizado. Aunque hay algunas excepciones como 
el proceso Scientific Design que para la reacción del óxido 
de etileno utiliza un lecho fijo. 

Sin embargo y pese al avance de los conocimientos 
relativos a la fluidización, el disef'fo y escalami~nto de 
este tipo de reactores es aún en gran medida empirico. 

En los últimos veinte afies se han desarrollado 
modelos del comportamiento del reactor cada vez más 
sofisticados, con el fin de facilitar su disef'ío y 
escalamiento, aunque no todos han sido probados en 
condiciones satisfactorias. Los modelos desarrollados hasta 
ahora pueden clasifi·carse en dos grupos diferentes: 

empiricas 
escala. 

a).- Modelos simples basados en correlaciones 
generalmente obtenidas con equipos de pequefia 

b) . - Modelos basados en la dinámica de 1 as 
burbujas, los cuáles describen el comportamiento del reactor 
en términos de la fisica y la fluidodinámica conocida de los 
lechos fluidizados. Entre estos podemos incluir los modelos 
desarrollados por los siguientes investigadores: 

Davidson y Harrison 
- Kunii y Levenspiel 
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- Rowe y Partridge 
- Orcutt 
- Potter 
- Kato y Wen 

Como ya mencionamos anteriormente, en el presente 
trabajo se utilizarán los modelos de Davidson-Harrison. 
Kunii-Levenspiel y Kato-Wen, por ser los modelos más 
reportados en la literatura. 
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MODELO DE DAVIDSON-HARRISON C Fig. 3) 

Se basa en el hecho de que, en la fluidización 
heterogénea. se tiene el gas fluyendo en dos formas a saber: 

a).- En una fase relativamente desprovista de 
partículas sólidas generalmente llamada LA BURBUJA. 

b).- En una fase pesada y muy rica en 
partículas sólidas llamada LA EMULSION. 

Asi pues el 
transferencia de masa 
emulsión. Este modelo 
suposiciones: 

modelo considera el fenómeno de 
entre la fase burbuja y la fase 
se basa [13.14) en las siguientes 

1. - Todo el gas que entra al lecho a una 
velocidad Uo se divide entre la fase emulsión. en donde la 
velocidad es Umf. y la fase burbuja en donde la velocidad es 
Uo - Umf. Esto es debido a que la fase emulsión y la fase 
burbuja son mutuamente excluyentes. 

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

3.- La fase burbuja no lleva particulas y se 
desplaza hacia arriba en flujo t.apón. No hay posibilidad de 
reacción catalítica en esta fase. 

4. - Como una consecuencia de la suposición 
anterior la reacción solamente ocurre en la fase emulsión, 
en la cuál se encuentran todas las partículas cataliticas. 

5. - La fase emulsión puede considerarse en 
flujo tapón ó completamente agitado. 

6. - La transferencia de masa entre la fase 
burbuja y la fase emulsión ocurre mediante flujo cruzado, q, 
y por difusión a través de la envolvente de la burbuja, cuya 
área es S. El coeficiente de transferencia de masa esta dado 
entonces por: Q=q+KgS. Donde Kg es ·Un coeficiente de 
transferencia de masa por difusión. 

7. - La al tura en el lecho fluidizado. H. se 
relaciona con la altura del lecho estático, Ho, mediante el 
número de burbujas por unidad de volumen del lecho, N, Y el 
volumen promedio de burbuja, v. mediante la siguiente 
ecuación: 

H = 
Ho 

1 - N V 
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Además de los parámetros cinéticos el modelo de 
Davidson y Harrison requiere del coeficiente de 
transferencia, Q, del volumen de la burbuja, la velocidad 
del gas y de la velocidad minima de fluidización. 

A continuación vamos a presentar el desarrollo 
matemático del modelo de Davidson y Harrison, tanto para el 
caso de una sola reacción de primer orden, como para el caso 
de varias reacciones paralelas con ordenes diferentes a la 
unidad. Esto con el fin de utilizar dicho desarrollo en el 
modelo fluidodinámico respectivo. 
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MODELO DE DAVIDSON-HARRISON 
PARA UNA REACCION 

DE PRIMER ORDEN 

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

Cq + Kg S)CCe - Cb) = Ub V dCb 
dY 

El modelo admite dos diferentes tipos de flujo en 
el lecho: pistón y completamente mezclado. Para una reacción 
de primer orden, un balance global da: 

FLUJO PISfON 

Umf ~~e + C Uo - Umf) ~~b + k Ce C 1 - N V) = O 

TANQUE AGITADO 

N V Ub C Co - Ce) [ 1 ..,... expC -Q h / Ub V) l + UoC Co - Ce) 

= k h CeC1 - N V) 

y si definimos: 

Ub = Uo - Umf k' = k ho / Uo 
B = 1 - Umf / Uo X =Qh/UbV 

con las condiciones frontera: 

puede obtenerse: 

FLUJO PISfON 

c 
Co 

m 
1,2 

MEZCLA COMPLETA 

= 

c 
Co 

Cb C Y = O ) = Co 

dCb C y= O)= O 
dY 

expC-m h) 
2 

ex+ k') + [CX+k') 2 - 4(1-B) k' XJ 1 / 2 

2 h C1 - B) 

[ 1-B expC -X) J 2 

= B expC -X)+ k'+1-expC-X) 
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MODELO GENERALIZADO DE DAVIDSON Y HARRISON 
C FLUJO PI STON) 

La generalización del modelo se refiere a la 
consideración de más de una reacción presente en el sistema. 
asi como a la posibilidad de que esas reacciones tengan 
ordenes diferentes a la unidad. A partir de la expresión 
matemática del modelo de Davidson-Harrison CO-H). y tomando 
en cuenta que el sistema ti ene presentes tres reactivos 
C Et.i 1 ene, Aci do Cl or hi dr i co y Oxigeno) , se pueden generar 
las siguientes expresiones: 

6 l m n 
U dCEe cu - Umf) dCEb (1 k C C C = O mf dZ + o dZ + - NV) E i. Ee Oe Ae 

i =1 

dCoe dCob 
umf ---az + (Uo - Umf) dZ + C1 - NV) E 

i=1 

6 l m n 

k.CEe Coe CAe = O 
l. 

...... Ca) 

...... (b) 

dCAe dCAb 6 l m n 
U -- + C Uo - Umf) -dZ + C 1 - NV) E k . CEe Coa CAe = O ...... Ce) mf dZ l. 

donde: 
E» Etileno 

O» Oxigeno 
A » Acido 

e» emulsion 
b » burbuja 

k 
i 

i =1 

» coeficiente cinetico 
» reaccion i-ésima 

l,m y n exponentes de las concentraciones. 
1-NV » es la fracción de volumen de cama ocupado por 

los sólidos. 

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

dC.1b 1 
"ci'z"'z=o=O 

......... Cd) 

J » cualquier reactivo. 

Por otra parte, la expresión para la transferencia 
de materia entre la burbuja y la emulsión, establece que: 

Cq + Kg S)(Ce - Cb) = Ub V ~~b = Q CCe - Cb) ············Ce) 
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Luego entonces: 

= Q dZ 
Ub V 

X QZ 
- Ub V 

é integrando se tiene que: 

X = 1 n [Ce - Cbo] 
Ce - Cb 

-X Cb = Ce - CCe - Cbo) e 

= ,..Cb dCb 
JCbo Ce - Cb 

o bien: 

La forma numérica 
ecuaci enes Ca) , C b) y Ce) es 
etileno como ejemplo) 

de 
el 

evaluar el 
siguiente: 

sistema 
(tomando 

1.- Evaluar: 

(1 - NV) 
dCEe 

= 
dZ 

6 

E k 
i. =1 

Umf 

t 
. CEe 
1. 

m n 
Coe CAe dCEb 

+ CUo - Umf) dZ 
Umf 

tomand::: en cuenta la condición Cd). 

de 
al 

2.- Lo antes determinado representa la velocidad de 
rE·acci 6r1 puntual del sistema sobre el plato distribuidor. 
Si, con esta velocidad. se permite que la conversión avance 
una diferencial (ll:x.), entonces se puede escribir: 

donde: 

f i. • 

dCEe 
dZ 

~ CEe - CEe = 
zr zi. 

f » condición final 
i » candi ci ón i ni ci al 

cf:0 » concentración de etileno en la emulsión y 
sobre el plato distribuidor. 

Por lo tanto: zr 
Ax C~e 

+ z. = dCEe/dZ 1. 

f dCEe i. 
CEe = czr - Z.) dZ + CEe 

1. 

3.- Conocido el valor de zr. se puede hacer uso de 
las ecuaciones Ca). Cb) y Ce) para evaluar dC.1b/dZ. Asi 
pues: 

f i. 

dC.1b ~ 
dZ 

C.1b - C.1b 
zr - zi. 
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y despejando 
f 

CJb 
i 

= CZf - Zi) d~~b + CJb 

4.- Si Zf < altura del lecho fluidizado entonces se 
retorna al paso #1, en caso contrario se da por terminado el 
procedimiento. 
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MODELO DE KUNII-LEVENSPIEL CFig. 4) 

Este modelo, también conocido como modelo de lecho 
ebullente, se basa en algunas de las suposiciones del modelo 
de Davidson-Harrison y consiste en un modelo de fluidización 
heterogénea de tres fases: 

a).- La primera fase constituida por burbujas 
grandes y rápidas totalmente libres de particulas sólidas. 

b).- 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 
sólidos. 

c).- La tercera fase es la llamada emulsión, 
muy rica en sólidos, la cuál es atravesada por una burbuja y 
su entorno. En la fig. 4 se presenta el esquema de las tres 
fases del modelo de Kunii y Levenspiel. 

Dependiendo de la ve! oci dad de 1 a burbuja, 1 os 
sólidos de la fase emulsión pueden llegar a tener una 
velocidad igual a cero ó incluso diferente de cero y 
dirigida hacia abajo. A la par con el movimiento de sólidos 
hacia abajo, puede presentarse también el flujo de gas hacia 
abajo en la emulsión C14J. Las bases de este modelo son las 
siguientes: 

1.- Aún a pesar de que dentro de la burbuja no 
hay particulas sólidas, si puede ·ocurrir una reacción 
qui mica. 

2. - El gas que no reacciona dentro de la 
burbuja, que es la mayoria, puede transferirse al entorno de 
la misma burbuja. 

3. - En el entorno de la burbuja, nube y 
estela, puede haber reacción quimica. 

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

5.- En la fase emulsión reacciona la totalidad 
de las especies transferidas. 

Además de las constantes cinéticas necesarias este 
modelo requiere de la evaluación de cinco parámetros: 

a).- yb es la fracción de los sólidos que se 
encuentran presentes en la burbuja. Se trata pues de un 
coeficiente casi siempre despreciable que al multiplicarlo 
por la constante cinética de la reacción considerada 
proporciona el avance de la reacción en la fase burbuja. 

b).- Kbc es 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. 

c).- ye es la fracción de los sólidos que se 
encuentran presentes en la nube. Entonces se trata de un 
coeficiente de valor no muy alto, y de ningún modo 
despreciable, que al multiplicarlo por la constante cinética 
de la reacción considerada proporciona el avance de la 
reacción en la nube. 

d).- Kce es el coeficiente de transferencia de 
masa entre la nube y la emulsión. 

e).- ye es la fracción de los sólidos que se 
encuentran presentes en la emulsión. Se trata pues de un 
coeficiente de valor próximo a la unidad, que al 
multiplicarlo por la constante cinética de la reacción 
correspondiente, proporciona el avance de la misma en la 
fase emulsión. 

