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I. INTRODUCCION

El término "lecrn mojado" se utiliza para designar un reac

tor en el cual un liquido y un gas fluyen en cocorriente hacia abajo a

través de un lecho fijo de partículas de catalizador sobre las cuales

la reacción tiene lugar. Los primeros antecedentes probablemente se

hallan en los llamados filtros de goteo que han sido usados por mucho

tiempo para remoción de materia orgánica de corrientes de agua por

acción de bacterias aeróbicas (Satterfield, 1975). Estos reactores han

sido usados también en la industria química, pero la mayoría de la in

formación publicada_(Satterfield, 1975; Goto y col., 1977) acerca de ¿us

aplicaciones industriales se refieren al procesamiento con hidrógeno de

fracciones de petróleo, en particular la hidrodesulfuración y el hidro

craqueo, y el tratamiento de aceites lubricantes.

Dado el auge de la industria petroquímica en el mundoy de

los procesos de hidrogenación y de oxidación en particular, es necesario

determinar los tipos de reactores que permiten llevar a cabo estos pro

cesos en las mejores condiciones de operación posibles. Los reactores

de lecho mojadopresentan ventajas frente a otros tipos de reactores

(lecho en suspensión y lecho fluidizado); ya que, por ejemplo, demandan

menor costo de energía (no necesitan agitación y requieren menores cos

tos de bombeode las fases fluidas) y se alcanza una más alta conversión

que con los reactores de lecho en suspensión y los de lecho fluidizado.

Asimismola relación sólido-líquido encontrada en estos reactores permi

te disminuir las reacciones laterales (si estas son posibles) y no re

quieren equipos de filtración y recuperación del catalizador.

En el caso de presentarse efectos térmicos importantes, ellos

se pueden controlar por reciclo del producto líquido, aunque en ciertas

ocasiones esto no es posible. Se utilizan en estos casos reactores



multitubos y la cantidad de catalizador se divide entre varios lechos

(normalmente se utilizan de l a 5), cada uno de ellos de aproximadamen

te 3 a 6 metros de profundidad y hasta 3 metros de diámetro, colocán

dose entre ellos intercambiadores de calor. Tambiénse ha estudiado la

posibilidad de intercambiar calor desde el reactor.

La cantidad de hidrógeno alimentada al reactor generalmente

excede la necesidad estequiométrica y se utiliza para controlar la tem

peratura, mejorar la distribución de líquido o prolongar la vida útil

del catalizador.

Para estudiar el comportamientode estos reactores es necesa

rio considerar los distintos regímenes de flujo en que pueden operar.

Cuandose trabaja a velocidades bajas de gas y líquido, este último se

desliza sobre el relleno en forma de un film laminar o de pequeños ri

zos y el gas lo hace entre los huecos del relleno, constituyendo 1a fa

se continua; este régimen de flujo recibe el nombrede continuo de gas

y se lo encuentra normalmenteen reactores de planta piloto y de labora

torio.

A medida que los caudales de gas y líquido aumentan, se incre

menta la interacción entre las fases y el gas llega a arrastrar peque

ñas partículas de líquido. Estas partículas pueden producir obturación

de los canales de flujo ubicados en el seno del relleno, con lo cual au

menta la presión en la zona hasta que ésta es suficiente para abrir nue

vamente un camino al flujo gaseoso; este proceso vuelve a repetirse de

forma tal que en un dado instante hay canales que se abren y otros que

se cierran: esto provoca pulsaciones a lo largo de la columna, dando

origen al régimen de flujo conocido comopulsante.



Los pulsos se observan primero en la base de la columna y lue

go, ante un ligero aumento de los caudales líquido y/o gaseoso, se gene

ralizan a toda la columna. La explicación de este comportamiento se ha

lla en que la zona de la base de 1a columna es la de menor presión en

todo el relleno (debido a la pérdida de energia por fricción a medida

que las fases fluidas recorren la columna). A velocidades muyaltas de

gas y líquido la interacción entre las fases es muygrande y las fases

fluidas circulan en la forma de una niebla a través del relleno. Esto

recibe el nombrede flujo tipo spray.

En el caso de tener altos caudales de líquido y bajos de gas,

la fase líquida se hace continua y el gas fluye en forma de burbujas a

través del líquido. Este comportamiento se suele llamar régimen conti

nuo de líquido. En la Figura I.l se pueden observar los distintos regí

menes de flujo en función de los caudales de gas y líquido. En el caso

que la fase líquida forme espumas, por ejemplo, kerosene, nonilfenol,

etc., se encuentran otros tipos de flujo ademásde los ya descriptos

(Charpentier y Favier, 1977).

Otros aspectos importantes en el comportamiento del reactor

de lecho mojadoson los referidos a la distribución de líquido, flujo

de pared y factor de mojado.

En estudios realizados con reactores de diámetro pequeño como

los usualmente utilizados en laboratorio y planta piloto, se ha encontra

do que el líquido migra hacia 1a pared y aumenta el flujo en la zona cer

cana a la misma, hasta llegar a una distribución radial de flujo inva

riante a partir de una altura de columna que varia de 1/3 a 2/3 de la

altura total. La forma del relleno es de gran importancia y se ha obser

vado que los cilindros tienden a agruparse de tal forma que dirigen el
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flujo a través de la parte central del lecho; las esferas en cambio,

tienden a canalizar la fase líquida hacia la pared. Asimismose ha ob

servado que 1a fracción de mojado (área externa de sólido en contacto

con líquido/área externa total de sólido) puede incrementarse hasta un

valor que depende del sistema en cuestión (Satterfield, 1975).

Para estudiar la eficiencia del catalizador en un reactor de

lecho mojado, hay que tener en cuenta varios factores: i) la pastilla

del catalizador puede estar total o parcialmente cubierta por líquido;

ii) el reactivo líquido puede ser volátil o no; iii) puede existir re

sistencia a la transferencia de los reactivos a los sitios de 1a pasti

lla de catalizador donde tendrá lugar la reacción química. Supongamos

la reacción:

a A (g) + b B (l) --4> Productos (I.l)

Los pasos que siguen los reactivos hasta llegar a la formación de pro

ductos en el seno de la pastilla catalítica son:

I) Transferencia de reactivos del seno de la fase gaseosa al seno de

la fase líquida.

II) Transferencia de reactivos del seno de la fase líquida a la super

ficie externa del catalizador.

III) Difusión de los reactivos en los poros del catalizador.

IV Reacción química en la superficie interna del catalizador.V

Si el reactivo limitante se encuentra en la fase gaseosa, se

puede definir un coeficiente global de transporte (Kg) que toma en cuen

ta el efecto de tres resistencias a la transferencia de materia. Consi

derando el modelode las dos peliculas éstas son: la resistencia a la

transferencia de materia en la película del lado del gas de la inter

fase gas-líquido, la resistencia de la película líquida en la misma



interfase y la resistencia de la película líquida en la interfase li

quido-sólido. Este coeficiente global se relaciona con las resistencias

precitadas por mediode la siguiente expresión (Satterfield, 1975):

l/Kg = l/kg }&+ l/kl + l/ks (1.2)

Similarmente se define un coeficiente global en la fase lí

quida (kls) de la siguiente manera:

l/kls = l/kl + l/ks (I.3)

Cuandoel reactivo limitante se encuentra en la fase liquida,

siendo el líquido no volátil, caso tratado por Mills y Dudukovic (1980»

no hay resistencia a través de la interfase líquido-gas y Kg = ks. En

la parte seca de la pastilla catalitica no hay entrada de reactivo li

mitante y este último solo llega a esa zona por difusión desde la zona

mojada. Por otra parte cuando el reactivo limitante está en la fase lí

quida, siendo el líquido volátil, se puedenpresentar una serie de si

tuaciones distintas dependiendodel grado de volatilidad del líquido.

Suponiendo que 1a concentración del reactivo limitante es uniforme en

la fase gaseosa y que dicha concentración es mayor que la concentración

de interfase líquido-gas dada por la ley de Henry'el reactivo limitante

llega a la pastilla por dos caminos paralelos: a través de la zona seca

y a través de la zona mojada (ver Figura 1.2). El transporte por la zo

na mojada involucra las tres resistencias en serie dadas por la expre

sión 1.2, mientras que el transporte a través de la zona seca involucra

solo la resistencia de la interfase gas-sólido.

Los valores del coeficiente global en la fase líquida (kls)

pueden determinarse a partir de varios modelos teóricos:

l) Modelode la película estanca. Se considera el espesor promedio del

film y despreciando el gradiente de velocidades a través del film queda:



kls =.0/A (1.4)

Comoel espesor se puede estimar como Ho/as, donde Ho es la retención

externa y as, el área específica por unidad de volumende lecho,

kls =¿p aS/Ho (1.5)

k1 = ks = Zp/A = 29 as/Ho (1.6)

Todo esto se basa en la suposición de que la partícula de catalizador

se encuentra totalmente mojada; en caso de que no sea así se debe in

cluir el efecto del factor de mojado (área en contacto con líquido/área

total del lecho).

2) Flujo laminar sobre una cadena vertical de esferas con mezclado. Se

hacen las siguientes suposiciones:

a. El líquido fluye a lo largo de las esferas con un perfil parabólico

de velocidades.

b. No hay componente perpendicular a la superficie.

c. El gas no ejerce arrastre sobre el líquido.

d. El valor de la retención estática viene dado por los espacios estan

cos que se encuentran en los puntos de contacto de las esferas. No

hay transferencia de masa a través de esta parte y el tamaño de la

zona estanca es independiente de 1a velocidad del líquido.

La transferencia de masa es una combinación de dos procesos,

un proceso difusional en la dirección normal al flujo y un proceso con

vectivo en la dirección de flujo. Se supone mezclado completo en los

puntos de contacto entre esferas sucesivas aunque en esferas reales los

perfiles de concentración en una cadena interfieren frecuentemente con

los de las esferas que la rodean.
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Para esto el espesor del film causado por la retención di

námica es:

A: (3LlJ/77 dp (nl/3 sen'2/30 (1.7)

La integración sobre el ángulo 0 conduce a un valor de Á.

3) Flujo laminar sin mezclado. Las suposiciones son las mismas que antes,

pero el perfil de concentración a la entrada de cada esfera se toma

idéntico al de la esfera que la precedía.

4) Teoría de la penetración. Las dos resistencias son calculadas por

una forma de la teoría de 1a penetración usando la ecuación (1.3).

La resistencia del lado del gas se toma igual a la inversa del

coeficiente de absorción y sobre el lado del sólido, igual a la inversa

del coeficiente de transferencia medidopara la disolución de una sal

parcialmente soluble.

Si se comparan los distintos modelos se encuentra que a bajos

caudales coinciden los modelos sin mezclado y el de la película estanca

y, dado su simplicidad, el coeficiente de transferencia de materia se

calcula utilizando este último. A altas velocidades de flujo la teoría

de la penetración y el modelo sin mezclado dan una buena aproximación

al proceso de transferencia de materia. La mejor aproximación a altos

caudales de líquido se obtiene sin embargoutilizando el modelo con

mezcladopues los puntos de contacto entre partículas de catalizador

actúan realmente como regiones de mezcla.

Una conclusión importante la constituye el hecho de que aún

en presencia de efectos limitantes de la transferencia de materia, la

velocidad de reacción varía poco con una gran variación del flujo de

líquido para una dada concentración en el seno del líquido. Este hecho

se debe en parte a que el mecanismovaría del modelo de película estanca



al modelo con mezclado a medida que aumenta el flujo de líquido y

también a que el espesor del film varia con la raíz cúbica del flujo de

líquido.

Una limitación importante al uso de estos modelos es el hecho

de que el catalizador puede no estar totalmente mojado y el liquido

puede deslizarse sotre el relleno formandocanalizaciones. Esto sucede

predominantemente a bajos caudales de liquido.

En el caso de catalizadores porosos se pueden encontrar limi

taciones a la difusión de reactivos a1 interior de los poros del cata

lizador. Estas limitaciones a la transferencia de masa se incluyen en

el factor de efectividad que se define comoel cociente de la velocidad

real de reacción y la que se tendría en condiciones de superficie (Sa

tterfield, 1970).

La máximadiferencia de temperatura en estado estacionario

entre el centro de la partícula de catalizador y la superficie se pro

duce cuando la concentración en el centro de la misma se aproxima a

cero,indicando un fuerte control difusional.

Se comprueba que en este caso:

AT = ('AH) Deff Cs/A (1.8)

siendo X la conductividad térmica del sólido poroso.

Aún con una reacción fuertemente exotérmica es improbable que

ATexceda unos cuantos grados centígrados, si los poros permanecen lle

nos de líquido y el gas es muchomás soluble que el hidrógeno. Si los

poros del catalizador están llenos de vapor el aumentode temperatura

puede ser muchomás significativo, llegando incluso a cientos de grados

centígrados.



En muchoscasos las reacciones son fuertemente exotérmicas

(hidrogenación y oxigenación, por ejemplo) lo que implica la necesidad

de controlar la transferencia de calor durante las mismas. En las

severas condiciones en que se desarrollan estas reacciones (altas tem

peraturas, alta presión) y por los fluidos corrosivos que se emplean,

la superficie de transferencia de calor necesaria representa una parte

importante del costo del equipo. Conel objeto de evitar los altos cos

tos de dichos equipos es interesante estudiar la posibilidad de inter

cambiar calor desde el reactor, para lo cual se deben obtener

los datos de diseño adecuados. Para asegurar el control adecuado de la

temperatura y reducir el costo de capital de los equipos se deben hacer

diseños muycuidadosos.

Los modelos que pretendan considerar la transferencia de calor

en estos reactores deben tomar en cuenta las distintas etapas que esta

pueda presentar (Matsuura y col., 1975):

l. Transferencia de calor entre partículas sólidas y la pared.

2. Transferencia de calor entre los fluidos.

3. Transferencia de calor entre partículas sólidas y los fluidos que

las rodean.

4. Transferencia de calor entre las partículas del catalizador.

5. Transferencia de calor de los fluidos a la pared del reactor.

La técnica experimental a utilizar en este trabajo permite me

diciones muyprecisas de la transferencia de materia de los fluidos a

la pared del reactor y al relleno.

El objeto de este trabajo es determinar valores del coeficien

te de transferencia de materia líquido-sólido (k5) en un reactor de le

cho mojado-y haciendo uso de la analogía entre transferencia de materia



y calor obtener información referida a los coeficientes de transferen—

cia de calor correspondientes. Dada 1a íntima relación que existe entre

la transferencia de materia y los distintos regímenes de flujo que pue

den existir en reactores de este tipo, el primer paso es determinar el

mapade flujo del equipo (gráfico de caudal de líquido vs. caudal de

gas, donde están determinados los rangos dentro de los cuales aparecen

los distintos regímenesde flujo). En este estudio se trabajará princi

palmente en régimen pulsante.

El equipo y la técnica experimental que se utiliza se encuen

tran descriptos en el capítulo II. El estudio de 1a influencia de la

posición axial sobre la transferencia de materia se puede encontrar en

el capitulo III; también se estudia la velocidad de transferencia de ma

teria a la pared del reactor (capitulo IV). Dadoque la distribución de

las fases fluidas influye sobre la velocidad de transferencia, se deter

mina la distribución de la fase líquida (capitulo V). Utilizando estos

resultados se analizan los valores del coeficiente de transferencia de

materia obtenidos experimentalmenteen distintas secciones radiales del

reactor, con el objeto de vincular ambosresultados y poder analizar la

influencia de la posición radial sobre la velocidad de transferencia de

materia (capítulo VI).



II. PARTE EXPERIMENTAL

II.1. Generalidades

El equipo eXperimenLulutilizado consiste de: reactor, siste

made alimentación de líquido, sistema de alimentación de gas y sistema

de medición. Se encuentra esquematizado en la Figura II.l.

11M
Se construyó a partir de una columna de acrílico de 7 cm de

diámetro interno. La misma se dividió en tres tramos de 35,15 y 50 cm,

respectivamente. El tramo central contenía empotrado los electrodos a

utilizarse en 1a medición de 1a transferencia a la pared. Estas piezas

se unian mediante roscas y no presentaban ninguna discontinuidad al

flujo de líquido.

En el tope y la base del reactor se colocaron tapas roscadas

que tenían orificios para la entrada y salida de las fases líquida y

gaseosa. La fase líquida entraba a la columnaa través de un distribui

dor de forma cilíndrica de 5,4 cmde diámetro, al cual se le hicieron

20 orificios de 0,15 cmde diámetro de forma tal de asegurarse una dis

tribución uniforme de líquido. Con fines comparativos también se usó un

distribuidor semejante, pero con un único orificio central de 0,5 cm

de diámetro.

Para el estudio de 1a distribución de 1a fase líquida en las

distintas posiciones radiales dentro del reactor, se construyó un co

lector que constaba de tres secciones anulares, separadas entre sí por

anillos cilíndricos de 0,15 cmde espesor y 3 cmde altura; las dimensio

nes de los ánulos resultantes se dan en la Tabla II.l y el esquemadel

colector se puede ver en la Figura II.2.

Cada una de las secciones en que estaba dividido el colector

descargaba las fases fluidas,por orificios construidos al efecto, en camaras
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de forma cilindrica,ubicadas por debajo de las secciones del colector.

El relleno del reactor estaba constituido por esferas de vi

drio de 0,48 cm de diámetro, soportadas sobre un lecho de mallas de co

bre niquelado. En caso de usarse el colector, este hacía de soporte del

lecho.

En el tope de la columna se colocó un lecho de 5 cm de altu

ra, constituido por esferas de 0,2 cmde diámetro, con el objeto de me

jorar la distribución de líquido.

Sistema de flujo de líguido

Estaba formado por una bombacentrífuga de 1/16 hp, dos cau

dalímetros que cubrían un rango de 0,1 a 5 l/min de agua o fluido de

viscosidad y densidad similar y válvulas. Las válvulas y accesorios eran

de nylon reforzado. Para el control del flujo se utilizaron válvulas

globo con asientos de teflón.

Sistema de [lujo de gas

Estaba constituido por un tubo de nitrógeno 4 bandas con vál

vula manorreductora, una línea de gas regulada por 3 válvulas globo que

funcionaban comoexclusas y la regulación fina se obtenía por medio de

una válvula aguja de acero inoxidable.

Los caudalímetros cubrían un rango de 0,2 a 20 l/min de aire

o fluido equivalente en CNPT. Se disponía además de un manómetro de

lectura.

El gas antes de entrar al reactor se hacía pasar por un fil

tro de partículas y por un humidificador construído al efecto,,para

asegurar la entrada de gas saturado en agua al sistema.

Sistema de medición

Para los distintos estudios encarados en este trabajo se cons

truyeron varios electrodos para ser usados comocátodos. Para estudiar



la variación axial de la transferencia de materia se utilizaron esferas

de bronce niquelado de igual dimensión que el relleno, y que se ubica

ban en distintas posiciones axiales a lo largo del reactor, en aproxi

madamente la misma posición radial (centro de la columna). Cada una

operaba comoun electrodo puntual (ver Figura II.3).

Para estudiar la transferencia de masa a 1a pared del reactor

se utilizaron 6 electrodos rectanqulares de 1,9 cmde alto por 0,4 cm

de ancho, empotrados en la pared de la zona central del reactor.

Para el estudio de la transferencia radial de materia se cons

truyeron tres electrodos anulares de 4 esferas activas cada uno. Las

esferas eran de igual tamañoque el relleno y los diámetros de estos

ánulos se correspondían con los diámetros medios de las tres zonas en que

estaba dividido el colector.

Los electrodos precitados actuaban comocátodos del sistema.

El ánodo estaba formado por una porción del lecho relleno de 5 cm de

altura, constituido por esferas niqueladas de 0,48 cmde diámetro y

ubicado en las cercanías del cátodo. En algunos casos se utilizó también

como ánodo el lecho de mallas de bronce niquelado colocadas en 1a base

de 1a columna, que hacía de soporte.

Todos los contactos eléctricos se hicieron con cables de 0,1 cm

de diámetro.Para disminuir la perturbación que causarían dentro del reac

tor se los recubrió con esferas plásticas, de iguales dimensiones que

el relleno, que estaban perforadas en su parte centra1,por la cual se

pasaba el cable. Los conductores salían de la columna a través de un

sistema de prensa-estepa, diseñado al efecto; todos los conductores se

dirigían a un tablero ubicado al costado del equipo y que estaba conec

tado al circuito de medición.
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El circuito de medición utilizado era un circuito potencio

métrico de tipo standard (ver Fiqura 11.5), provisto de un integrador

electrónico que permitía realizar mediciones de valores variables en el

tiempo. El circuito eléctrico estaba integrado por una fuente de ten

sión regulada, por medio de 1a cual se podía seleccionar la tensión

aplicada a los electrodos. Esta se midió mediante un voltímetro marca

Farnell; la intensidad de corriente se midió con un miliamperimetro

marca Hansen, norma 0,2 con escalas de 0-10, 0-3 y 0-1 mampy 10 ohm

de resistencia interna.

II.2. Métodopara determinar valores del coeficiente de transferencia

de materia

Técnica electroguímica

Se utilizó la técnica electroquimica para 1a medición de los

coeficientes de transferencia de materia. Esta consiste en la medición

de 1a corriente limite (corriente que pasa por un electrodo en condi

ciones de control difusional) para un sistema electroquímico adecuado.