Al igual que para el modelo de Davidson y Harrison, 
en esta parte vamos a presentar el desarrollo matemático del 
modelo de Kunii y Levenspiel, con el fin de hacer uso de 
este desarrollo en el modelo respectivo. 
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MODELO DE KUNII - LEVENSPIEL 
PARA UNA REACCION 

DE PRIMER ORDEN 

El coeficiente global de transporte. tomando en 
cuenta todas las resistencias, se expresa como: 

Kr = y k + 
b 1 

Kbc 
+ 

re 

1 
1 

k + 
1 

Kce 

1 

+ 1 

re k 

El modelo sol o considera 1 a posi bi 1 i dad de f 1 uj o 
totalmente mezclado en ambas fases (por separado), por 
tanto: 

lnC1-X) = -Kf e 

h 
e= Ub = 

ho (1-e) 

Ubr (1-emf) 

U = O. 711 Cg D )2./2 
br b 

Ub=U -U +U 
o mf br 

Z i/4 

K = 4. 9 Umf + s°. 85roe5g) 
be Db l-Db 

= C 1-e ) ( 3 Umr + 01) 
y e mf em r Ub r - Umf 

C1-cmf)(1-ó) 
r = 6 - e re + rb) e 

0.001 < yb < 0.01 y 0.25 <ex< 0.47 

6 = Uo - Umr 
Ub - Umf C1-o0 = 

Uo - Umf Ubr 
Ub = 1 - Ub 
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MODELO GENERALIZADO DE 
KUNII LEVENSPIEL 

Segun este modelo hidrodinámico, la reacción se 
puede efectuar tanto en la fase burbuja como en la nube o en 
la emulsion. Nuevamente consideramos que el sistema consta 
de tres reactivos y tomamos como ejemplo al etileno. Podemos 
escribir: 

6 dCEb cLi cmi c"'i -u d2 = r E k. b + K b ce b - e ) 
b l E Ob Ab E e E Ec 

l =1 
Ca) 

es 
emi. K - = + K -1c cu. eni. ce e ) y E ce e ) 

Ebc E'b Ec e i Ec Oc Ac Ece .Ec Ee 
i. =1 

Cb) 

K ce - e ) = 
6 

k_Cti emi. cni. Ce) y E Ece Ec Eo e l Ee Oe Ae 
i.=1 

Pudiendose escr1cir e:>..-presiones análogas para los 
demas reactivos Cacido clorhídrico y oxigeno). Por lo tanto 
para la resolüción cel problema general se puede escribir: 

-udCEb 
dZ 

-udCo~ = 
dZ 

-udCAb = 
dZ 

.(1) 

6 

rE b. 

es 6 
,. cli. cmi. cni. + ~ k cli. ·cmi. eT"li. + , ~ k cli. cmi. cni. 
~i Eb Ob Ab y et., i.. Ec Oc Ac. ¡ e'-' i Ee Oe Ae 

l. =1 i.=1 i.=1 
. (2) 

6 6 t· 6 
E k CLi. Cmi. eni. + y~ k.C l Cmi. Cni. + ~ k.Cli. Cmi. eni. 

y b i. ::;::b ob Ab e~ l Ec oc Ac y ew l Ee oe Ae 
i.=1 1.=1 i.=1 

. (3) 

donde: 
E » Etileno 

o » Oxigeno 
A » Acido 

e » emulsion k » coef'iciente cinetico 
b » burbuja i » reaccion i-ésima 

l,m y n exponentes de las concentraciones. 

Puede notarse que, sobre el plato distribuidor en 
cualquier instante. se conocen todos los datos del lado 
derecho de las ecuaciones C1). ca) y C3). Por lo tanto se 
propone el siguiente método de resolución de este grupo de 
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ecuaciones: 

1. - En la superficie del plato dislribuidor se 
conocen las concentraciones de todos los reactivos en las 
tres fases. 

2. - Se evalua dCb / dZ para cada uno de los 
reactivos. 

3.- Se considera que esa 
permanece constante al incrementar 
diferencial. 

velocidad de cambio 
la altura en una 

4. - Se evalua el cambio de Cb para cada reactivo. 
Csustiluyendo las diferenciales por deltas). 

6.- 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 c). 

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

7. - Si ya se alcanzó la altura del lecho 
fluidizado, entonces se da por terminado el procedimiento, 
en caso contrario (con los nuevos valores), se retorna al 
paso 2 
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MODELO DE KATO-WEN CFig. 5) 

El modelo de Kato-Wen. también llamado de 
"ensamblaje de burbujas". se basa en la suposición de 
existencia de burbujas de tamaños diferentes y variable. En 
el desarrollo de este modelo para el flujo de un gas a 
través de un lecho fluidizado. basado en el ensamblaje de 
burbujas. se harán las siguientes simplificaciones: 

1.- El lecho fluidizado puede representarse 
por "n" compartimientos en serie. La al tura de cada 
compartimiento es igual al tamaño promedio de cada burbuja. 
a la altura correspondiente del lecho. 

2. - Cada compartimiento está invariablemente 
formado por dos fases: burbuja y emulsión. El patrón de 
flujo de gas a través de la burbuja y de la emulsión se 
considera de mezcla -completa para cada fase por separada. 

3.- El espacio hueco dentro de la emulsión se 
considera igual al que posee el lecho en las condiciones de 
minima fluidización. La velocidad de ascención del gas en la 
fase emulsión es Ue. 

por burbujas 
esférica. El 

4.- Se supone que la fase burbuja esta formada 
esféricas rodeadas por una nube, también 

diámetro de la burbuja y de la nube pueden 
evaluarse mediante (73): 

[
~]3 = Ub + 2 Umf / emf 

Rb Ub - Umf / emf 

La fracción hueca dentro de la nube se considera igual a la 
de la fase emulsión. 

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

V = CH - Ho)MAt 

6. - Entre las dos fases hay intercambio de 
gas. El coeficiente de intercambio promedio por unidad de 
volumen es: 

Fd =Fo+ K'M 

7.- Se considera que las burbujas crecen 
continuamente a través del lecho hasta alcanzar un "tamaño 
máximo estable". Dbs, 6 hasta alcanzar el diámetro del 
propio lecho. 
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8.- El lecho invariablemente se mantiene bajo 
condiciones de isotermicidad. 

A continuación se encuentra 
matemático del modelo de Kato-Wen. 
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MODELO GENERAL DE 
ENSAMBLAJE DE BURBUJAS 

Est.e modelo, como ya se apunt.6 antes, el 1 echo 
fluidizado puede dividirse en varios compartimientos cuyos 
tamaf"íos varian de acuerdo con el diámetro promedio de la 
burbuja. Luego enlences, los balances de materia se efectuan 
entre uno y et.ro de los compartimientos. Dichos balances se 
pueden expresar de la siguiente manera: 

Para la burbuja 

C S U Cb) = { F' Vb C Cb - Ce)) + C r V ) + C S U Cb) ......... e 1) 
n-1 o n b e n n 

Para la emulsion 

{ F' Vb C Cb - Ce)) = C r V ) ............ (2) 
o n e e n 

En general, se puede escribir para los tres 
reactivos: 

es u Cb) = es u Cb) + [v E k_Cti. cmi. cni.] + [v E k_Cti. cmi. 
n-t n c. \. Eb ob Ab e. t. Ee Oe 

1.=1 n t.=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. 

La ecuacion #2 se puede reagrupar: 

e = 
en 

Cbn 
k 

C1 + F' 
on 

Cbn - -r ............... (4) 

sustituyendo (4) en (1), se tiene: 

Cbn = F' 
on 

es u Cb) 
n-1 

V C1 - 1/A) + k V 
bn en 

+ es m 
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2.4.2.- VELOCIDAD MINIMA DE FLUIDIZACION 

La velocidad minima de fluidización es la minima 
velocidad de los gases necesaria para que las particulas que 
forman el lecho se mantengan suspendidas en la corriente 
gaseosa. Esta velocidad está determinada únicamente por las 
caracteristicas del sólido fluidizado y por las 
características del medio de.fluidización. No tiene nada que 
ver con la geometria del lecho. 

En la literatura se encuentran muchos reportes que 
tratar1 de la medida y/o correlación de la velocidad minima 
de fluidización. En lo que sigue. se dará una visión un 
tanto extensa. aunque no exhaustiva, de las correlaciones 
disponibles en este aspecto. 

La caída de presión a través del lecha se considera 
como 1 a suma de dos términos: uno viscoso y cinético el 
otro. Cuando se trata de particulas pequeñas y altas 
temperaturas, es decir números de Reynolds pequeños, el 
término viscoso es el que predomina sobre el cinético y este 
último, puede despreciarse. Para el caso contrario, 
partículas grandes a bajas temperaturas, Reynolds altos, el 
término cinético es el único importante. A partir de estos 
conceptos se han desarrollado infinidad de correlaciones 
para estimar la velocidad 'minima de fluidización, Umf. Vease 
la Tabla 1. 

La ecuación de Wen y Yu [27] puede aplicarse sobre 
partículas grandes ó pequeñas y en un amplio rango de 
números de Reynolds. con un error máximo aproximado del 30 ¾ 
[27,53]. En los trabajos de Ranga, P~ttipati y Wen [64] se 
propone que la Umf decrece con el incremento de la 
temperatura, para partículas pequei'fas (menores de O. 2 cm). 
En tanto que se incrementa para particulas grandes. También 
demostraron estos investigadores que la emf no es una 
función de la temperatura. 

Es fácil notar que. para un sistema determinado. el 
problema de la estimación adecuada de la velocidad minima de 
fluidización n.o está resuelto del todo y que aún hace falta 
mucha mayor comprensión del fenómeno para poder sistematizar 
y racionalizar el conocimiento actual sobre el tema. 
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AUTOR 

[ 1 7 J 

C 18 J 

C 19 ] 

e 20 J 

e 21 ] 

[ 22 l 

TABLA 1 

VELOCIDAD MI NI MA DE FLUI DI ZACI ON 

ECUACION RANGO 

3 3 2 
_e~ dp Cps - pg) g 

umf - 144(1-e) µ 
9 

umf = 

Umr 

umf 

Umr 

Re 
p 

< 2 

0.171dp ~ mf g ps &mf [ E ] [ 2 
~-e µ C1-s 1){1+0.5(1-e f)}] 

mf g m m 

Re > 2 
p 

= fu~gdp){rc25.25) 2+0.0651 A] vz_ 
r 25.25} 

0.361 (dp )1. 23 Re < 20 = PB pg p 

dpz Cps )0.S) 

= - pg pg 
g Re < 5 800 µg p 

2 

umr = o. 00123 
dp p m g Re < 13 e--

B µ p 
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[ 24 J 

TABLA 1 CONT. 