El flujo de una especie química en una solución electrolitica

se debe a: difusión debido a un gradiente de concentración, convección

a la velocidad de fluido y migración en un campoeléctrico

Ni =-Q¿VCi +vci -U¿ zFCi VP (11.1)

Para la reacción de especies en solución a bajas concentracio

nes donde hay un exceso de electrolito soporte, se puede despreciar el

término de migración y entonces se transforma en:

N, = -SD.VC + v c_ (11.2)
1 1 i 1

Haciendo un balance de materia para un pequeño volumen de

fluido se llega a la ley de conservación:



)ci/3t = -V4Ni + Ri (11.3)

Sustituyendo (II.2) en (11.3) se obtiene, para v y fDi cons

tantes y en el caso de ser Ri = 0:

2
Bci/bt + vVCi = 91V ci (11.4)

La ecuación II.4 recibe el nombrede ecuación de difusión-con

vección debido a que es similar a las de transferencia de calor y mate

ria en sistemas no electroquímicos.

La velocidad del proceso que ocurre en los electrodos está

controlada por dos procesos en serie:

l) Difusión del ión desde el seno de la solución hacia el electrodo.

2) Reacción química sobre la superficie del electrodo.

El primer fenómeno es el que queremos estudiar y es esencial

mente una función de la difusividad del ión y las caracteristicas flui

dodinámicas del sistema. Para el segundoexisten distintas variables

que pueden modificar su velocidad, entre ellas una fácilmente controla

ble que es la tensión electrodo-solución. Así, para un sistema en esta

do estacionario tendremos:

(reacción en electrodo) (II.5)

Na = k . (Co - Ci) (proceso difusivo) (II.6)

Dadoque los flujos son iguales, resulta:

Cí = k . co/(kr + k) (II.7)

Pero kr es una función de la tensión electrodo-solución, y se

puede hacer tan grande comose quiera, variando dicha tensión dentro

de límites en los cuales no ocurra otra hemirreacción sobre el electrodo.



Por lo tanto al aumentar kr, y suponiendo que la concentración en el

seno del fluido no varía, de la ecuación (11.7) se desprende que Ci

disminuirá, y si kr puede hacerse suficientemente grande frente a k

entonces Ci será despreciable frente a Co y tendremos:

I =k . C

Es decir que para Co constante el flujo del ión desde el seno

de la solución al electrodo dependerá del valor de k, y la intensidad

de corriente que circula en estas condiciones se llama corriente limite.

Comunmentese dice que en este caso el electrodo se encuentra polariza

do. El valor de Co en el seno de la solución puede considerarse cons

tante, si la cantidad de ión reactivo transferido es despreciable fren

te a la cantidad total del mismopresente en el seno del fluido.

En esas condiciones 1a velocidad global de reacción queda deter

minada por el proceso de difusión de iones desde el seno de la solución

hacia la superficie de] electrodo.

En nuestro caso se utilizó comosistema redox el par ferri

ferrocianuro de potasio con el agregado de un electrolito indiferente

que minimiza el flujo migratorio de los iones reaccionantes. La solución

contiene la forma oxidada y reducida del reactivo en cantidades equimo

lares y además se la satura con N2 libre de oxígeno para evitar posibles

interferencias en las mediciones debido a la presencia de este último.

En el presente trabajo se optó por la medición de la transfe

rencia a la superficie catódica, sobre la cual ocurre la reducción del

ión ferricianuro:



4

Fe(CN)6-3 + 1 e' —a- Fe(CN)6- (11.9)

Para tal fin el cátodo se construyó con un área por lo menos

diez veces menor que la anódica. De esta forma, 1a etapa controlante

del proceso fue la correspondiente al proceso catódico.

La intensidad de corriente límite medida se relaciona con el

flujo de materia de la siguiente forma:

Na = i/(Z . F . A) = k . Co (II.10)

resultando:

k = i/(Z . F . A . C ) (II.ll)

II.3. Curvas de polarización

Para determinar el valor del coeficiente de transferencia de

materia es necesario establecer los valores de potencial a los cuales

el electrodo realmente se encuentra polarizado. Para esto se determinan

las llamadas curvas de polarización, que consisten en la grafica de los

valores de intensidad de corriente determinados experimentalmente vs.

los valores de voltaje correspondientes. Se observa que en la zona de

control difusional la intensidad de corriente leida se hace prácticamen

te independiente del potencial aplicado.

En la Figura II.6 se representan curvas típicas correspondien

tes a nuestro sistema. Se observó que la zona de polarización se despla

za a valores mayores de potencial a medida que aumentan los caudales de

líquido y gas. Este fenómeno también se observa con el aumento de la

viscosidad. En una serie de curvas de polarización obtenidas con solu

ciones de viscosidad creciente, pero con iguales caudales de líquido y

gas, se observa que la zona de polarización se desplaza a mayores valores
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de potencial a medida que aumenta la viscosidad.

La zona de polarización estaba comprendida en casi todos los

casos entre 700-750 mv y 1300-1400 mv. En los casos mencionados en el

párrafo anterior, el comienzode dicha zona se desplazaba a valores

mayores de potencial, llegando incluso hasta aproximadamente 900 mv.

Comonorma de trabajo se obtenían antes de cada corrida, va

rias curvas de polarización, barriendo los rangos de caudal líquido y

gaseoso que se iban a utilizar luego. Seguidamente se fijaba el poten

cial de trabajo en un valor ubicado en el centro de la zona de polari

zación (1100 mv fue uno de los valores más usados) y todas las medicio

nes se hacían con ese valor fijo de potencial.

En general, no se presentaron problemas en obtener la polari

zación del electrodo. Solamente en algunas mediciones con el electrodo

radial de zona intermedia aparecieron inconvenientes para polarizar el

mismo, cuando se trabajó con altos caudales de líquido y gas; la causa

de esto podría ser el régimen de flujo que se encuentra en esa zona

(ver Capítulo VI).

II.4. Soluciones empleadas

En todos los casos se utilizó comoelectrolito una solución

equimolar de ferri-ferrocianuro de potasio, comoelectrolito soporte,

un sistema buffer de carbonato-bicarbonato de potasio y comoespesante

carboximetilcelulosa sódica (CMC),polímero que al pH de la solución

no se degrada en forma apreciable. Asimismo, el tampón formado por el

electrolito soporte provee un medio que evita la degradación del ión

ferrácianuro. Las drogas utilizadas eran de calidad para análisis,

marca Merck y la CMCde marca B.D.H.



La composiciónde las siete soluciones utilizadas se indica

en la Tabla II.2. La densidad de las mismas se midió con una balanza

de Mohr. Los coeficientes de difusión del ión ferricianuro en las dis

tintas soluciones se obtuvieron empleandola técnica desarrollada por

Tonini y col.(1978).

La viscosidad de las primeras 4 soluciones de la Tabla II.2

se determinó usando un viscosimetro Ubbelhode, debido a que presen

taban un comportamiento newtoniano en las condiciones de trabajo:

Tw=“3V/3x uI.12)

Las demás soluciones de la Tabla II.2 presentaban un comportamiento

reológico que no podía ser explicado por la ley de Newton.

Para explicar el mismose debe proponer una ecuación consti

tutiva. Así, para un fluido puramente viscoso, con propiedades reoló

gicas independientes del tiempo, el esfuerzo de corte se relaciona con

el grupo (8 v/d) de la siguiente manera:

I

TW= K' (8 v/d)n (11.13)

donde K' y n'son parámetros determinados experimentalmente a partir de

gráficos de ln Tw vs. ln(8 v/d), hechos en base a datos obtenidos con

un viscosimetro adecuado.

Metzner y Reed (1955), propusieron la siguiente expresión pa

ra el gradiente de velocidades en la pared de un tubo cilíndrico:

3 n'+ l
&w= —-—-—-- (8 V/d) (11.14)

4 n'

La ecuación es válida para cualquier fluido con propiedades indepen

dientes del tiempo. En el caso particular de que la curva obtenida en

la gráfica 1n( T i vs. ln(8 v/d) sea una línea recta, se dice que elW



TablaII.2

ProiedadesdelasSolucionesUtilizadas

T(°C)

25

p(g/cm3)

1.021 1.021 1.022 1.022 1.023 1.025 1.030

K(din.Sn/cm2)

0.0099 0.0245 0.0490 0.0930 0.1400 2.0030 8.0035

33106(cmz/S)



fluido obedece a 1a ley de la potencia y su ecuación constitutiva será

de 1a forma : .
w= K 7 (II.15)

n = n' (II.16)

La constante K se relaciona con 1a constante K' determinada

experimentalmente , de la siguiente forma :

K = K' (—¿—%fi%-L-)-n (11.17)

Es de notar que cuando n = 1, la ecuación II.14 toma la forma :

á”: (av /d) (11.18)

Para la correlación de los datos experimentales en el caso de

utilizarse fluidos que no cumplan la ecuación II.12 se modifican los

números adimensionales según el criterio propuesto por Metzner y Reed

(1955) que consiste en el reemplazo de la viscosidad de los fluidos new

tonianos por una viscosidad efectiva definidal para fluidos que cumplen

con la ley de 1a potencia, como:

"eff = K‘ (8 v/d)"'l (11.19)

resultando así:

Re1 = Dp p v/ueff (11.20)

Y

Sc1 = yeff/bg) (11.21)

Los parámetros K' y n se determinaron en forma experimental

usando un viscosímetro de cono y plato de marca Ferranti-Shirley.

II.5. Estudios preliminares

Con el objeto de calibrar la técnica de medición se realizaron

una serie de mediciones de transferencia de materia a una única esfera



activa de 0.5 cmde diámetro ubicada en el centro del reactor.Se hizo

fluir ,una solución de ferricianuro-ferrocianuro de composición igual a la

N9 l de la tabla II.2,en forma descendente ,sin flujo de gas.

Dentro de] rnnqo de caudales utilizados en este trabajo ,en nin

gún caso se presentaron problemas para obtener 1a polarización del electrodo.

En la figura II.7 se presentan los resultados de transferencia de materia ob

tenidos.Se comparan con los datos obtenidos por Van Krevelen y Krekels (1948),

que estudiaron flujo descendente de una fase líquida en lechos de cilindros y

granulos de forma esteroida1.Dichos autores propusieron la siguiente correla

Ción :

1/3 /2 1/2
elSh / Sc = 1.8 (av dp)l R (11.22).

. ¿
para Rel/as d 20.

Por otra parte Specchia y col.(1978) obtuvieron para lechos de

cilindros la siguiente correlación z
/3 0.7

= 2.79 las ¿a 20'3 Rel0.7
a d( )

Sh / SC1 (II.23).

Expresando aS en función del diámetro de partícula y de la poro

sidad,y a en función del caudal de líquido (Specchia y col.,l978) se transfor

manlas correlaciones II.22 y II.23 en

Sh / Sc1/3 = 3.47 Rei/2 (II.24),y

SH / SCI/3 = 5.70 Reï'30 (11.25)

En la fig.II.7 se grafican estas ecuaciones y se observa una

buena coincidencia con los valores obtenidos en este trabajo.Se verifica así

que la técnica electroquímica da valores confiables en este sistema de flujo.
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III. ESTUDIO DE LA TRANSFERENCIA DE MATERIA EN DISTINTAS POSICIONES

AXIALI'ZSS

III.l. Antecedentesbibliográficos

H1objetivo de euro capítulo os estudiar la influencia de 1a

posición axial y la viscosidad de ln fase líquida sobre la transferencia de

_materia sólido-líquido en un reactor de lecho mojado.