= o. 00088 dpi. 92 Cp - p )º· P 4 g 
o.eses o.ee"9 

pg µg 

Re < 10 
p 

42.9 µ 
C 25 .i Umf = -dp p 9 CO. 231 log dp + 1. 417) [c1+2.12x10-5 Re? 1 / 2-1] 

g 

C 26 J 

C 27 ] 

[ 28 J 

1. 75 
[ 26 J 

µ '1/J 
g 

2 
= 0.001066 dp Cps~) g 

µg 

-4 2 
= 7. 8x1 O dp C p - p ) g / µ 

s g g 

Re < 32 
p 

MODIFICACIONES A LA ECUACION DE ERGUN 

dp pg 2 
3-- U + 

s mf 
mf 

unú' 

= ('1/J dp 
umf' 1. 75 

150(1-c mf) 
2 p ) dp Cp - g 

s g 
umf 2 3 µg 

'1/J & 
mf 

20 < 

TABLA 1 CONT. 
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Re < 1000 
p 

Re < 20 
p 
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[ 29 J umr 

[ 30 J Umr 

[ 31 ] Umr 

C 32 l 

[ 65 J 

2 
dp Cp - p) g 

= 7.01x10-4 s 9 

µg 
Re < 20 

p 

0.0054 µ ( e p ) 
g ]º· 79 - - g av.Ps Pg

2
av. - g 

dp pg µg 

g dp2 Cp - p ) 
= s g 1233 :S e :S 1650 e µg 

dp2 g ps [ ] 
= e 1 + 16.5 dp1 /Z log (To/ D 

µg 
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2.4.3 DIAMETRO DE BURBUJA 

El diámetro de la burbuja y la forma como 
evoluciona a medida que asciende por el lecho fluidizado son 
sin lugar a dudas, las dos variables más importantes que 
determinan en gran medida el comportamiento global de la 
cama. Resulta entonces claro que, hasta la fecha, se le haya 
dedicado tanto esfuerzo é investigación. Por otra parte el 
hecho de que no obstante el esfuerzo empleado en su 
comprensión, no se tenga aún un conocimiento preciso de la 
dinámica del nacimiento y evolución de la burbuja, sobre 
todo cuando se analiza más de una burbuja a la vez, habla de 
la enorme complejidad del fenómeno. 

Muchos de los investigadores han tratado el 
fenómeno de la burbuja desde un punto de vista teórico, es 
decir basados en la fisica y con un minimo de suposiciones 
han desarrollado correlaciones entre el diámetro de la 
burbuja y algunas propiedades y características del lecho, 
tales ce,mo: altura; densidad del sólido y el gas, 
esfericidad del sólido, etc. otros han optado por las 
relaciones empíricas, desarrolladas mediante un número 
impresionante de experimentos. En ambos casos los resultados 
distan mucho de ser satisfactorios, debido a que las 
correlaciones existentes hasta hoy solo son aplicables a un 
reducido número de situaciones reales y cuando se intenta 
extenderlas a otros problemas, arrojan errores muy 
superiores al 30 ¾. 

Con el fin de presentar una ·adecuada recopilación 
de la correlaciones existentes, se presenta a continuación 
la Tabla 2. 
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[ 33 J 

( 34 

[ 35 ] 

[ 36 J 

[ 37 J 

C 38 J 

[ 39 J 

[ 40 J 

C 34 J 

D = 

lh) = 

D = 

D = 

D = 

D = 

D = 

D = 

D = 

TABLA 2 

DIAMETRO DE BURBUJA 

0.4:.5 dº· 7!:i o. 375 d 0 -» diametro de la abertura w 
del distribuidor. Ccm) o o 

w -» velocidad del gas en el o 
orificio Ccm/s) 

1.4 dp p8 CU0 / Um? 

1. 6 p dp (8º _ 1 ) o. 63 h 
s 

mf 

lliº )h + 
, 

1. 4 p dp Do s 
mf 

33.3 [ U ]º· 7
7 dp1. 5 um; - 1 h 

o. 54 

[ ~o ]º· 33<0. 032 
h> 

9.76 
mf 

-A + B h + e [~o] + D h· [ ~:f] + E [ ~:J mf 

, 

Umoº· 94 h Do + 0.027 CUo -

.. { 2/7 
Do C27 / 6 - 1)Ch - h 80) / ,o;; + 1} h < h* 

k 

donde: G -» gasto 

D~ =o;/ K º·' K -» ctte. del solido 
B B 

A , B , C , D , E ->> C'ltes. ajustables 
h80 -» altura del chorro sobre el dist. 

* hk ->> al tura, a partir del distribuidor, 

de la cama, donde el radio de la -
burbuja es igual al "claro" del 
distribuidor. 

Como ya se mencionó anteriormente, a medida que se 
incrementa la velocidad de paso de gas por el lecho, las 
particulas se suspenden en la corriente gaseosa y 
posteriormente, si se sigue incrementando la velocidad del 
gas, aparecen las burbujas, el lecho adquiere una apariencia 
de agitación vigorosa y la altura de la cama ~luidizada se 
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incrementa. Finalmente, si se aumenta aún más la velocidad 
del gas, las par t1 cul as sólidas comienzan .a. escapar del 
lecho. 

Las burbujas en el lecho, se desarrollan a medida 
que ascienden, principalmente por coalescencia con otras 
burbujas y pueden llegar ha alcanzar un diámetro máximo, el 
11 amado "diámetro máximo estable", que no es más que el 
limite fisico que las burbujas tienen para desarrollarse. 

Por otra parte, la velocidad a la cuál las 
partículas se arrastran con el gas, se denomina "velocidad 
terminal" CUú, y es el limite superior de velocidad de los 
gases en el lecho (solo por razones prácticas y económicas). 
A continuación se presenta la Tabla 3 que contiene las 
correlaciones más populares para estimar el diámetro máximo 
est.able, Dm, la velocidad terminal, Ut, la expansión del 
lecho y también algunas correlaciones para hacer un estimado 
de la velocidad óptima de operación del lecho Cun compromiso 
entre Ut y Url'lf). 
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[ 43 J 

e 44 1 

C 45 J 

C 44 J 

C 45 J 

e 46 J 

TABLA 3 

DIAMETRO MAXIMO ESTABLE 

VELOCIDAD TERMINAL 
EXPANSION DEL LECHO 
Y OTRAS RELACIONES 

u = (4 g dp e p s:...2g2-) 1/2 

t 3 pg CD 

C = 24 / Re 
D 

u = 
l 

g (p - p )(dp y,)2 
s g 

2 U = (4 C ps - pg) 
l 225 p 6 µ 9 

18 µ 
g 

g dp '1/' 
2)1/9 

U = l(3. 1 g Cpe - pg) dp '1/']t/Z; 
l pg 

C -» coef. exp. 
D 

de arrast.re. 

Re < 0.4 
p 

Re 
p 

< 0.4 

Re < 2 p 

0.4 S Re S 500 
p 

500 S Re S 2x105 
p 

U = ~- 21x10-z g Cps - pg)Cdp 'ljl) L <S)o. 714 

l r- º·' o.6 
pg µg 

u = 
l 

u = 
t 

r g (ps - pg) dp 'lj/)1/2 

pg 

Ar 
(18 + o. 61 Ar-1/2) 
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T AE~J:\I "3 GC .. °lf'J?!i~d·, · 

[ 43 ] e u A N DO u s E s E 

0.1 :s; Re :s; 1. o e 27 Re 
-o. '167 

= 
p D 

1.0 ~ Re ~ 25 e 27 Re 
-o. 8{1,) 

= 
p D 

25 :s; Re :s; 100 e g Re 
-o. 4,77 

= 
p D 

100 :s; Re s 500 e 18.6 Re 
-o.e; 

= 
D 

Re > 600 e = 0.44 
D 

(p .. pg) dp 
2 - g 

[ 47 ] u = 
l 18 µg 

h r ) f(1 ) 2 g JM [ 49 ] 
¡,,f -€ .s 

M->"> pará.melro 
~ = -- ·,1f' j. 

mf U - € 9 (1-smf) ajustable 

hmf 0.0117 CU - Umt) 
( 49 ] 

1) = 1 -
dp 

o. !5 

[ 60 J 
u n 

Para dp D --> o u = € / 
T 

l 

n = 4.65 Re ~ 0.2 
l 

4.4 Re -o. 2 o.a s Re ~ 1 n = 
l l 

4.4 Re -o. 1 
1.0 :s; Re :s; 600 n = 

l l 

n = 2.4 Re > 500 
l 

h 0.0188 cu - Umt) 
[ 61 l 

hv,1f 
= 1 + 

dp 
o. !S 



19 ] 

C 35 J 

donde: 

h 
hmf 

TABLA 3 CONT. 

= 1 + O. 7620 CU - Umf) 0 · 57 p 9°· 0 ·03 

o. 166 uº·º63 0o.445 
Ps mf T 

D < 2.5 pulgadas 
T 

= 1 + 10. 978 CU - Un,f) 0 · 738 peº· 376 dp1. oocs 
o. 12cs Uo.937 

Pg mf 

D - D 
M 

o-=o 
M O 

= 

D > 2. 5 pulgadas 
T 

exp C -O. 3 h / D ) 
T 

D = O. 347 ·{A CU -U f)/nd}Z/!\ para plato perforado 
o l o m 

D = O. 00376CU -U f) 2 
o o m 

para plato poroso 

D = 0. 652{A CU -U )} 2 / 5 
M l o mf 
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3.- TRABAJO DESARROLLAOO 

3.1.- TERMODINAMICA 

El proceso de la oxicloración no es un problema 
de equilibrio, sino más bién lo es de cinética. Sin embargo 
el estudio de la termodinámica del sistema puede 
proporcionar información muy valiosa (magnitud de los 
calores de reacción involucrados, composición de la mezcla 
en el equilibrio, temperatura a la cuál se favorece la 
formación del producto deseado, etc.). 

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

CH + 1/2 0 + 2 HCl > CH Cl +HO 
2 4 2 2 4 2 2 

CH + 2 o > 2 CO + 2 H O 
2 4 z z 

CH + 3 o > 2 co +2HO 
2 4 z z 2 

CH + 3 o + 8 HCl > 2 CCl +6HO 
2 4 z 4 2 

CH + 2 o + 6 HCl > 2 CHCl + 4 HO 
2 4 z 3 z 

CH + o + 3 HCl > C H Cl + 2 HO 
Z 4 2 2 3 3 2 

A continuación vamos a calcular algunas de las 
características termodinámicas del sistema reaccionante, con 
el fin de establecer sus posibles restricciones. En primer 
lugar obtendremos datos (!5!5] de entalpías y capacidades 
caloríficas. 