La transferencia de materia está relacionada con el régimen

de flujo presente en el reactor y este a su vez está determinado por

parámetros físicos (relleno) propiedades de las fases fluidas, etc.) y

operativos (caudales de líquido y gas).

Los distintos regímenes de flujo que se pueden encontrar en

reactores de este tipo, han sido estudiados por varios autores (Weekman

y Myers, 1964; Charpentier y col., 1969; Specchia y Baldi, 1977) y se

han determinado los rangos de flujos líquido y gaseoso en los cuales se

producen cada uno de ellos y las transiciones entre los mismos. Una des

cripción más detallada de los distintos regímenes de flujo se puede ver

en el Capítulo I.

Nuestro principal interés está puesto en el estudio de la

transferencia de materia en régimen pulsante. Este régimen se obtiene

cuando la velocidad de gas y/o la de líquido superan ciertos valores

críticos, caracterizándose por la alta interacción entre las fases (Spe

cchia y Baldi, 1979). Varios procesos comerciales se realizan en este

régimen de flujo y se observa industrialmente una tendencia creciente a

trabajar en esta zona de flujo, en especial en los procesos de hidro

genación catalítica (Weekman,1976). Se han publicado varios trabajos

en los que se determinan los coeficientes de transferencia de materia

sólido-líquido en los regímenes continuo de gas y pulsante.



Lemayy col.(1975), midieron los coeficientes de transferen

cia para lechos de esferas en régimen pulsante, usando una técnica de

disolución. Propusieron una correlación similar a la de Calderbank y

Moo-Young (1961):

E' y 0.25
1 1

ks SC2/3 = 0,2ozr________J] (111.1)
p1

y no encontraron una variación apreciable del coeficiente de transferen

cia de materia con el flujo de gas.

Goto y Smith (1975), determinaron coeficientes de transferen

cia liquido-sólido por una técnica de disolución para partículas esfé

ricas y los correlacionaron según:

-o 43
Jd = 1,31 (Rel) ’ 6 (111.2)

para 0,2 e; Rel fi 20. En este rango no encontraron influencia del flu

jo gaseoso sobre la transferencia de materia.

Hirose y col.(1976), determinaron coeficientes de transferen

cia líquido-sólido para diferentes tamañosde partícula por medio de

una técnica de disolución y una técnica electroquímica. Trabajaron des

de la zona de flujo continuo de gas hasta la de régimen pulsante. En

contraron que en régimen pulsante la transferencia de materia depende

del caudal gaseoso, no así en la zona de flujo continuo de gas y pre

sentaron la siguiente correlación experimental:

_ 0,5
e o Sh Sc 1/3 = 2,1 Rel (111.3)

Dharwadkary Sylvester (1977), utilizando datos de literatura

para distintos sistemas propusieron la siguiente correlación:

_1/3 0,669
o Sh Sc = 1,637 Re1 (111.4)



y atribuyeron cierta divergencia entre datos de algunos autores a la

influencia que ejerce el relleno sobre la transferencia de materia.

Chouy col.(1979), utilizando una técnica electroquimica para

un único testigo activo en un lecho de esferas, propusieron la siguien

te correlación para régimen pulsante:

—1/3 0,54 0.16
Ó Sh Sc = 0,72 Rel Reg (III.5)

para 40€ Regí 300, y soi Rel í 14o, Sol/3 = 11,7 y e = 0,365. La de

pendencia con el flujo de gas es débil y concluyen que es necesario

efectuar más mediciones en un rango más amplio de caudales gaseosos pa

ra comprobar su validez. Ellos también sugirieron que el mojado del re

lleno en condiciones de flujo continuo de gas no sería total, pero si

en la zona de flujo pulsante. Este hecho ha sido corroborado por otros

autores. Delaunayy col.(l980), utilizaron una técnica electroquímica

de carácter global, para determinar coeficientes de transferencia en va

rios regímenes de flujo. Informaron que el flujo gaseoso influye muy

débilmente sobre la transferencia en la zona de flujo pulsante, sugi

riendo que lo hace hasta un cierto valor de caudal de líquido y luego

no influye. En cambio, en régimen de flujo continuo de gas encontraron

una fuerte dependencia con el caudal gaseoso.

Ruether y col.(1980), estudiaron por una técnica de disolu

ción el coeficiente de transferencia líquido-sólido en todos los regi

menes y sugirieron que en cada uno de ellos se podia establecer una

correlación. Para tratar de incorporar el efecto de la formadel relle

no propusieron una modificación en los números adimensionales. Informa

ron una variación importante de la transferencia de masa con el flujo

de gas en la zona de transición y una pequeña influencia del gas en los



regímenes continuo de gas y pulsante. Su correlación para régimen pul

sante es:

/ 0,416-1 3
e 96 Sh' Sc = 0,68 Re“1 (III.6)

*

para Rel > 100. De acuerdo a sus observaciones concluyeron que en flu

jo pulsante el mojado sería aproximadamentetotal.

Es de hacer notar que en ninguno dc los trabajos mencionados

se estudió el efecto de la viscosidad de la fase líquida sobre la trans

ferencia de materia aunque es evidente que debido a la variedad de lí

quidos utilizados en la industria (operando en diversas condiciones de

temperatura y presión), existirá un amplio rango de variación de esta

propiedad física.

III.2. Parte experimental

Se utilizó el equipo descripto en el Capítulo II y comoso

porte del relleno se usó el lecho de mallas de bronce niqueladas colo

cado en la base del reactor. Comodistribuidor de fase líquida se uti

lizó el distribuidor uniforme y en algunas corridas, con la intención

de realizar comparaciones, se usó el distribuidor puntual central.

Se utilizaron comocátodos 4 esferas de bronce niquelado de

la mismadimensión que el relleno; se ubicaron en el centro del reactor

en distintas posiciones a lo largo del eje del mismo. Comoánodo se usó

un lecho de 5 cmde altura de esferas activas que reemplazaba parte del

relleno y estaba ubicado en las inmediaciones de los cátodos. En la

Figura II.3 se puede observar la ubicación de los electrodos.

Las soluciones utilizadas fueron las 4 primeras de la Tabla II.2.

El gas (nitrógeno) burbujeaba en un saturador antes de entrar

en la columna y luego entraba en la misma por un orificio ubicado por



encimadel distribuidor de líquido. Antes de cada corrida se hacia fluir

la solución y la fase gas por la columna durante 15 minutos para evitar

el efecto del 02 disuelto. Entre corridas, la columna era inundada pa

ra asegurar mojadocompleto inicial y luego se ajustaban los valores

deseados de gas y líquido.

La técnica de medición se describe en el Capítulo II; dado

que en régimen pulsante se observan fluctuaciones del valor del coefi

ciente de transferencia de materia y la frecuencia de las mismases

alta (aproximadamentel seg'l) se utilizó un integrador electrónico

construido al efecto para obtener valores de intensidad de corriente

límite promediados en el tiempo.

El tiempo promedio de cada medición fue de 1,5 minutos y la

amplitud de las oscilaciones del orden del 30%del valor de la inten

sidad promedio, dependiendo en cada caso de los valores de los caudales

de gas y líquido.

III.3. Resultados y discusión

Se determinó el mapa de flujo para el sistema por dos métodos:

a) Por observación de las oscilaciones en la lectura de la intensidad

límite. Cuando las oscilaciones superaban el 10%del valor medio, se

consideraba comienzo de la zona pulsante. Esto fue corroborado por

la observación visual de pulsos en la zona libre de efectos de entra

da y salida.

b) Graficando las curvas Sh vs. Rel para Reg fijos y determinando el

caudal para el que se produce el cambio abrupto de los valores del

coeficiente de transferencia de materia. Este es muymarcado, lo que

indica claramente el comienzo de la zona de transición entre regímenes



de flujo; esta zona es muy pequeña y ante un nuevo aumento de

caudal se produce un segundo cambio de pendiente que señala el

comienzo de la zona pulsante. Los resultados obtenidos por ambos

métodos coincidían plenamente.

La transición entre regímenes de flujo coincide con la infor

mada por Charpentier y Favier (1975). Se observó la existencia de va

rios regímenesde flujo coexistiendo dentro del reactor en lugares dis

tintos, fenómenoya citado por otros autores (Charpentier y C01.'1959,

Weekmany Myers, 1964), como por ejemplo, pulsos en la base y flujo

continuo de gas cerca del tope.

En la zona pulsante se observó que, en general, los resulta

dos obtenidos con la esfera más cercana al tope de la columna eran alea

torios y no reproducibles. En cambio los obtenidos con las restantes

esferas eran reproduciblcs y coincidían entre si, dentro del error ex

perimental. Este efecto se atribuyó a que la primera esfera está ubi

cada en una zona donde los efectos de entrada son preponderantes y el

flujo no está totalmente desarrollado. Otros autores han encontrado

también este fenómeno (Herskowitz y Smith, 1978; Chou y col., 1979).

Los valores de intensidad de corriente límite medidos experi

mentalmente oscilaban alrededor de un valor que se mantenía aproxima

damente constante en el tiempo, para caudales de líquido y gas fijos.

La amplitud de las oscilaciones llegó en algunos casos a superar el 30%

del valor promedio en el tiempo (ver Figura III.l).

Se hicieron corridas con diferente cantidad de electrodos y

se graficó Ó Sh vs. Rel (ver Figura III.2); se observan tres zonas cla

ramente diferenciadas: una de flujo continuo de gas, donde se registró

una clara diferencia de intensidad límite entre los electrodos ubicados
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en distintas posiciones axiales; una zona donde se producía un abrupto

ascenso del valor del coeficiente de transferencia (zona de transición)

y finalmente una zona caracterizada por la concordancia de los valores

de intensidad limite para cada uno de los distintos electrodos (zona pul

sante). Esto está de acuerdo a lo expuesto por Chou y col.(1979) y Rue

ther y col. (1980) y puede explicarse suponiendo que, en régimen conti

nuo de gas, el mojado del relleno no es uniforme y es función de la po

sición axial para un electrodo puntual. El mojado se incrementa signifi

cativamente en la zona de transición y se hace total en la zona de flu

jo pulsante.

Comparandolos datos obtenidos en 1a zona pulsante se observa

una significativa coincidencia entre las medicionesde los distintos

electrodos. Esto indicaría que existe mojadototal en flujo pulsante,

independientemente de la viscosidad de la solución.

Se observa que la pendiente en la zona de transición se va

atenuando a medida que aumenta la viscosidad del liquido (ver Figura III.3),

lo que indicaría que el grado de mojado en el régimen continuo de gas se

incrementa (para igual flujo volumétrico de líquido) a medida que aumen

ta la viscosidad. La causa de este fenómeno podría deberse a un aumento“

de la retención de líquido.