COMPUESTO 

Etileno 
Ac. Clorh. 
Oxigeno 
Dicloroetano 
Agua 
Monox. Carb. 
Biox. Carb. 
Tetrac. Carb. 
Cloroformo 
Tricloroetano 

TABLA 4 

.AH ZPB K Cp = A + B*T + C*T2 + º*r ( =] cal /mol 
cal/mol A B C O 

12 500 
-22 060 

o 
-31 000 
-57 800 
-26 400 
-94 050 
-24 000 
-24 200 
-33 100 

0.909 
7.235 
6.713 
4.893 
7.701 
7.373 
4.728 
9.725 
5.733 
1. 610 

3.74E-2 
-0.17E-2 
-0.88E-6 
!5.52E-2 
4.!59E-4 

-0.31E-2 
1.75E-2 
4.90E-2 
4.52E-2 
8.19E-2 

-1.99E-3 
2.98E-6 
4.17E-6 

-3.44E-5 
2.!52E-6 
6.·66E-6 

-1.34E-5 
-5.42E-5 
-4.40E-5 
-7.06E-5 

4.19E-9 
-0.93E-9 
-2.54E-9 
8.09E-9 

-0.86E-9 
-3.04E-9 
4.10E-9 
2.11E-8 
1.!59E-8 
2.34E-8 

En donde AH es la entalpia de formación a la temperatura 
indicada. 
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Tomando 
reacciones antes 
de reacción y 
reactivos), para 
sigue: 

en cuenta la estequi ometr i a de 1 as seis 
mencionadas, podemos calcular las entalpias 
el ACp CCp aparente de la mezcla de 
cada una de ellas. El procedimiento es como 

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

dHT = L. V. 68. 
l. l. l. 

donde AHT es la entalpia de la reacción a una temperatura T. 
v. es el coeficiente estequiométrico de i Cposi ti vo para 

l. 

productos y negativo para reactivos), 

de foro.ación de i a la temperatura T. 

y dH. es la entalpia 
l. 

2. - Para el cálculo del ACp aparente de la 
reacción, se tiene: 

ACp ~ I:. v. { AA. + T AB. + r AC. + T3 MJ. } 
l. l. l. l. l. l. 

donde ACp es el Cp aparente de la reacción y M, AS, AC, MJ 
son los coeficientes en la ecuación del Cp con la 
temperatura expresada en Kelvin. 

Después de efectuar los cálculos necesarios, se 
obtiene: 

TABLA .5 

REACCION dHr Ccal/mol) A Bx102• Cx105 Dx109 

1 -57 180 -6.142 2.168 -1.993 6.177 
2 -180 940 15.813 -4.462 2.997 -6.896 
3 -316 200 3.810 -0.140 -1.429 9.916 
4 -230 820 -13.272 7.697 -10.970 -47.970 
5 -159 740 -15.475 6.520 -8.411 34.850 
6 -95 020 -12.415 5.062 -5.876 22.820 

Con los datos anteriores pueden calcular-se los 
valores de la energia de Gibbs y de las constantes de 
equilibrio y, de ahi, obtener información sobre el 
comportamiento de la mezcla reaccionante. Las ecuaciones 
aqui utilizadas son: 

ln K ln K hPe ..MiT ·dT = + Rf2 T ZPS 

ln K 
AG 

= RT T 

donde: .Mi = dH + JT Cp dT 
T ZPB ZPS 
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Según lo muestran los valores de la energia de 
Gibbs, tabla 6, la reacción 1 es la menos favorecida, en 
tanto que la producción de bióxido de carbono es la que 
ocurrirá en mayor extensión en el equilibrio. Esto 
claramente nos indica que si el sistema se deja reaccionar 
hasta que alcance el equilibrio, la mezcla contendrá 
principalmente bióxido de carbono y agua. 

También es digno de hacer notar que todas 1 as 
reacciones involucradas (tomando cada una de ellas por 
separado), alcanzarán una conversión de, practicamente, el 
100 % en el rango de temperaturas entre los 300 y 600 K, 
debido a que sus constantes de equilibrio son del orden de 
1020 6 aún mayores. 

REACCION 

1 
2 
3 
4. 
5 
6 

TABLA 6 
Datos Ter modi námi cos a 500 

AHCcal/mol) Ln K 

-57 243.5 33.6 
-180 451.8 199.8 
-315 877.2 314.9 
-230 245.5 163.4 
-159 897.7 111. 9 
-95 066.4 63.1 

K 

!:i.GC. cal /mol) 

-33 395.0 
-198 451.6 
-312 864.1 
-162 384.0 
-111 206.2 

-62 687.3 

Como puede notarse, por los datos anteriormente 
presentados, las constantes de equilibrio para todas las 
reacciones son grandes, por lo tanto-en el equilibrio todas 
las reacciones proseguirán hasta que desaparezca alguno de 
los reactivos. En la práctica industrial el oxigeno y el 
etileno están siempre en exceso, entonces es el HCl el 
react.i vo limi t.ante y no estará presente en la mezcla de 
equilibrio. Sin embargo no sabemos en que proporción se 
llevará a cabo cada una de las reacciones. 

Los métodos aplicadas par a la deter mi nací ón de 1 a 
composición de equilibrio, no arrojan ningún resultado útil 
debido al hecho de que cada una de las reacciones posee una 
constante de equilibrio muy grande y predicen cero reactivos 
en la mezcla de equilibrio. dando con ello lugar a 
inestabilidades en la resolución matemática del sistema de 
ecuaciones utilizado. 

Tomando en cuenta el hecho de que la reacción de 
oxidación total es la que tiene ia constante de equilibrio 
mayor, puede decirse que tanto el bióxido de carbono como el 
agua serán los más abundantes en el equilibrio. Este hecho 
también nos habla de que el sistema reactivo deberá 
mantenerse lo más alejado del equilibrio que sea posible, 
con el ~in de impedir que se e~ectúe la oxidación tot.al del 
etileno. 
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3. 2. - CINETICA 

Por cuanto respecta al mecanismo, y por ende, las 
expresiones cinéticas que rigen el proceso de la 
oxicloración, aún queda mucho por investigar. Siguiendo las 
conclusiones de varios investigadores, [10,57-61], donde se 
afirma que la reacción de oxicloración tiene una cinética 
que puede aproximarse al primer orden, vamos en este trabajo 
a considerar que todas las reacciones involucradas siguen un 
esquema de tipo potencial con orden igual ~ uno. Esto se 
hace con el fin de subsanar la carencia de información 
asequible sobre la cinética de las demás reacciones del 
sistema. 

Los datos de disef'ío reportados en [64], de las 
composiciones y cantidades de las corrientes de entrada y 
salida al reactor de oxicloración de etileno situado en el 
complejo Pajaritos, que se va a simular son: 

TABLA 7 

COMPOSICIONES DE DISE~O 

ENTRADA S A L I D A 

Kmol/h 

116. 16 
434.75 

5.18 
0.13 

143. 75 
0.63 
o.o 
0.18 

273.75 
14.83 
0.02 
o.o 
o.o 
0.13 
o.o 
0.84 
o.o 
o.o 
o.o 
o.o 
o.o 
1. 5 

Frac. 
mol 

0.117 
0.438 
0.005 
o.o 
0.145 
0.001 
o.o 
o.o 
0.276 
0.015 
o.o 
o.o 
o.o 
o.o 
o.o 
0.001 
o.o 
o.o 
o.o 
o.o 
o.o 
0.002 

Componente Kmol/h 

Ú'.<l 9i=nO 
Nitrógeno 
Argón 
Metano 
Etileno 
Etano 
Monox. Carb. 
Biox. Carb. 
Ac. Clorh. 

32.44 
434.75 

5.25 
0.13 
1. 64 
0.63 
2.82 
9.09 
0.74 

164.39 
0.04 
0.12 

Cloroformo 0.12 
Tetraclor. Carb. 0.31 

Agua 
M.C. V. 
Clor. Etilo 

0.02 
135.75 

0.12 
Tricloroetano 0.46 
Tetracloroetileno 0.01 

Tricloroetileno 
Dicloroetano 
Tricloroacetald 

Percloroetileno 
Pesados 
Hidrógeno 

0.01 
o. 01 
o.o 

Frac. 
mol 

0.041 
0.554 
0.005 
O.O 
o.o 
o.o 
o.o 
0.011 
o.o 
0.207 
o.o 
o.o 
o.o 
o.o 
o.o 
0.171 
o.o 
o.o 
o.o 
o.o 
o.o 
o.o 

Con los datos que reporta Youchang y col. C 101. 
grafica 5a, podemos obtener la siguiente tabulación: 
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TABLA 8 

CONVERSION DE ACIDO CLORHIDRCO 

Tiempo de Te m pe r a t u r a e 
contacto Cs) 205 215 225 235 

0.60 15.0 21.15 25.71 31.43 
1. 20 36.43 46.86 58.57 69.29 
3.60 66.14 80.00 91.43 95.71 
7.20 80.00 89.00 98.60 96.43 

14.40 ----- 99.30 1'00. 00 97.86 

La cuál después de corre! aci onar da: 

X = 1.508 * 10ª * 023.6 = 13+0. 4*<: t-205) e con a 

y considerando una reacción de primer orden, podemos 
calcular las constantes cinéticas. 

TABLA 9 
CONSTANTE CINETICA Cl t HCl/ 1 t cat. s) 

Tiempo de Te m p e r a t u r a e 
contacto Cs) 205 215 225 235 

0.60 0.271 0.396 0.495 0.629 
1. 20 0.378 0.627 0.734 0.984 
3.60 0.301 0.447 0.682 0.875 
7.20 0.224 . 0.307 0.693 0.463 

14.40 ----- 0.346 ----- 0.263 ** 
** Dato excluido 

La correl~ción de la tabla 9 da: k=0.01564*t-2.9033 

La constante cinética de 
oxicloración a 235 C da un valor de: 

la 

k = O. 7 49 1 t, HCl 
lt cat s 

= 1 348.2 lt DCE 
.1,t. cat h 

reacción de 

Por otra parte según el trabajo de Zhernosek y 
col.[57], la velocidad de la reacción de oxicloración puede 
expresarse como (para nuestro caso particular): 

r = 37.178 P = 37.178*R*T*C = 1549. 6 C 
eti.leno et. et. 

lt DCE 
donde: K = 1549.6 lt cat h 

En vi r t ud de 1 a concordancia aceptable de 1 os 
valores que reportan ambos grupos de i.nvest.igadores, vamos a 
utilizar la expresión que da Youchang y col. 
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Para la estimación de las constantes cinéticas de 
las demás reacciones que conforman nuestro sistema. y en. 
virtud de la carencia de li terat1:.1ra al respecto, vamos ha 
considerar lo siguiente: 

La expresión para una reacción de primer 
,.,rden, en función de la conversión puede escribirse como: 

1 1 K = - ln C--) 
i. l 1-x 

i. 

y ya que el tiempo de reacción es igual par a todas las 
reacciones, podemos igualar las expresiones para dos 
reacciones (tomando como referencia la reacción del OCE 
cuyos datos se conocen). resultando: 

K ln e 
K 

1 1 = i. 
ln e 

1 

1 ) 
-xi. 

o.~512 = 
1 

) 
-x1 

ln C-1-) 
1-x. 

1,. 

K =O. 749 
1 

x =O. 94g3 
1 

Procediendo de esta forma pueden estimarse. aunque 
sea en forma aproximada los coeficientes cinéticos de las 
reacciones involucradas. La tabulación de los datos asi 
obtenidos se presenta a continuación. 