El comienzo de la zona de flujo pulsante se produce, para un

caudal constante de gas, a caudales de líquido cada vez mayores, a medi

da que aumenta la viscosidad de la solución utilizada. La zona pulsante,

sin embargo, empieza a números de Reynolds cada vez menores, debido a

que el aumento de la viscosidad es más significativo que el aumento del

caudal de líquido; por ejemplo: para la solución 0,25% en CMC,el aumen

to de la viscosidad relativa al agua es 2,5, mientras que el caudal de
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líquido se incrementa en un factor 1,3.

Con respecto a la influencia del flujo gaseoso se encontró

una débil dependencia (ver Figura III.4) en flujo pulsante, lo que coin

cidiría con Chou y col.(1979), Lemayy col.(1975), Delaunay y col.(1980)

y Ruether y col.(1980). En cambio, en flujo continuo de gas, dentro del

rango de caudales empleados en este estudio, no se encontró ninguna

variación significativa del coeficiente de transferencia de masa.

En la Figura III.5 se grafican los datos obtenidos en la zona

pulsante para las distintas soluciones, incluyendo en cada caso el efec

to de la viscosidad. Se tomaron 28 mediciones para distintos caudales

líquido y gaseoso y para las distintas soluciones y se correlacionaron

mediante una única ecuación:

0,45
o Sh/sC1/3 = 1,89 Rel (III.7)

con 9,74 Rel 4 120, 2,94 Re l- 35 y con 14004 Sc4 15000. La desvia9

ción promedio entre los resultados y 1a correlación es de 0,5%. Se tomó

la dependencia de Ó Sh con el número de Sc en forma análoga a lo hecho

por otros autores.

En la Figura III.6 se pueden ver que la variación del coeficien

te de transferencia de materia (ks) con la velocidad superficial de lí

quido (v1) sigue la mismadependencia en todas las soluciones utilizadas.

El valor de dicho coeficiente decrece con el aumentode la viscosidad del

líquido, para un valor constante de velocidad superficial.

Si se reemplaza en la ecuación III.7 los números adimensiona

les por sus expresiones resulta:

o k5 cap/3) = 1,89 (vs dp/U)0I45 (u/p )°'333 (III.8)
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Reagrupando , se llega a

—o,ss V 0,45 0,66 —o.1174: ks = 1,89 do s ga u (111.9)

Puesto que 5) es prácticamente independiente de la viscosidad (sólo va

ria un10% mientras la viscosidad varia en un factor 10 , según se ve en

la Tabla II.2), se puede agrupar con los demás términos constantes de

III.9 y considerando un valor fijo de vs se obtiene :

—o.117
ks = cte v (111.10)

o sea que el coeficiente de transferencia de materia (ks) disminuye a

medida que aumenta la viscosidad.

Comparandocon datos de literatura (ver figura III.7) se en

cuentra ¿ha buena coincidencia con los valores de coeficientes de transferencia

obtenidos por Hirose y col.(l976),5ylvester y col.(l976)y Chouy col.(1979).

Las discrepancias entre los distintos autores puedendeberse a varios factores:

diferentes técnicas utilizadas(disolución,e1ectroquímica de tipo global y puntual,

métodosindirectos de cálculo,etc,),1a distinta geometríade los rellenos(cilíndros,

esferas,berl saddles,etc.), diferentes parámetrosde los lechos (e,dp:Dt ).
Se Puede COÑC1Uirque en régimen pulsante el valor del coeficiente

de transfer-acia de materia es independiente de la posición axial,

dentro de la zona libre de efectos de entrada y salida.Esto coincide con lo encon

trado por Chou y col.(1979).
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IV. ESTUDIO DE LA TRANSFERENCIA DE MATERIA A LA PARED

IV.1. Introducción

Entre las ventajas que presentan los reactores de lecho mo

jado frente a otros tipos de reactores están: la presencia del líquido,

esencial para la reacción de los componentesde baja volatilidad, y la

operación a temperaturas moderadas de modode evitar la gran pérdida de

energia asociada a la volatilización de los reactivos.

Los procesos que ocurren en estos reactores son a menudoexo

térmicos, por ejemplo: el hidroprocesamiento de aceites pesados o la oxi

dación de contaminantes, y en consecuencia, se debe eliminar una gran

cantidad de calor.

En el caso de haber grandes calores de reacción involucrados

se utilizan reactores multilechos, con enfriadores intermedios (Weekman

y Myers, 1965; Satterfield, 1975). Otra alternativa es intercambiar calor

desde el reactor y es por esta razón que se han publicado en

los últimos años varios trabajos sobre el tema.

Se han propuesto varios modelos para el mecanismode transferen

cia de calor y'en todos los casos no se tomaron mediciones directas del

coeficiente de transferencia de calor a la pared, sino que se midieron

distribuciones radiales de temperatura en la base de los lechos. A partir

de estos resultados se evaluaron simultáneamente la conductividad térmica

efectiva y el coeficiente de transferencia a la pared (Weekmany Myers,

1965; Matsuura y col., 1979; Specchia y Baldi, 1979).

Yagi y Kunii (1961) obtuvieron la siguiente correlación para la

transferencia de calor en flujo monofásico a través de lechos rellenos:

Nu = 2.6 Prl/3 1/2Re (IV.1)



Weekmany Myers (1965) encontraron un gran incremento en la

transferencia radial de calor cuando el régimen de flujo cambia de conti

nuo de gas a pulsante. Ellos obtuvieron una buena correlación de los

datos experimentales basándose en el modelo de la penetración.

Muroyamay col.(l977) midieron el coeficiente de transferencia

a la pared en los regímenes continuo de gas, pulsante y continuo de lí

quido; encontraron un gran incremento en el valor de los coeficientes

de transferencia en la zona pulsante. Modificando la ecuación de Yagi y

Wakao (1959) para flujo monofásico y tomando en cuenta la retención de 1a

fase líquida, propusieron la siguiente correlación:

Nu/Pr1/3 = 0.092 (Re/6 “1)0-8 (IV.2)

De los gráficos que presentan los autores se puede concluir que

en la correlación propuesta por ellos, se incluyen datos pertenecientes

a la zona pulsante y a la zona de transición, dando lugar a que la depen

dencia con el Re sea alta. si sólo se tomaran los datos de zona pulsante,

esta dependencia seria menos marcada.

Specchia y Baldi (1979) encontraron que en régimen pulsante (al

ta interacción) el coeficiente de transferencia de calor a la pared era

independiente del flujo de líquido y del tamaño y forma del relleno. Uti

lizaron las mismasvelocidades del trabajo anterior, pero el tamañodel

relleno fue igual o más grande y consideraron distintos mecanismos: trans

ferencia de calor entre los puntos de contacto de partículas de relleno

y la pared, transferencia a través de la película de liquido cercana a

los puntos de contacto líquido-pared, transferencia por mezclado lateral

de gas y liquido, y transferencia a través de 1a capa límite real de líqui

do. Esta última es función del fluido que realmente pasa por la superficie

de la pared y es análoga al fenómenode transferencia de materia medido

en el presente trabajo.



Matsuura y col.(1979) presentaron un modelo que toma en cuenta

diferentes mecanismosde transferencia de calor y esto basado en el mode

lo de Yagi y Kunii (1961) para flujo monofásico. Una de las etapas invo

lucradas es la transferencia de calor a través de la película de líquido

cercana a 1a pared. La técnica electroquímica permite realizar mediciones

muyprecisas de dicha transferencia.

No se han encontrado estudios de transferencia de materia a la

pared de un reactor de lecho mojado en la literatura y ninguno de los

trabajos antecitados estudia el efecto de la viscosidad de la fase líqui

da sobre la transferencia de calor. El objeto del presente estudio es la

evaluación de coeficientes de transferencia de materia a la pared de un

reactor de lecho mojado, variando la viscosidad de la fase líquida.

IV.2. Parte experimental

Se utilizó el equipo experimental descrito en el Capítulo II,

siendo la única diferencia 1a de los electrodos utilizados. Comocátodo

se utilizaron los electrodos de pared consistentes en seis placas rectan

gulares de 4 mmde ancho por 19.0 mmde alto que reemplazaban porciones

de la pared del reactor. Estaban ubicadas en distintas posiciones angula

res, todas a la mismaaltura.

Comoánodo se utilizaron esferas de vidrio niqueladas del mismo

diámetro que el relleno y que ocupaban una zona en la columna cercana al

cátodo.

Las soluciones utilizadas fueron las mismasdel Capítulo III y

en la Tabla II.2 se encuentra su composición y el valor de las propieda

des físicas.

El procedimiento experimental fue el mismoutilizado para el



estudio de transferencia partícula-liquido y se encuentra explicado en

el Capítulo II.

IV.3. Resultados y discusión

Las mediciones de Ósh, promediadas en el tiempo no muestran

variaciones con 1a posición angular. Comoes muydudoso que exista la mis

ma fracción de mojado (Ó) en todas las posiciones, se puede suponer que

en régimen pulsante la pared está totalmente cubierta por líquido. Resul

tados similares fueron encontrados por Chou y col.(l979) para el mojado

del relleno.

Por otra parte los valores instantáneos de los coeficientes de

transferencia de materia muestran grandes fluctuaciones con la posición

y el tiempo. En la Figura IV.1 se grafican los valores instantáneos de la

corriente límite para todos los electrodos en función del tiempo, para

la solución sin CMC.En forma similar, en la Tabla IV.1 se muestran valo

res instantáneos de Sh en función de la posición angular para la misma

solución. Se observa una fuerte dependencia con la posición, lo que puede

ser atribuido a que los pulsos no son uniformes a lo largo del perímetro

de la columna.

Los coeficientes de transferencia de materia se correlacionaron

en el régimen pulsante para todas las soluciones en la siguiente forma:

.
Sh/Scl/3 = 4.97 Re10'24 (IV.3)

para 5 íRe c 112, 1331 í Sc í 14000 y para Re = 17 (ver Figura IV.2).l 9

La desviación standard de la correlación es 0.21%.

La dependencia con el número de Sc se basó en correlaciones si

milares y resultó adecuada dentro del rango de viscosidad utilizado. La

influencia del flujo gaseoso, en el rango de este trabajo, fue muypequeña
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y está de acuerdo con los resultados obtenidos por Chou y col.(l979),

Muroyamay col.(1977) y Matsuura y col.(1979); los primeros midieron la

transferencia al relleno y los dos últimos estudiaron la transferencia

de calor a la pared del reactor.

En la Figura IV.3 se puede observar la variación del valor del

coeficiente de transferencia de materia con la velocidad superficial de

líquido. La dependencia encontrada es aproximadamente la misma para todas

las soluciones usadas. Por otra parte se puede ver que el valor del coefi

ciente de transferencia de materia, a igual velocidad superficial de li

quido, aumenta con la viscosidad.