TABLA 10 
COMPARACI 6N DE CONSTANTES CI NETI CAS 

PRODUCTO C2 EQUIV. CONV. K 
REACCION Kmol Kmol CX) lt OCE/lt cat 

1 134. 91 134. 91 0.9493 0.749 
2 2.82 1. 41 9.SE-3 2.5E-3 
3 8. 91 4.46 0.0310 7.9E-3 
4 0.18 0.36 2.5E-3 6.3E-4 
5 0.12 0.24 1.7E-3 4.3E-4 
6 0.46 0.46 3.2E-3 8.0E-4 

Siendo estos datos los que han de utilizarse en los 
modelos. 
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3.3.- FLUIDODINAMICA 

El estudio de la fluidodinamica del lecho de 
partículas, constituye la parte medular de este trabajo y, 
para su mejor manejo y presentación se dividio en: 

- Sensibilidad paramétrica 
Velocidad mínima de fluidizaci6n 
Velocidad terminal 
Diámetro de burbuja 

De esta forma se cubre el estudio de los aspectos 
fundamentales del comportamiento del lecho fluidizado. 

3.3.1.- Sensibilidad Parametrica. 

El estudio de la sensibilidad de parámetros se hace 
con el fin de establecer criterios normativos de la forma y 
el grado en que afecta el valor de un parámetro al 
comportamiento del modelo como un todo. De esta forma se 
estará en posibilidad de discriminar a cuál 6 cuales 
parámetros deberemos concederles mayor atención en su 
estimación, evaluación ó determinación. Como ya hemos 
mencionado con anterioridad, en este trabajo se emplearan 
los tres modelos más utilizados por los investigadores en la 
literatura reportada, ellos son: 

- Davidson y Harrison 
- Kunii y Levenspiel 
- Kato y Wen (ensamblaje de burbujas) 

Cabe hacer la aclaración en este punto que. debido 
a que la reacci 6n principal de nuestro sistema es muy 
rápida, el estudio de la sensibilidad de parámetros se 
realizó en los primeros centímetros de cama, para poder 
obtener diferencias de predicciones y aclarar la forma como 
se desarrolla cada modelo. Ya que si la sensibilidad 
paramétrica se determinaba al final de la cama, para el 
reactor real más de una decena de metros, hubiera sido 
dificil obtener conclusiones válidas en virtud de que todos 
los modelos reportan altas conversiones en todos los casos. 

3.3.1.a.- Davidson y Harrison. 

En el ensayo con este modelo se analizó su 
sensibilidad con respecto a parámetros tales como: diámetro 
de burbuja, velocidad minima de fluidizaci6n, altura del 
lecho ebullente, constante cinética de la reacción de primer 
orden. Esto tanto para el modelo de flujo pistón como el de 
mezcla completa, ya que el modelo asi lo permite. Las 
conclusiones que pueden obtenerse del comportamiento del 
modelo. y cuya representación gráfica se anexa, son las 
siguientes: 

Figura 6: El modelo presenta poca variación de 
la conversión para diferentes velocidades de gas CUo/Umf). 
cuando se trata de burbujas peque~as. Para el caso de 
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MODELO DAVIDSON-HARRISON 
FILUJO PISTON 

CONVER.Sl()N (x} 
1.0 ¡-------- --------------------------, 

O 8 -············· .. ······ 1 •••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••• 

0.6 , .................. --·~ ~-···· ............................................. :::::: 

'~·~······ ·""*················· .............. ~~·····~------, ....................... ---- ,... O .4 f- .. · .. .. .. .. .. . -----------

0.2 -····························································································································· 

o.o,__ ________ _ 
o 4 8 12 16 20 

[11.Af\llETR C) DE Bl..JR BLJ,.JA ( crn) 

----- l.lO/Urnf=35.8 -+- UO/Umf=17 .9 ---*- UO/Umf=11.9 

FIGURA 6 



burbujas gr andes. cuando se triplica la velocidad del gas. 
la conversión presenta una var-iación del 15% aprox. En otro 
aspecto de la gráfica para flujos altos de gas, cuando se 
cuadruplica el tamaño de la burbuja la conversión cae un 30% 
aproximadamente. 

Figura 7: Al igual que en la figura anterior. 
cuando se trata de burbujas pequeñas existe poca variación 
de la predicción del modelo sobre la conversión. Las 
conclusiones que pueden obtenrse para el comportamiento del 
modelo con el flujo pistón (figura anterior), son análogas a 
las obtenidas con el tanque agitado. 

Figura 8: La figura presenta las predicciones 
del modelo par a al ta ·.rel oci dad del gas. No existen 
diferencias apreciables en las predicciones del modelo 
cuando se trabaja con flujo pistón ó con tanque agitado. En 
cualquiera de los dos r·egírnenes, cuando el tamaño de la 
burbuja se cuadruplica, la conversión predicha por el modelo 
decrece en un 29?-i aprox. 

Figura 9: Para el caso de velocidades de gas 
menores, ya se observa a.Lguna variación en la conversión 
predicha por el modelo. Tratandose de burbujas pequeñas 
puede ser de un 8~~ aprox. (siempre se predice una conversión 
mayor para el caso de flujo pistón). En otro aspecto, cuando 
el tamaño de la burbuja se multiplica por cuatro, la 
conversión predicha cae en un 27¾. 

Figura 1 O: Pueden establecerse concl usi enes 
análogas a las de las fig~1r-as 8 y 9. con la adición de que 
cuando se trabaja con burbujas pequeñas un incremento 
sustancial de la velocidad de gas, repercute en el valor de 
la conversión predicha por el modelo. Un 11% cuando la 
velocidad de gas se tri pl i :::a .. 

Figura 11; Par a el caso de burbujas gr andes • 
la conversión predicha dis·mir,uye un 15¾ cuando la velocidad 
del gas se triplica. Se nota que no existe. en este caso, 
variacion de predicción para los dos modelos de flujo 
tratados (flujo pistón y tanque agitado). 

Figura 12: Desde el punto de vista de la 
infl-uencia ·del coeficiente cinético en el comportamiento del 
modelo, puede notarse que existe una fuerte variación de la 
conversión C15Y~, cuando se duplica el valor de k. Entre los 
dos modelos de flujo considerados existe una variación 
apro>dmada del 5¾ de conversión, siempre mayor para el flujo 
pistón. 

A manera de resumen puede decirse que el modelo 
hidrodinámico de Davidson y Harrison es sensible en forma 
importante al tamaño de la burbuja y al coeficiente 
cinético. Menos sensible resulta a las variaciones de la 
velocidad del gas (cuando hablamos de burbujas pequeñas). Y 
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MODELO DAVIDSON-HARRISON 
TANQUE AGITADO 

1.0 
CONVERSION (x) ---. 
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MODELO DAVIDSON-HARRISON 
UO/Umf • 35.8 

CONVERSION {x) 
1.0 ....--------------,-----

0.8-····························································································································· 
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MODELO DAVIDSON-HARRISON 
UO/lJmf = 17 .9 

O()NVER.SICJN (x) 
1.0 .--------------

0.8 ,__ · · · · · · · · · · · ·. · ............................................... _ ....................................... _ ...................... . 

. ............. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 
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o 4 8 12 16 
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MO·DELO DAVIDSON-HARRISON 
UO/Umf • 11.9 

COt'-,lVERSIClN (x) 
1.0 .-------------------------------, 
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....... (l.4 t-···························· ································· 

0.2 -····························································································································· 
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MODELO DAVIDSON-HARRISON 
Db = 16 cm 

C()NVERSION (x) 
1.0 ----------------------------

0.8 

06 . t-· ........................................................................................................................... . 

0.4 ¡--·-·------------------·---·-··-----~~-----·---·-·----·------------·----·-·-----·---·-----------·-

..,. J:.1•~ - + 
0.2 --------·-------·---·--·---·----·---------------------------------------------·-·---------.-·------·---·-·-··---·---------------

o.o,___ ______ __._ ___ ...._ ______ .___ __ _,_ __ __._ __ ~ 
O 5 10 15 20 25 30 35 40 

RELACl()Í'J LJC} / IJmf 

FLUJO PISTON -+- TANQUE .AGITADO 

FIGURA 11 



rv10DEL.O DAVID.SON-l;ARRISON 
Db = 4- cm 

CONVERSIOt··,J (x) 
1.0 ---------------
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FIGURA 12 
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practicamente predice conversiones iguales para los dos 
diferentes patrones de flujo. 

3.3.1.b.- Modelo de Kunii y Levenspiel 

Este modelo man ti ene muchos de 1 os conceptos del 
modelo de Davidson y Harrison y agrega ó modifica otros, 
tales como la posibilidad de reacción en la fase burbuja, la 
presencia de tres regiones en el modelo, etc. Para estudiar 
la sensibilidad de parámetros de este modelo, se variaron 
cantidades tales como: el diámetro de burbuja, la relación 
entre la velocidad superficial y la velocidad minima de 
fluidización y la fracción de sólidos presentes: en la 
burbuja. Di versas conclusiones de interés pueden obtenerse 
de las figuras a continuación. 

Figura 13: Tratandose de burbujas peque5as, la 
influencia de la f,acción de sólidos en la burbuja tiene un 
efecto moderado sobre la conversión predicha por el modelo 
(cuando y pasa de 0.001 a 0.1, la conversión se incrementa 

b 

un 10%) . Si 1 as burbujas son gr andes: entonces la variación 
correspondiente solo es de un 5¾. Cuando se cuadruplica el 
tama5o de la burbuja, la conversión sufre una variación 
importan te. 

Figura 14: Las conclusiones para esta figura 
son análogas a las de la fig. 13.· Sin embargo indica también 
que par a velocidades de gas menor es t la i nf 1 uenci a de 1 a 
fracción de sólidos en la burbuja también es menor. También 
en este caso se nota influencia del tama5o de la burbuja 
sobre la predicción del modelo. 

Figura 15: La presente gráfica contempla el 
caso de Uo/Umf'=11. 9 y no presenta diferencias sustanciales 
con respecto a las dos figuras anteriores. 

Figura 16: Cuando se trata de burbujas 
peque5as la velocidad del gas no tiene influencia apreciable 
sobre la conversión. El modelo presenta una variación del 
10% en la conversión cuando la fracción de sólidos pasa de 
O. 001 a 0.1. A medida que aumenta la relación UO/Umf', la 
conversión disminuye. 

Figura 17: El coeficiente cinético, como era 
de esperarse, tiene una marcada influencia sobre la 
conversión (cuando se duplica el coeficient.e cinético. la 
conversión se incrementa en un 25~~-

De lo anteriormente expuesto puede notarse que la 
fracción de sólidos en la burbuja no tiene influencia 
apreciable sobre el comportamiento del modelo, sin embargo 
tanto el diámetro de la burbuja como la velocidad del gas Y 
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MODELO KUNII-LEVENSPIEL 
UO/Umf = 35.8 

CC)NVER.SION (x) 
1.0 ....--------------- --------------. 
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MODELO KUNII-LEVENSPIEL 
UO/Urnf = 17 .9 
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MODELO KUNII-LE.VENSPIEL 
UO/Umf = 11.9 
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MODELO KUNII-LEVENSPIEL 
Db = ¿i cm 

CONVERSION (x} 
1.0 .--------------------------
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0.6-····························································································································· 

0.4-····························································································································· 

0.2-····························································································································· 

o.o _______ ..__ _ __,_ __ ...__ ____ _..__ _______ ___. __ _, 
O 4 8 12 16 20 24 28 32 36 40 

R Eli\CI ON l.JO / Umf 

---- GAMMA = 0.001 -+- GAfv1MA = 0.100 

FIGURA 16 



MODELO KUNII-LEVENSPIEL 
Db • 4 cm 

()Of\J\/ER.SION (x) 
1.0 .-------------------------------·-------, 

o.s r··········· . . .. . . . . . . . . .. .. . . .......... . -----~ ..... ········: ............ . 
...... ········ .................. ·········· ...... ················ ········ ................. . 

.................... 0.6 

0.,4. 1-- ............................................................................................................................ . 

0,21--····························································································································· 

0.0 ..._ ___ .L_ ___ L ___ 1---_ J__ __ _.,,_ ___ __._ ____ ...,__ __ ___. 

0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1 1.1 1.2 

C()EFl()IE~·-.JTE Clf'"~El-10~) 

GA.MM./1~ = 0.001 --+-- GA.Mtv1A == 0.100 

FIGURA 17 



el coeficiente cinético. si tienen una muy apreciable 
influencia sobre las predicciones del modelo. Es a estos 
datos a los que debe prestarse mayor atención en su 
estimación y evaluación. 

3.3.1.c.- Modelo de Kato y Wen 

Este modelo es el más recientemente desarrollado de 
los tres aqui considerados é incorpora la noción de 
desarrollo de la burbuja en el lecho. pero aún conserva 
algunos de los fundamentos de los anteriores modelos. Para 
el análisis de sensibilidad con éste modelo. se variaron 
parámetros tales como: el diámetro de partícula, la relación 
de velocidades (superficial y mínima de fluidizaci6n) y la 
altura mínima de fluidizaci6n. Las conclusiones se 
establecen a continuación. 

Figura 18: Para el caso de partículas finas. a 
bajas alturas del lecho la relación de velocidades no tiene 
gran .influencia sobre el comportamiento del modelo. Sin 
embargo a profundidades mayores del lecho. si se aprecia una 
gran influencia (puede llegar hasta el 40¾). También en este 
caso, cuando se triplica la altura mínima de fluidizaci6n. 
la conversión varia un 40¾. 

Figura 19: Para el caso de las partículas 
medianas, se nota la influencia de la relación de 
velocidades. También se aprecia que la altura mínima de 
fluidizaci6n tiene una notable influencia sobre las 
predicciones del modelo. 

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

Figura 21: A flujos bajos el diámetro de 
par ti cul a ti ene mucha i n:f l uenci a en el campar tami ento del 
modelo, de tal forma que cuando el diámetro de partícula se 
triplica la conversión aumenta un 32% aprox. El modelo 
predice conversiones mayores para diámetros de partícula 
mayores. 

Figura 22: A flujos altos la influencia del 
diámetro de partícula es menor, pero aún significativa. 

Figura 23: La influencia de la constante 
cinética en el comportamiento del modelo es modesta. cuando 
el coeficiente cinético se duplica la conversión varia un 2% 
aprox. Las conversiones predichas son más altas para 
partículas más gruesas. 

Con respect.o al modelo de ensamblaje de burbujas, 
se puede concluir que tiene alta sensibilidad a la velocidad 
del gas, al diárnet.ro·de burbuja y al diámetro de partícula. 
Lo cuál indica que deberán proporcionarse datos precisos de 
esos tres parámetros con el fin de obtener datos confiables 
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MODELO DE KATO-WEN 
Dp = 0.005 cm 

CONVER.SION (x} 
1.0 .----------------------

O 8 1- .............. . 1 ••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••• ······: •••••••••••••••••••••••••••••••• 

0.6, ............. . 

o.4 r··· ... . . :::::::::::: : ::::::::::::::::::: ... · · · · ~· ·· ·· · · ··· ..... . 
··7~············· 

o.2r .. ... ...... .. ..... ~ ~· ......... . 
.,,,.,.,,~. ·~·........ _..,.,-.-/ ..... . 

y------------- .... -~--
~ ....................................... . 

o.o ______ __._ ______ ___._ _______ __._ _______ _, 
o 100 200 300 400 

AL TL) R.A t\,·11 r·\J 1 [:1E FL_IJI [l, ( cn1) 

UO/Umf = 10 -+- UO/Umf = 15 -*- UO/Urnf = 20 

FIGURA 18 
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MODELO DE KATO-WEN 
Dp • 0.015 cm 

1.0 
OONVER.SION (x) --. 

.. .. .. .. . . . ... .. // j' 
0.8 f- ......... .. )<---------"'' 

.......... / 4 

0.6 f- .......................... ·/~- . : ~:::::: :::: : : ::::: :::::::: ::::::::::::::: ::· 

0.4 f-.. .. .. . / ----- ...... 
················Y, .......................................................................................... 

0.21-....................... ~ . . . . . . . . . . . ..................................................................... . . .......... . 

o.o .__ _____ ___¡_ ________ _i_ __ _ 

o 100 200 300 400 

ALTLIR .. 4 tvllt·\J, [JE FLLIID. (cm) 

UO/Urnf = 10 -+- UO/Umf = 15 --*- UO/Umf = 20 

FIGURA 20 
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MODELO DE KATO-WEN 
UO/Umf = 20 

CONVERSION (x) 
1.0 --------·--·-

0.8 ,_ · · · · · ......... . .. .. .. . . .. . . .. . . . . . . .. . . . . . . . . .. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . .. . . . . . . . . . . . . . . . . ... . . . . . . . . . . . . . . . . . .. .. . . .. .. 

o. 6 ,_ · ....... . ................ ... . .. . . . ... . . . . .. .. . . . ... .. .. . . . . . . .. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . .. . . . .. . . . . .. . . . . .. . . . . . . . . . . . . .. . . .. .. 

0.4 !-·········· O 2 ¡- ............................................ -~*'~:..:..:...: ... · -~· · 
. .......... ~ - -~ 

............ ~~-- .................... . 
~······~·········· ........ . 

~~· . -........................... . ....... . 

o.o,.___ ____ __,__ _____ ..____ ____ ___._ ____ ___, 
O 100 200 300 400 

ALTIJR.A tv11t"~. [lE FLLIID. (cm) 

Dp = 0.005 cm --+- Dp = 0.010 cm -*- Dp = 0.015 cm 

FIGURA 22 



MODELO DE KATO-WEN 
UO/LJmf = 10 

C()NVERSION (x} 
1.0 -----------------------------, 

0.9¡--····························································································································· 

0.8 1-- ............. jt.-- ....................... :~ .................................... ~ ............................. . 

0.7 ................................................................................................................................. . 

0.6 ...... ····························································································································· 

0.5 .__ ______ ..1---________ .L ________ L._ _______ __J 

0.4 o.e 0.8 1 1.2 

CC)EFIC)IEt\JTE Cl~~ETIOO 

Dp = 0.005 cm -+- Dp = 0.010 cm ---*"- Dp = 0.015 cm 

FIGURA 23 



del mod,~lo. En el presente trabajo vamos a utilizar los tres 
modelos para la simulación del comportamiento del lecho 
:fluidizado. 

3. 3. 2. - ·1elocidad minima de fluidizacion 

Hemos mencionado que el parámetro más importante en 
la descripción de un lecho fluidizado es sin duda el tamaño 
de la burbuja. Todos los modelos fluidodinámicos 
desarrollados hasta este momento hacen uso del parámetro 
para todas las demás estimaciones 6 evaluaciones. También se 
acepta generalmente que el diámetro de burbuja y su 
des arrollo tienen mucho que ver con la velocidad mi.ni ma de 
fluidización. una caracteristica del lecho. 

El trabajo experimental desarrollado en este 
aspecto se dedicó a la determinación de la velocidad minima 
de fl uidización eri.tre temperatura ambiente y los 250 c. con 
el fin de determinar 'en que forma influencia la temperatura 
a esta propiedad del lecho. En la figura 24 se presenta el 
comportamiento de la curva AP vs Uo, utilizada para la 
determinación de la velocidad mínima de fluidización. 

Para la determinación ·experimental de la velocidad 
·ninima de fl uidización se procede de la siguiente manera: 

i).- Se hace pasar una alta velocidad de gas a 
través del lecho. de tal forma de que se asegure una 
fluidización bién desarrollada. 

ii).- Se toma la lectura de la presión 
di fer enci al con un manómetro tipo "U". 

iii).- Se disminuye en una cantidad determinada 
de antemano la velocidad de gas a través del lecho y se 
retorna al paso ii. 

i v). - Todo eso se repite el número de veces 
necesario hasta que la lectura de la presión diferencial. 
por e:fecto de la disminución de la velocidad del gas. caiga 
a ia décima parte de el valor inicial. 

v). - Se t.raza una curva de ~p ve Uo y se 
determina en forma gráfica la velocidad minima de 
fluidización como el punto de quiebre de la curva. 

Es importante recalcar que la experiencia deberá 
realizarse en orden descendente de velocidad para oblener 
una buena definición de la curva~ vs Uo. Si se realizase 
incrementando la velocidad. la curva que se obtendria seria 
como la mostrada a trazos en la figura 24. Esta última curva 
parece indicar la e:xist.encia de una ciert.a resistencia de 
las particulas a separarse de sus vecinas Cposiblement.e 
debido a factores de rugosidad ó textura). 
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VELOCIDAD MINIMA 
DE FLUIDIZACION 

( experimental) 

--- 1 
IDA DE PRESION t' :-- - - . . ..... . .... . .. 

6 CA .. ~~~~<:>.Ji)<;,?1· -~·- Lecho::t.1~iªi~9.~ .......... . 6 t-·········· , / ............. . 

. '(........... ........... ············ ·······-y ········ 
4 r························:::::::: .. Al .......... : ............................................. :::... . ............ . 

r ················· ;/ ............... . 

: 1-::: :: .......... ~Y......... .:.. ····•· :: ::::::::::: :.. ... . ....... .......... . . . . . /:/.. .................................•..... 1 l-···········~7 ., 
o ...._ _ __,_ __ __.._ __ _,__ __ _..__ __ __,__ ___ ...__. __ .,__ _ ___. __ ___,_ __ __. 
o 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 

\/EL()(:~I O.AD 2,lJPERFI CIAL 

--- B.A,..JAt'·~DO FLU,..10 + SUBIENDO FLUJO 

FIGURA 24 



La figura 25 muestra los datos obtenidos 
experimentalmente para la determinación de la velocidad 
mínima de fluidización como una función de la temperatura. 
En ella puede verse que a temperaturas cercanas a la 
ambiente, Umf tiene valores cercanos a 2.2 cm/s, a medida 
que se incrementa la temperatura el valor de la velocidad 
minima de fluidización cae rápidamente y luego, alrededor de 
los 125 C se estabiliza alrededor de 1 cm/s. Según esta 
misma curva a los 235 C, la temperatura normal de operación 
del reactor real, la velocidad minima de fluidización tiene 
un valor cercano a 0.9 cm/s. 

De acuerdo con el valor de Umr de 0.9 cm/s a 235 C, 
puede determinarse que el lecho catalítico opera a una 
velocidad superficial de gas de entre 30 y 40 veces la 
velocidad minima de fluidización. 
Velocidad de arrastre. 

La velocidad de arrastre es la velocidad del gas 
que provoca que la particula abandone el estado de 
fluidización y pase al de transporte neumático. La 
determinación d~ esta velocidad constituye un criterio de 
operación de los lechos fluidizados, ya que normalmente se 
selecciona la velocidad de gas con un valor mayor al de la 
velocidad mínima de fluidización, con el fin de permitir un 
adecuado mezclado de los sólidos y facil!tar la 
isotermicidad del lecho, y menor que la velocidad de 
arrastre para evitar la pérdida del material que forma la 
cama. 