Si se reemplaza en la ecuación IV.3 los números adimensionales

por sus expresiones resulta:

_ 0.24 0.33
ks dP/SD - 4.97 (vs dp/v) (u/f) ) (1v,4)

Si se agrupan los términos iguales y se efectúan las operaciones corres

pondientes se llega a:

-0.76 VS0.24 €30.67 U0.09ks = 4.97 dp (IV.5)

Tomandoen cuenta que el diámetro de partícula es constante, considerando

un valor fijo de vS y comoS) es prácticamente independiente de la vis

cosidad Cinemática, se pueden agrupar estos términos para llegar a:

_ 0.09
kS — Cte U (IV.6)

o sea que el coeficiente de transferencia de materia (k5) debe aumentar

a medida que aumenta la viscosidad Cinemática de la fase líquida (como

sucede realmente).

La comparación de nuestros datos con otros autores (Figura IV.4),

muestra que los valores adimensionales de los coeficientes de transferen

cia de materia son semejantes a los obtenidos por Yagi y Kunii (1961) y
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por Matsuura y col.(l979) y del mismo orden, aunque un poco menores, que

los de Muroyamay col.(l977). La baja dependencia de la velocidad de trans

ferencia de materia con el caudal de líquido coincide con la encontrada

por Muroyamay col.(l977) en la zona pulsante. Por otra parte, Specchia

y Baldi (1979) observaron que la variación de la velocidad de transferen

cia de calor con el caudal de líquido es prácticamente despreciable.

Para explicar este comportamientopostularon que la pared del reactor está

cubierta por una película de líquido que se desliza sobre la misma. En

régimen continuo de gas, la pelicula líquida no cubre totalmente la pared,

a medida que aumenta el caudal de líquido el área mojada de la pared au

menta hasta llegar a régimen pulsante donde la pelicula líquida cubre to

da la extensión de la misma; esto coincide con los resultados experimen

tales encontrados en este trabajo.

Otro fenómeno importante es el intercambio que se produce entre

la película liquida y el líquido que pasa por el relleno cercano a la pa

red. Este intercambio radial provoca turbulencias que aumentan la veloci

dad de transferencia de materia. No existen mediciones experimentales de

esta velocidad de intercambio radial pero, en régimen pulsante, Beimesch

y Kessler (1971) postulan la existencia de una zona de baja relación liqui

do/gas cerca de la pared (ver Capítulo VI), lo cual también ha sido veri

ficado en este trabajo. Esta zona de baja relación líquido/gas obra como

una resistencia al flujo radial de líquido, con lo cual la importancia

del aporte a la transferencia de materia realizado por el mezclado radial

en régimen pulsante, disminuye con respecto a lo que sucede en régimen

continuo de gas. En régimen continuo de gas, la transferencia de materia

se ve favorecida por varios factores, la velocidad de desplazamiento de

la película liquida, el aumento del área de pared mojada y por el mezclado
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radial de líquido. En régimen pulsante en cambio, el único aporte impor

tante a la transferencia de materia viene dado por el incremento de la

velocidad de la pelicula líquida, pues la pared está totalmente mojada y

el aporte radial de líquido disminuye significativamente por el fenómeno

citado anteriormente.

Los valores de los coeficientes de transferencia de masa obteni

dos utilizando el distribuidor de liquido con un único orificio también

se muestran en la Figura IV.2. No se encuentran diferencias significativas

con los resultados obtenidos con el distribuidor de orificios múltiples

y esto puede atribuirse a la buena distribución de líquido producida por

la capa de esferas de 2.0 mmubicadas en el tope de la columna. Esto con

firma que se han reducidolos efectos de entrada que afectan la distri

bución de líquido.



V. ESTUDIO DE LA DISTRIBUCION DE LIQUIDO EN UN REACTOR DE LECHO MOJADO

V.1. Antecedentes bibliográficos

En el hidroprocesamiento de cortes de petróleo el reactivo li

mitante generalmente se encuentra en la fase liquida (ver Capítulo I).

Resulta lógico suponer que la distribución del líquido dentro del reac

tor de lecho mojado cobra gran importancia y es de esperar una gran in

fluencia sobre la conversión. La transferencia de materia sólido-líquido

está íntimamente relacionada con la distribución del liquido. El conoci

mientode esta distribución contribuirá, entonces, a interpretar los re

sultados experimentales de transferencia de materia.

El objetivo de este capitulo es estudiar la distribución de la

fase líquida en un reactor de lecho mojado en flujo pulsante. Se analiza

ademásla influencia de la viscosidad del líquido, de los caudales liqui

do y gaseoso y del distribuidor de líquido sobre dicha distribución.

En el caso de flujo monofásico en columnas rellenas la distri

bución de liquido en la dirección radial presenta un máximoa una distan

cia equivalente a 2 diámetros de partícula de 1a pared del reactor, mien

tras que en el resto de la sección el caudal es prácticamente uniforme

(Schwartz y Smith, 1953; Porter,l968). Porter y col.(l969) realizaron una

serie de trabajos teóricos y experimentales que los llevó a proponer un

modelo para el flujo monofásico en columnas rellenas; suponen que la fase

líquida fluye sobre el relleno en forma de pequeños canales o rizos; en

cuanto al flujo por la pared del reactor, proponen un mecanismode inter

cambiode liquido entre el relleno y la pared. Experiencias que llevaron

a cabo mediante la técnica de estímulo-respuesta confirman esta suposición.



Weekmany Myers (1964) usaron mediciones de distribución de lí

quido para caracterizar el flujo en régimen pulsante en un lecho de esfe

ras. Ellos encontraron que el flujo de líquido en el centro y cerca de

la pared era mayor que en las posiciones radiales intermedias. También

se encontró que la relación cantidad de líquido/cantidad de gas era me

nor cerca de 1a pared que en el centro del reactor. Sobre estas bases

propusieron que los pulsos están formados por regiones de forma toroidal

de alta relación líquido/gas, mientras que en la zona central circula

una mezcla de gas y liquido, semejante a una niebla.

Smith y Herskowitz (1968) estudiaron la distribución de liquido

en reactores de lecho mojado en la zona de flujo continuo de gas; desa

rrollaron un criterio para determinar el punto de equilibrio (el punto a

partir del cual 1a distribución radial de líquido se hace independiente

de la posición axial).

Stanek y col.(l980) propusieron un modelo matemático para deter

minar la distribución de líquido en la zona de flujo continuo de gas.

En ninguno de los trabajos ya citados se analizó el efecto de

la viscosidad de 1a fase líquida sobre 1a distribución del líquido.

V.2. Parte experimental

Se utilizó el equipo experimental descripto en el Capitulo II.

Para estudiar la distribución de líquido se colocó en la base de 1a columna

el colector ya descripto; constaba de tres zonas distintas y permitía ob

tener los valores del caudal de líquido a través de las mismas (ver Figu

ra II.2). Se utilizaron las siete soluciones cuyas composiciones y pro

piedades figuran en la Tabla II.2.

Se calibraron los caudalímetros utilizados mediante mediciones

realizadas con probeta y cronómetro, ya que las lecturas de los mismos

variaban bastante de solución a solución. Se midieron los caudales en



cada una de las zonas radiales, en forma casi simultánea, utilizando el

mismométodo mencionado. Se repitieron las mediciones en los casos que

se creyó conveniente de forma de asegurar la reproducibilidad de los re

sultados.

Conel objeto de estudiar la influencia de la fase gaseosa, se

trabajó a dos caudales distintosl 5 l/min y 10 l/min. Para estudiar la

influencia del distribuidor de líquido se utilizaron los dos distribuido

res que están citados en el Capítulo II, el de orificio único y el distri

buidor uniforme.

V.3. Resultados 1 discusión

Se midieron los caudales de líquido para cada una de las seccio

nes en que se dividió el reactor, utilizando distintos caudales totales

(ver Figuras V.1, V.2, V.3). Se puede apreciar que el caudal local de

líquido varía en forma lineal con el caudal total en cada una de las

secciones radiales, dentro de los rangos de caudales utilizados en este

trabajo (régimenpulsante). Esto se aprecia en todas las soluciones utili

zadas. Extrapolando los resultados obtenidos, se observa que las rectas

que corresponden a cada sección no pasan por el origen. Esto sugiere que

fuera del rango de caudales usado en este trabajo la variación de caudal

local vs. caudal total no sería lineal.

Se puede observar en la Figura V.4. que la velocidad local de

líquido (v1) va disminuyendo desde la zona central hacia la pared; idén

tico comportamiento se encontró en todas las soluciones. A partir de la

Figura V.S. se puede concluir que la velocidad local de líquido (v1 local)

aumenta en la zona central a medida que aumenta la viscosidad de la fase

líquida, mientras que en las demás zonas no se encuentra una variación

definida, aunque, en general, disminuye con el aumento de la viscosidad
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del líquido. La variación encontrada en la zona central es bastante mar

cada para viscosidades relativas al agua menores de 20; en cambio, para

viscosidades mayores, se hace poco significativa (Figura V.6).

En las Figuras V.7 y V.8 se observa la influencia del caudal

gaseoso sobre la distribución del líquido, para los dos tipos de distri

buidores y la solución 0%CMC.Se encuentra que la variación no es signi

ficativa aunque existe una ligera tendencia hacia una distribución más

uniforme de la fase liquida a medida que aumenta el caudal gaseoso. Con

las otras soluciones se obtuvieron las mismasconclusiones (ver Figura V.9

para solución 0.5% CMC).

En la Figura V.lO se comparan ambos distribuidores usando la

solución 0%CMC.Se encuentra que la distribución del líquido no varía

en forma significativa aunque es ligeramente más uniforme cuando se usa

el distribuidor de orificios múltiples. Debidoa la técnica experimental

utilizada, los resultados reflejan la distribución de líquido una vez

que esta se hace invariante a lo largo de la columna. Es probable que el

efecto del distribuidor de liquido se observe especialmente en la zona

cercana al tope de la columna y sea casi despreciable en las mediciones

que se hacen cerca de la base del reactor. Asimismodebe destacarse que

la capa de esferas de menor tamaño que el relleno, colocada en el tope

de la columna, actuaba comoun segundo distribuidor; esto evidentemente

mejoraba la distribución del líquido, independientemente de cual era el

distribuidor que se estaba utilizando.
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VI. ESTUDIO DE LA TRANSFERENCIA DE MATERIA EN DISTINTAS POSICIONES RADIALES

V1.1. Antecedentes bibliográficos

En algunas de las reacciones usualmente encontradas en la indus

tria del petróleo (hidrogenución de fracciones pesadas) el reactivo limi

tante se encuentra en la fase líquida, siendo el líquido no volátil (Mills

y Dudukovic, 1980). En estos casos la eficiencia del reactor de lecho mo

jado disminuye cuando la distribución de líquido no es uniforme a lo lar

go del mismo, ya sea en dirección axial o radial. Esto se produce debido

a que 1a distribución no uniforme de líquido hace que la concentración

de reactivos no alcance el máximovalor posible en todo el reactor. Las

zonas donde la concentración es menor de lo esperado causan un descenso

en la conversión. Es importante entonces estudiar la transferencia de ma

teria sólido-líquido y su relación con la distribución radial de fase lí

quida en reactores de este tipo.

Beimesch y Kessler (1971) usando mediciones de conductividad

eléctrica determinaron distribuciones de gas y líquido en régimen pulsan

te en un lecho de esferas. Propusieron un modelo en el cual hay zonas de

alta y baja relación líquido/qas. Encontraron canales continuos de líqui

do a lo largo de toda la columna, localizados en el centro, en r/ro = 0.667

y en la pared. En la Figura V1.1 se puede ver una representación de este

modelo, incluyendo 1a localización de las esferas activas usadas en este

trabajo.

Lemayy c01.(1975) utilizaron una técnica de disolución para de

terminar coeficientes de transferencia de materia en flujo pulsante en un

lecho de esferas. Se supuso válido el modelo de Beimesch y Kessler y se

encontró que los valores del coeficiente de transferencia eran mayores en
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la zona central que en las otras posiciones radiales. En estas últimas

los valores del coeficiente de transferencia de materia no variaban con

la posición radial. Concluyeronentonces que el coeficiente de transfe

rencia era prácticamente independiente de la posición radial.

Un factor muyimportante y difícil de determinar experimental

mente es el mojado del relleno. Se ha demostrado.que en la zona de flujo

continuo do gas el mojado del relleno es incompleto y se ha propuesto que

el liquido circula por canalizaciones en el relleno (Herskowitz y Smith,

1968). Chou y col.(1979) propusieron que en régimen pulsante el mojado

sería total, tanto en sentido radial comoaxial. En sentido axial los re

sultados obtenidos y presentados en el Capítulo III son coincidentes con

los de Chou y col. En sentido radial, sin embargo, la forma en que Chou

y col. realizaron sus experimentos (una pequeña variación de la posición

radial central respecto al diámetro total del reactor) sugerirían la ne

cesidad de comprobar sus conclusiones.

VI-Z-W
Se utilizó el equipo experimental descripto en el Capitulo II.

Para estudiar la variación del coeficiente de transferencia de materia con

la dirección radial se utilizaron cátodos anulares, cada uno de los cuales

permitía obtener valores de intensidad límite de cuatro esferas activas

de 0.5 cmde diámetro, todas ubicadas en la mismaposición axial (ver Fi

guras II.4 y V1.1).

Se utilizaron las siete soluciones cuyas composiciones y pro

piedades físicas aparecen en la Tabla II.2. El procedimiento experimental

fue el utilizado anteriormente y se encuentra explicado en el Capítulo II.



V1.3. Resultados y discusión

En la Figura V1.2 se grafican los valores instantáneos de la

corriente límite para un electrodo anular en función del tiempo, para la

solución 0%CMC.Se observó que las oscilaciones de la intensidad de co

rriente eran del orden del 101. Hsta reducción en la amplitud de las os

cilaciones se explica considerando que el valor de intensidad de corrien

te límite medido corresponde a un electrodo formado por 4 esferas activas

unidas y no a una única esfera, como fue en el estudio de la influencia

de la posición axial sobre 1a transferencia de materia (Capítulo III).

En la Figura V1.3 se pueden observar los valores del coeficien

te medio de transferencia de materia; en las zonas l (central) y 3 (cer

cana a la pared) los valores son similares, mientras que se observan va

lores menorespara el coeficiente de transferencia en la zona 2 (inter

media). Similar comportamiento se encontró en todas las soluciones.Esta

diferencia puede deberse a cambios en el régimen de flujo (a medida que

varia la viscosidad de la fase líquida ) o a canalizaciones en algunas

zonas mientras que en otras la fase líquida permanececasi estanca.

Asimismo, se observó en la zona intermedia,para caudales de liquido

mayores que los máximosindicados en la fig.VI.3,que el electrodo no se po

larizaba.Esto lleva a pensar que se interrumpe la continuidad de 1a película

de líquido que cubre el electrodo, con lo cual no se puede aplicar la técni

ca de medición.5imilar comportamiento encontraron Delaunay y col.(l980)

trabajando en régimen de flujo tipo spray.

Con el fin de obtener una representación de los resultados ex

perimentales en términos de las variables del sistema se tratará de

correlacionar el número de Shorwood con los números de Reynolds y Schmidt.
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les de líquido (vi) determinadas experimentalmente (ver capitulo V ), es
decir

¡'=] ' U n a
Rel (p v1 / 1 (VI 1)

Se propuso entonces la siguiente correlación de los resulta

dos experimentales
b 1/3

Sh = a Re; Sc (VI.2).

Se puede ver en 1a fig.VI.4 que para las zonas central y externa

no se logra una única recta para todas las soluciones .Similar comportamien

to se observó para la zona intermedia . Los valores se agrupan en una serie

de rectas de pendiente ligeramente distinta y diferente valor de 1a constante

a .Se puede concluir entonces que existe un parámetro que no se

está tomandoen cuenta en esta forma de correlacionar los resultados

experimentales.

Puesto que la transferencia de materia depende del régi

men de flujo en el reactor (capítulo III) y comoeste depende a su vez

de la interacción entre ambasfases fluidas, para tratar de interpretar

los resultados experimentales se decide proponer un factor que tenga

en cuenta 1a presencia de los dos fluidos en el sistema.Para tratar de

incorporar 1a presencia del gas se propone un factor ( X ) que repre

senta la relación entre la viscosidad Cinemática del gas y 1a del líqui

do.Para el caso de las soluciones no-newtonianas se utiliza la veff'
A

ug / ul (V1.3).

Se intentó entonces correlacionar los resultados experimen

tales de la siguiente manera :

Sh = a Rei Sc X (V1.4).
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Pumalun vnlnrnn del rnnrírinnrn de transferencia de materia

en las zonas l y 3 son similares se determinó ajustando los resultados

experimentales correspondientes, una única correlación para ambas zonas

y todas las soluciones dc 1a tabla 11.2 (ver fig.VI.S).

Sh = 1.51 Rei 0'292 Sco’333 A0'226 (v1.5).

con 0.07 f Rei f 118 y 1300 ÍSC f 350.000. El error de la correla
ción es 6.5 %.

En cambio,en la zona 2 (intermedia,ver fig.VI.6),la correla

ción de los resultados experimentales correspondientes a todas las solu

ciones de la tabla 11.2 fue

8h = 0.9 R(“110.202SC0.333 A0.222 (VI.6)'

con_ 0.1f ReiflOl y 1300_l_—Scf 250.000.131error en este caso

fue del 7.5 %.El número de Reynolds correspondiente al gas fue 6.85 en

todos los casos.

Para determinar 1a dependencia del coeficiente de

transferencia de materia con la viscosidad de la fase 1íquida,que surge

de la correlación obtenida para 1a zona central y externa V1.5 ,se

puede expresar 1a mismaen términos de las variables dimensionales según:
0.333 0.226

(ul/3))
0.292

(ug/U1) (VI.7).

Considerando un caudal constante y tomando en cuenta

k5 ap /9}) = 1.51 (ví dp/Ul)

que el coeficiente de difusión (55)) prácticamente no varia con la visco

sidad se pueden agrupar los términos constantes de 1a ecuación V1.7 para

llegar a

ks = Cte U1-0'185 (VI.8).

Con idéntico razonamiento a partir de la correlación

para la zona intermedia se obtiene

k5 = Cte U1-0'091 (v1.9).



Se verifica así que el coeficiente de transferencia de

materia disminuye ligeramente a medida que aumenta la viscosidad de la

fase líquida.Idéntica conclusión se obtuvo en el capítulo III.

Se puede observar que en la fig. VI.6 los resultados exper

mentales podrían ser correlacionados con menor error si se proponen dos rec

tas de pendiente distinta, una para la zona de Reígfs y otra para Reí;3 5.

Estas regiones corresponden a soluciones no-newtonianas y newtonianas,respec

tivamente.

Aceptando 1a misma dependencia del número de Sherwood con

el parámetro A , resulta :

Sh = 0_9 Rei0.265 SC0.333 ¡0.222 (VI lo).

para ReifS, y :

sn = 1.15 Rei0°122 Sc0'333 A°°222 (v1.11).

para ReifS.

Los valores de número de Sherwood obtenidos con el

electrodo anular de zona central fueron comparados con los resultados

del electrodo puntual número2 mencionadoen el capitulo II.Las dos correla

ciones están representadas en la figura V1.7 .Allí se encuentra una gran

diferencia entre los coeficientes de transferencia de materia en iguales

condiciones de trabajo.Puesto que la medición obtenida con el electrodo

anular indica un valor global de intensidad de corriente correspondiente

a 4 esferas activas ubicadas en la mismaposición radial, mientras que el

electrodo puntual muestra un valor local, se puede concluir que la distri

bución de las fases fluidas no es uniforme en esa zona.Se podría esperar

entonces que medidas globales de los valores del coeficiente de transfe

rencia de materia , obtenidas con todo el relleno activo , tambien llevarían
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a resultados diferentes.Debe notarse tambien que los resultados experimen

tales correspondientes al capitulo III se pudieron correlacionar sin incluir

la presencia del gas, mientras que en el caso de los presentados aquí, esto

no es posible.

Los resultados obtenidos en este capítulo indican que existe

un perfil radial de valores del coeficiente de transferencia de materia,

con lo cual las mediciones globales de transferencia de materia darían

un valor promediode este perfil.En esta situación se encontrarían los

trabajos presentados por Lemayy col.(1975) , Goto y Smith (1975),

Hirose y col.(l976) que utilizaron técnicas de disolución y Delaunay

y col,(1980) que utilizaron una técnica de tipo electroquímico con el

cátodo del sistema formado por esferas activas que reemplazaban toda una

sección transversal del relleno.
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VII.CONCLUSIONES.

La técnica electroquimica se puede utilizar para reali

zar estudios de transferencia de materia en lechos rellenos,con flujo bi

fásico ,en régimen pulsante si se ubican los electrodos en la pared o en

el centro del relleno.Su uso no es aconsejable en posiciones radiales in

termedias ,para algunas condiciones de trabajo,y en régimen tipo spray.

La velocidad de transferencia de materia es independien

te de la posición axial en la zona libre de efectos de entrada y salida.

El valor del coeficiente de transferencia de materia es igual en cualquier

posición axial dentro de esa zona.

Se encuentra que la transición a régimen pulsante ocu

rre a menores valores del número de Reynolds a medida que aumenta la

viscosidad de 1a fase liquida (manteniendoconstante el caudal de gas).

La viscosidad de 1a fase liquida tiene muchainfluencia sobre la transfe

rencia de materia pues esta propiedad física modifica apreciablemente

los rangos de caudales de liquido y gas en los cuales aparecen los

distintos regímenesde flujo.

El intervalo de transición entre las zonas de régimen

continuo de gas y pulsante se hace mayor a medida que aumenta la viscosi

dad de la fase líquida.

La influencia del caudal gaseoso sobre la transferencia

de materia no fue significativa, dentro del rango de caudales usados en

este trabajo,cuando se estudió la influencia de la posición axial sobre

la transferencia de materia y la transferencia a la pared.