El reactor industrial real para la oxicloraci6n de 
etileno ubicado en Pajaritos, Ver. constituye una excepción 
debido a que su velocidad de operación está más allá de la 
velocidad de arrastre del 90% de las particulas que 
conforman el lecho. Esto se debe a que, por limitaciones a 
la transferencia de materia de la reacción, la velocidad de 
los gases debe ser al ta y el diámetro de la partícula 
catalitica debe ser peque5o. Sin embargo el reactor 
industrial cuenta con un grupo de tres ciclones que 
remueven, en condiciones normales de operación, todas las 
particulas mayores de 20 micrones y las recirculan a la 
parte baja del lecho. Puede llegar a darse el caso, en 
condiciones cr1 ticas de operación que los ciclones dejen 
pasar hacia el efl uent.e del react.or. varias toneladas de 
cat.alizador en el lapso de unos cuant.os minutos. 

Para la determinación experimental de la velocidad 
de arrastre. se montó un aparato experiment.al, figura 25a, y 
se procedió de la siguiente manera: 

1).- Se pesaron 100 gramos de cat.alizador. 
ii). - Se hizo pasar por la cama una velocidad 

superficial de gas igual a Umf y se 
esperó una hora. 

iii).- Se pesó la cantidad colectada en el 
matraz y se refirió a la cant.idad 
original. 
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Ctv1/SEG. 

VELOCIDAD MINIMA 
DE FLUIDIZACION 

( experirnental) 

2.6 .....-------------------------------. 

.............................................. 
ll --- --------------------- -------- -------- ---- -- ------ --
~---------- -------------

2.0 r------------- ~ --------------------------------- ----------------------------------------- -- -k______ 
1.6 1- - --- - ~-_ ·---· · ·-· --,... 
,.o 1-·· ..................... ········ ............................ . 

0.6 ¡... •••••••••••••••••••••••••••••.•••••••••..•••.••••.•••.••....•••••••.•••.••••••••••••••••.••••••••••••••••••••••••••••.•••••••• 

o.o,___ ____ _._ ____ _ 
O 50 100 160 200 260 

GR.AD()S c::Ef-.._,¡ TI GR /\DOS 

SUBIENDO TE~,.,1P. + BA,.JANDO TE~,.•1P. -*- PROt~llEDIO 

FIGURA 25 



VELOCIDAD DE ARRASTRE 
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iv).- Ahora se pasó gas a 2Umf y se esperó una 
hora. 

v). - Se procedió asi sucesivamente hasta que 
el 95¼ del sólido originaimente 
depositado se habia arrastrado por efecto 
del paso del gas y, entonces, se pesó la 
cantidad remanente en el lecho y también 
se refirió a los 100 gramos de 
catalizador iniciales. 

60 



Con los datos recabados como se mencionó 
anteriormente, se obtuvo la figura 26. En ella puede verse 
que más del 90¾ de las particulas que forman en lecho se 
arrastran a la velocidad normal de operación de 35 cm/s. 
Esto corresponde a una relación Uo/Umf de 35 
aproximadamente. Como lo mencionábamos lineas arriba, esto 
se debe a que la reacción de oxicloración de etileno exhibe 
grandes limitaciones a la transferencia de materia. Razón 
por la cuál, además, se anexa la gráfica del cribado del 
catalizador, figura 27, donde puede constatarse que el 
diámetro promedio de la particula es de 40 micrones. 

3.3.3.- DIAMET:::O DE LA BURBUJA 

La determin~ción experimental del patrón de 
desarrollo de la burbuja, constituyó la parte central de la 
experimentación del presente trabajo. El apárato utilizado 
es como lo ir:dica la figura 28. El procedimi·ento fué como 
sigue: 

1. -
determinada, de tal 
desarrollada y se 

Se alimentó una velocidad de gas 
forma de asegurar una fl uidización bién 

permitió que el lecho estabilizara 
(cuestión de unos segundos). 

2. - Se tomaron fotografias a diferentes 
alturas en el lecho y con la ayuda de un medio de contraste. 
En este caso se utilizó una fuente de luz situada en la 
parte posterior del lecho, pelicula de 400 ASA y 1/125 de 
abertura en el di~fragma. 

?. Revelar los negat.ivos inmediat.amente y 
proyectarlos so';¡·e una superficie blanca. en la cuál se 
hi c i er on l as n,¿ :.: e i Oi'les de 1 os diámetros: de las: burbujas 
Ct.omando en cuer; ,a. siempre un factor de escala apropiado.) 

4. - E:::;+_a experiencia se efectuó con el lecho 
lib,e de obsláctlos sumergidos. La siguiente experiencia fué 
análoga a ést.a.. ~olo que teniendo obst.áculos en el interior 
del lecho. 

Les dalJs result.ant.es se presentan en las figuras 
que se encuentra~ a continuación. donde se ha ut.ilizado un 
DIAMETRO ADIMEN~~IONAL definido como la relación entre el 
diámetro de la burbuja y la alt.ura del lecho a la cuál se 
encuentra dicha i.:iurbuja. Las primeras cuatro.figuras. 29-32. 
representan el comportamient.o del lecho cuando éste se 
encuentra libre de obstáculos en su interior. Puede notarse 
que los: puntos muestran una t.endencia bién marcada y que se 
define más a medida que se aumenta la velocidad superficial 
del gas a la cuál se realizó el experiment.o. 

Las figuras correspondient.es al comport.amiento del 
lecho en presencia de obst.áculos. 33-35. muestran una mayor 
definición de las tendencias en comparación con la 
~xperiencia sin obst.áculos. Puede not.arse que el efecto de 
los obstáculos sobre el desarrollo de la burbuja es en el 
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VELOCIDADES DE ARRASTRE 
( experñn1er1tal) 

PORCIENT() DE ARRASTRE (p,3so) 
100 .----------· 

------~----
80 r · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · . · · ............ /,,<.".<~~~-~-~ ........... . 

. 
.. -----

,,.-Y// 1~ 
/ 

50 t-- ............................ ·;/¿~ ................................... · Vek.>ci dad de operacion 
,.,,.,, 

, . .,, 
,/ 

40 t-- ............... ·;· .,1:'~ ................................................. . . 
/ 

/ 
l 20 t--·········;······ ·················:···· ............................... . 

/ 
.,! o ....._ ____ .J...-_____ .l._. - _111_ ____ .1 

o 10 20 30 40 

\/E LC)C)I [lA[l ,SU F1E Fl F=1 <JI AL ( en~,/ s) 

FIGURA 26 

50 eo 



AN,~LISIS DE CRIBADO 
(experñttnental) 

F·OF~CENTA.,.J E (p 13;Jo} 
·100 ,--------· ----- -- ------·~ ·-------··----~ ·-----

" ///~----=-~ ~ 

/ 

80 ¡_ ........................ . ... ·./< .. ... . 
.··' 
/ 

,·· 

// ........ 
···············-······················ ·····./·/··...... . ................................... . 50 1-···· ......... / 

,. 

.............. _,.,:</·:·· ....... ········ ........ ····· ........................... . . . . . . . . . . . . .,,.. .t1-0 !-···························· ,./" 

. ,,, 

·························;;,/.~ .................... ·····················································.· 20 r · .. ·· .. · .. · ·.. _.,.,.... 
,,,., ..... /' 

__ .,.,...,,-

L -------e _______ ___L_ o 1 __,_.,.. 

o 20 40 60 80 

D1i\t·•,/1E-rRC) DE PAR-rl()IJLA ( rr,icrc1nes) 

FIGURA 27 

·1co 



,. 

PI 

PI 

Aire 

DIAMETRO DE LA BURBUJA 

," 

FIGURA 21 

-...,., 
, -.. ,' ',, -Plato perforado 

I 
I 

Empaque 

CARLOS GONZALEZ BAR RETO 

TESIS DE MAESTRIA 

U.N.A.M. 1989 



,r--·- -·-

DESARROLLO DE LA BURBUJA 
EXPERIMENTAL 

DI A.tv1 ETRC) A.DI t\,1 Et"~SI O~·,.IA.L 
0.14 ..---- ------------· ·---·--------------------

0.12 

0.10 

............................................................................................................................. 

o.os t-···································································· ············•··········· ..... .. ............ . 
. . . 

o. 06 t- · · · · · · · · · · · · · · · · · · ....... .- ................................ _ ........... _ ............. __ .. ~ ~ ... ____ . _________ -~ _________ . ____ ... . 

0.04 

0.02 

.. .. 

Q,00 L--- --~- _____ _._____ _L _____ J ________ l, _______ .. _ __., 

o 5 ·10 1~ 2fJ~ 0~ ~ L~ 30 

ALTl.JF{A Ef\~ EL LEC~H() (cn~1) 

U0=4.7 cm/s 

FIGURA 29 

IL --- -=·======== ======= ··-------·---·-----=--~ 



DESARROLLO DE LA BURBUJA 
EXPER~St\ AEN· T.1\:1, 

M~ 'M .1vn .... 1 f-\. ... 

DI A.~~··1 ET RO A. DI t··~1 Et\! S 1 () t··.J A. L 
O (')l.-) r------------------·-··-·· ,L, 

IJ,. ·1 ,... ' o t-- ...•....•........•..........................................•...................................................•........... 

0.10 ........................................................................... ::: .... ·•· .......................................... . 
• • 1 • 

. . : . 
. 

0.05 
. . . . 

.............................................................................. ~ ............................. · ... · ......... ·,,: ... . 

Ü,Q() L _________ _J_ _________ _l. ________________ L_ _____________ .....J._________ . .L .. --

(} 5 ·10 'lfi 20 25 30 

l1 L -r·1 11=1 l... e f\.J E~ 1 l E=·t-,L_J e··, { e·· ) ., -\ _ , ..... 1 J ·-\ C _ · ·-· -·· ··- _ ~J11 --' ~ __ , rr1 
U eJ :=:L°'.) J1 (' m / ,~ \. .. , ... t- ... , ...,_. 

FIGURA 30 



DESP.iRí~OLLO DE LA BURBUJA 
EXPERIMENTAi_ 

DI A.f\A ETRO A.DI~·.¡~ E NSI ONAL 
0.4 .--------------------------------, 

O 3 ...................... . . . ........................................................................................................ . 

0.2 ,- ............................................................................................................................ . 

. . 
. " . . .. 

O 1 L ...... ......................................... • ... •• • ....... ~ ........ • ......................................................... . 
1 1 • • .. • -- ... 

o.o....___ 
o 

FIGURA 31 

5 ·10 

. . . 

15 

. . . 

20 

.. 

.. ó,.L-rL.JR .. 4 Ef'··.,J El_ l_E(:::H() ( crn) 

Uo-14 7 .~,m t~ - . . ,... ) ·--=· 

25 30 



DESARROLLO DE LA BURBUJA 
EXPERIMENTAL 

DIAMETRO A.DIMENSIONAL 
0,5..------------· 

\ ........ . \ .................................................................................................. . o.4 r · · .... · · ·,· · · .... 

\ ············· . \ ...................................................................... . 0.8 !-········· ····}<·~·············· . 

. ""····································································································· o. 2 1- · · · · · .............. ·,;. )·-..... .. .... 

. . ..... ........ +-' .................. . --..........._ .................. . . . ................. --~-. ._._f=-~~~-:.~ ......... ~ ........ ; ~. ~ ~ .. ~ . . . . . . . . " O 1 1- . . . . . . . . . . . . . . . . . . .,-------..L... + . . . ~ . . "-- 1 

• • 1 -----...~ ---;--,:-----.,._.,, -------.r-r 

o.o..__ __ _.__ ___ ..._ __ _J__ 

o 5 10 15 20 25 3() 35 40 

.ALTUR A E ~-J E":: l_ L EC)H () ( en--,) 

U0=18.7 cm/s -+- Db ctte.=1.35 cm 

FIGURA 32 



DESARROLLO DE LA BURBUJA 
CON OBSTACULOS 

( experimental) 
DIAMETRO .AD1tv1EN.Sl()N.AL 

0.30 --·----· 

o. 25 i-· · · · · · · · · · · · · · · · · · · .... · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · ........ · ....................................... . 

0.20 1--................ · · .• .... · .. · · · · .. · .. · · · .. · · .. · · · · · · · · · · .. · · · · •. · · · · · · · ;. · · .•... · · · · · · · · · · · · .. · · · · · · · · · • · · · · · · · ... · · · .. · ...••... 

().16 ,-. · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · 
. . 

O .1 O ¡-· · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · ,.. · · · ., · · · · · · · · · · · · · · ·-: · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · 

. 
O 06 1- • • . . ................................................................................................................................. . 

0.00 
o 

FIGURA 33 

5 

____ j_ __ 

10 15 20 25 80 

.AL Tl..JFlA El'\J EL LEC~HC> ( cm) 
U0=9.4 cm/s 



DESARROLLO DE LA BURBUJA 
CON OBSTACULOS 

( experimental) 
DIAMETRO AD1tv1EN.Sl0NAL 

0.6 ------

0.5 r-· ..... ·:·····... .. . . . . .. .. .. . . .... .. .. .. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . .. . . . .. . . . . .. .. . . . . .. . . . . . . . . . . . . . . . . . ... .. . . .. . . . . . . . . .. . ..... 

0.4 i-· ...... ··:· .................................................................................................................. . 

O l"l L ........... ~ ....... ~ .................................... : ..................................................................... . 
,V 1 .. . . 

0.2 !-····················· .............................. .' .......................................................................... . 
.. .. .. .. .. .. . .. .... .. .. .. .. 

O 1 L ............................................. ~ ......... • ....... ~·_; ................... ~ .. ·: .... ; ........ ·: ... ·: ............... . 
• 1 .. .. .. .. .. 

o.o .__ ___ ___,....__, ___ ___,c.. ______ ¡ _____ l__ 

o 5 10 15 20 25 30 

.AL TL.JRA Eí'-J EL LE.CJHO ( crn) 
U0=14. 7 amis 

FIGURJ\ 34 



- --

DESARROLLO DE LA BURBUJA 
CON ClBSl~ACULOS 

( ex.JJeren·1ental) 
DI A ~~·1 ET RO /\ DI t\11 EN .SIC) t··°'I l\l_ o. 8 ---- ------------·-------------·-·---·-.. ___ .. ______ _ ------

O 6 L • 1 - 1 ....• 04° • : ••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••• 

• 

o.4 r .......................................................... : ..................................................................... . 

0.2 1-........... . . .. . . . . . . . . .... . ......................................................... . ................................. . . . . . .. . . 
.. ...... 4 .. ., ... • .. .. 4 __. . . ... 

o.o· 1 1 

o 5 10 15 20 25 30 35 40 

ALTLIR.A Ef\J EL LE(JH() (cm) 

U0=18.7 cm/s 

FIGURA 35 



sentido de "uniformizar" el diámetro de ésta a lo largo del 
lecho. Parece indicar que los 
favorecen el rápido desarrollo 
retardan el de las grandes. 

obstáculos en el lecho 
de burbujas pequeñas y 

Cada uno de los grupos de datos experimentales 
anteriores, se correlacionó y, en la figura 36, se muestran 
comparativamente las curvas empíricas para el lecho libre de 
obstáculos. En ella puede verse que en las cercani.as del 
plato distribuidor las burbujas más grandes corresponden 
C estadísticamente hablando) , a las mayores velocidades de 
gas. Sin embargo en las partes altas del lecho ya no existen 
diferencias significativas atribuibles a la velocidad 
superficial del gas y puede decirse que, el tamaño de la 
burbuja es independiente de ésta. 

La figura 37 corresponde al comportamiento del 
lecho fluidizado en presencia de obstáculos y presenta el 
mismo aspecto que la figura 36. Sin embargo las curvas 
correspondientes a las diferentes velocidades se encuentran 
un tanto más separadas, indicando con ello que, en presencia 
de los obstáculos, ·la velocidad superficial del gas tiene 
una mayor influencia sobre el desarrollo de la burbuja. 

Una comparación entre el comportamiento del lecho 
en presencia y ausencia de obstáculos, para una misma 
veloci ·-'ad superficial del gas. se presenta en las figuras 38 
a 40.a Aqui se nota claramente como la presencia de 
obstáculos provoca la aparición de burbujas más grandes en 
las cercanías del plato distribuidor. Poniendo de 
manifiesto, como ya se ha indicado antes, que los obstáculos 
tienen un efecto muy importante sobre la fluidodinámica del 
lecho. 
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4.- RESULTADOS 

De acuerdo al plan del presente trabajo, se 
ensayaron los tres modelos fluidodinámicos estudiados: 
Davidson y Harrison. Kunii y Levenspiel y el de ensamblaje 
de burbujas (modelo de Kato y Wen). Para ello, se tomaron en 
cuenta las 6 reacciones que principalmente ocurren en el 
lecho (y cuyas constantes cinéticas se estimaron en la 
sección 3.2 de este trabajo), y se acoplaron en el modelo. 
Debido a que se carece de información precisa ha cerca del 
orden de las reacciones, se supuso que todas eran de primer 
orden al igual que la reacción principal. Las figuras que 
representan los datos obtenidos con los modelos, se 
presentan a continuación. 

Figura 41. - Modelo de Davidson y Harrison: Este 
modelo considera que no hay posibilidad de reacción 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 reacción se efectúa 
prácticamente en su totalidad en los primeros 10 centímetros 
de cama, sin importar la velocidad superficial de los gases 
alimentados. Esto nos indica que, según este modelo, el 
resto de lecho fluidizado (más de 14 metros), estaría 
disponible para que la molécula de Dicloroetano recién 
formada continuara clorandose hacia productos más pesados, 
dando con ello origen a una gran cantidad de impurezas. En 
la operación del reactor real se puede observar que la 
velocidad de los gases tiene una influencia apreciable en la 
formación de subproductos pesados, tal como el 1.1,2 
Tricloroetano, ya que al disminuir la velocidad de los gases 
un 10¾, la pureza del OCE productos puede caer hasta un 1¾. 
Por cuanto respecta a la predicción del modelo de al tas 
conversiones en muy cortas longitudes de cama, no result.a 
congruente con la realidad, debido a que la altura del lecho 
fluidizado en el reactor real (dentro de los rangos de 
operación estable), no ejerce influencia apreciable sobre la 
pureza del product.o. Era de esperarse que si el modelo 
predice lo correcto. a menor altura de lecho corresponderia 
menor tiempo disponible para la formación de impurezas y 
ello redundaria en un más alt.o valor de la pureza del DCE 
producto. cosa que no se observa en la realidad. 

Figura 42.- Modelo de Kunii y Levenspiel: El modelo 
predice una gran influencia de la velocidad superficial 
sobre la conversión, ya que para muy bajas velocidades de 
gas (6 cm/s por ejemplo), la conversión del 99¾ se alcanza 
antes de los 40 cm de cama, en tanto que a las velocidades 
de operación real. esa misma conversión se logra alrededor 
de los 500 cm. El modelo tiene un comport.amiento tal que 
per mi t.e utilizar una gama muy amplia de val ores de la 
velocidad superficial sin afect.ar apreciablemente el valor 
de la conversión al final de la cama. 
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Figura 43.- Modelo de Kato y Wen: Las predicciones 
de la conversión basadas en este modelo resultan 
anormalmente bajas en todos los casos simulados. Cuando se 
trata de una velocidad superficial muy baja C5 cm/s), la 
conversión alcanza valores del 20¾ aproximadamente hasta una 
altura de 600 cm. Por otra parte, cuando se utiliza una 
velocidad superficial de 30 cm/s no se nota una gran 
influencia sobre la conversión y los valores predichos son 
similares a los del primer caso. Sin embargo en la operación 
real del reactor. tal como se apuntó lineas arriba, la 
conversión que normalmente se alcanza oscila alrededor del 
98¾ para al turas de cama de 1400 cm. Según el modelo de 
Kato-Wen el reactor real solo seria capaz de obtener un 55 ¾ 
de conversión en promedio. 
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Aún cuando en el reactor real no puedan tomarse 
muestras a diferentes alturas de cama para evaluar el avance 
de la conversión en esos puntos, resulta claro que el modelo 
hidrodinámnico que mejor se adapta a nuestro caso es el de 
Kunii-Levenspiel, ya que es el único que predice 
conversiones altas en alturas de cama que no sobrepasan el 
50% de la altura real del lecho fluidízado. La predicción 
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 
1¾ cuando se altera la velocidad de los gases por efecto de 
una variación en la presión del sistema. Los otros modelos 
arrojan predicciones muy discordantes con la realidad. Por 
una parte uno predice que se alcanzan conversiones muy altas 
en unos cuantos centimetros de cama y el otro que la 
longitud de la cama no es suficiente para efectuar la 
reacción de manera adecuada. 

Por cuanto.respecta a las correlaciones existentes 
para la estimación de algunas propiedades del lecho fluido, 
tal como la velocidad minima de fluidizacíón, el diámetro 
máximo estable, la velocidad de arrastre, etc. generalmente 
dan estimaciones que no coinciden con los valores 
experimentales. Por ejemplo la velocidad de arrastre para el 
lecho se estima entre 30 y 40 cm/s, siendo que 
experimentalmente se pudo determinar que ha esa velocidad 
más del 95% del lecho ya se había arrastrado. El diámetro 
máximo estable se predice en varios metros, considerando una 
velocidad superficial similar a la de operación real de 35 
cm/s. La excepción la consti luye la velocidad mínima de 
fluidización que estimada con la correlación de Yasui 
predice un valor de 1.05 cm/s, y su valor experimental es de 
1 cm/s. 

De lo experimentalmente determinado en el presente 
trabajo se puede concluir que la presencia de obstaculos en 
la cama afecta notablemente el patrón de desarrollo de la 
burbuja y facilita la i soler mi ci dad del lecho, ya que 
uniformiza el tamar'ío de la burbuja en el lecho. Así mismo 
puede concluirse que el modelo fluidodinámico que mejor 
representa el sistema bajo estudio es el modelo de Kunii y 
Levenspiel, debido a que predice conversiones altas en 
alturas de lecho fluidizado que corresponden a la parte 
central del lecho fluidizado real Cesto bajo condiciones 
operativas normales). 
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