Se encuentra que en flujo pulsante la pared del reactor

está totalmente cubierta por la fase líquida .El relleno también se encon

traría totalmente cubierto por líquido.



No se observaron variaciones apreciables del valor

del coeficiente de transferencia de materia a la pared con la posición

angular,en los casos en que se trabajó con valores promediados en el tiempo.

En cambio,los valores instantáneos muestran fluctuaciones apreciables

con la posición y el tiempo.

El caudal de la fase líquida se distribuye en la

sección del reactor no uniformemente. Esta distribución se mantiene con el

aumentodel caudal total de líquido,dentro de los rangos utilizados en

este trabajo.El caudal de liquido varia,en la zona de flujo pulsante,en forma

lineal en cada una de las zonas estudiadas.Fuera del rango de caudales usado

aqui; la variación no seria lineal.

La influencia de 1a viscosidad sobre la transferen

cia de materia en 1a pared y en el relleno ,cuando se usaron valores pun

tuales, se explicó satisfactoriamente utilizando el exponente usualmente

encontrado en literatura para el númerode Scrmidt.Cuando se estudia la

influencia de la posición radial sobre la transferencia de materia,esto no

permite correlacionar satisfactoriamente los resultados experimentales.

Se incluyó entonces 1a influencia de la viscosidad del gas.

Los valores medidosdel coeficiente de transferencia

de materia difieren significativamente en las zona 2 y en las zonas l y 3.

Esto se puede producir por una variación de régimen de flujo (a medida que

aumenta la viscosidad del líquido),por canalizaciones en el relleno o por

una diferente relación entre los caudales de líquido y gas en ambas zonas.

Los valores del coeficiente de transferencia de

materia disminuyen ligeramente a medida que aumenta la viscosidad de la

fase líquida,tanto los medidos en forma puntual comolos medidos con los

electrodos anulares,mientras que los valores determinados en el estudio de



de transferencia a la pared aumentan ligeramente con el aumento de la viscosi

dad de la fase liquida.

Se observó que los valores del coeficiente de

transferencia de masa determinados con electrodos puntuales y anulares, en

zona centra1,difieren significativamente.5e concluye entonces que la distribución

de las fases fluidas no es uniforme en dicha zona.Es de destacar que los re

sultados obtenidos con electrodos puntuales se pudieron correlacionar sin incluir

la presencia del gas,mientras que en el caso de electrodos anulares esto no

fue posible.

Los resultados de la influencia de la posición

radial sobre la transferencia de materia indican que existe un perfil radial

de valores del coeficiente de transferencia.
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NOMENCLATURA

aS área especifica de lecho (m_1)

A área de electrodo (m2)

Co Concentración de especie activa en el seno de 1a solución (kg/m3)

Cí Concentración de especie activa en la superficie del electrodo (kg/m3)

cp calor especifico (kJ/kg K)

d diámetro del capilar(m)

dp diámetro de partícula (m)

ds diámetro de la esfera de igual área especifica que la partícula (m)

D difusividad (mz/s)

D diámetro de columna (m)

diámetro equivalente (m)
eq

E' factor de disipación de energía, aparece en la ecuación III.1.(m2/s3)

F constante de Faraday (C)

h coeficiente de transferencia de calor (kJ/mzs K)

H retención total (vol.1íq./vol. reactor)

He constante de Henry (kg/Pa)

i entalpía (kJ/kg)

I intensidad de corriente (A)

Jd factor definido en la ecuación III.2
k coeficiente de transferencia de materia (m/s)

K conductividad calorifica (kJ /mzs K)

kr constante de reacción definida en la ecuación II.1

L caudal de liquido (kg/mzs)

L* longitud de lecho (m)

L' longitud de capilar (m)

N flujo másico de la especie a (kg/m2 s)

Nu número de Nusselt (hw dp/K)

P potencial (V)

Pr número de Pran!t (y cp / K)



Sh

Sh'

Sh*

caudal volumétrico do líquido (m3/5)

número de Reynolds (v dp/u )

)número de Reynolds modificado (L /Hl as #1

Retención de líquido

número de Shcrwood (k dp/S) )

númerode Sherwoodmodificado (k z',/5))'

número de Sherwood modificado (k asl/SD)

número de Schmidt ( v/SD)

tiempo (s)

temperatura (K)

velocidad superficial (m/s)

V91°Cidad local de líquido (m/s)

voltaje (V)

coordenada espacial (m)

númerode electrones intercambiados en la reacción de electrodo

altura del electrodo de pared (m)

LETRAS GRIEGAS

densidad (kg/m3)

esfuerzo de corte (N/mz)

viscosidad dinámica (kg/m s)

porosidad

factor de mojado

coordenada angular

factor definido en la ecuación v1_3,

viscosidad Cinemática (mz/s)

coeficiente de difusión (mz/s)

espesor de película líquida.

velocidad de corte (s-l)



1

SUBINDICES

líquido

gas

sólido

pared

propiedad evaluada en la interfase electrodo-solución



Anéndice 1 : Datos experimentales del estudio de la influencia de la posición
axial sobre la transferencia de materia.

I) Caudal de líquido.

Sol. : 0 9 CMC Sol. : 0.23 i CMC
3 3 . 2 _ 3 3 2

N°Exp. 0V 10 (m /m1n.) V110 (m’s) Rel H°Éxp. “VIO (m /S) V110 (m/s) Rel

Aa.l 2.0R0 0.901 40.0 na.1 1.900 0.800 16.0

A3.? 2.380 1.031 46.0 Ra 2 2.510 1.090 20.9

A3.} 2.7fl0 1.204 52.1 na 3 3.070 1.310 25.1

Aa.4 3.010 1.310 SR.0 un 4 3.250 1.410 27.0

Aa.5 1.300 1.410 64.3 “¿.5 3.490 1.510 29.0

Aa,ñ 3.620 1.563 70.0 nn 6 3.250 1.670 3?.0

Aa.7 3.920 1.700 75.0 Ha 7 4.280 1.850 35.6

A .8 4.200 1.300 R0.0 “a 8 4.650 2.020 39.7

A:,9 A_1an 1,000 84,0 na,9 8.060 2.100 42.1

Aa.10 4.650 2.200 R9.0 R¡.10 5.300 2.300 44.1

Aa.11 4.870 2.100 93.5 na.11 5.650 2.450 47.0

Aa.12 5.120 2.220 98.3 Ba.12 1.300 0.550 11.0

Aa.13 5.340 2.310 103.0 Ba.13 0.830 0.350 7.0

Aa.14 5.580 2.420 107.5

Aa.15 5.800 2.520 112.6

Sol. : 0.5 i CMC Sol. : 0.7 8 CMC

N°Exp. Qv103(m3/min.) V1102(m/s) Re1 N°Exp. Qv103(m3/s) V1102(m/s) Re1

Ca.1 0.550 0.24 2.4 Da.1 0.625 0.27 1.4

Ca.2 0.850 0.37 3.7 Da.2 0.810 0.35 1.8

Ca.3 1.270 0.55 5.5 Da.3 1.000 0.43 2.2

Ca.4 1.825 0.79 8.0 Da.4 1.850 0.80 4.1

Ca.S 2.540 1.10 11.0 Da.5 2.650 1.15 6.0

Ca.6 3.210 1.39 13.9 Da.6 3.280 1.42 7.5

Ca.7 4.180 1.81 18.1 Da.7 3.580 1.55 8.2

Ca.8 4.800 2.08 21.0 Da.8 4.270 1.85 9.7

Ca.9 5.220 2.26 22.6 Da.9 4.850 2.10 11.1

Ca.10 5.665 2.45 24.5 Da.10 5.200 2.25 12.0
D .11 5.700 2.47 13.0

DJ



II).IntenBidadon 1ímilos(mump.).

Sol.

Re1

40.0

'46.0

52.3

Sol.

0 % CMC

Elec.1

1.22

1.90

2.00

2.06

Elec.1

1.41

1.46

1.50

Elec.

1.57

1.61

1.65

Elec.

Elec.2

1.21

1.39

Elec.2

Elec. 3



B .11 47 0 1.60 1.61 1 59

B .12 11.0 0.44 0 44 0.40

Ba.13 7.0 0.42 0 42 0 39

Sol. 0.5 % CMC

N°Exp. Re1 Elec.1 Elec.2 N°Exp. Re1
C .l 2.4 0.48 0.46 C 6 13.9

a a
C 2 3.7 0.42 0.42 C 7 18.1a a
C .3 5.5 0.98 0.63 C .8 21.0a a
C .4 8.0 1.15 0.90 C 9 22.6

a a
C 5 11.0 1.19 1.09 C .10 24.5a a

Sol. 0.7 3 CMC

N°Exp. Re1 Elec.1 Elec.2 E1ec.l Elec.2

Da 1 1.4 0.39 0.35 0.39 0.35

Da.2 1.8 0.49 0.40 0.49 0.40
Da.3 2.2 0.76 0.72 0.76 0.72

Da.4 4.1 0.96 0.86 0.94 0.88

Da.5 6.0 1.10 1.10 1.08 1.12

Da.6 7.5 1.17 1.19 1.16 1.18

Da.7 8.2 1.20 1.24 1.21 1.25

Da.8 9.7 1.27 1.30 1.25 1.31

Da.9 11.1 1.37 1.41 1.36 1.40

Da.10 12.0 1.40 1.44 1.41 1.44

Da.11 13.0 1.42 1.48 1.43 1.47

III) Caudal de gas

Nitrógeno 4 bandas P 1.25 kg/m3

Qg 103(m3/rnin.) V9102(m/s) Reg
5.000 2.165 7.22

10.000 4.330 14.44

15.000 6.495 21.66

20.000 8.660 28.88

22.000 9.529 31.76

30.000 12.990 36.11

0.40

0.39

Elec.1 Blec.2
1.25 1.25

1.34 1.34

1.39 1.40

1.43 1.48

1.45 1.53

n : 1.8 10-5 kg/m s



Sol. : 10'2 M CMC : 0.5 2 p : 1.022 g/Cm3 u : 5 10‘2 cm2/seg.

5) : 6.85 10'6 cmz/seq Sc z 7300 Sal/3 : 19.4
1/30

N Exp. Re1 Shb1 Shbl/Sc

ca.1 2 4 42.1 2 17

ca.2 3 7 4a 2 2.48

c1 3 s s 98.0 5 os

ca.4 8.0 115,4 5.95

ca.5 11.0 119.3 6.15

Ca.6 13.9 125.3 6.50

c .7 13 1 134.2 6 92

c .8 21 o 139.3 7.18

ca.9 22.6 14s 6 7 51

ca.1o 24.5 149.2 7 69
-2 ‘ 3 -2 2

Sol. : 10 M CMt, : 0.7 t p : 1.023 g/cm u : 9.5 10 cm /seg

g) z 6.7 1o-6 cmz/seg Sc : 14200 SCI/3: 24.2
1/30

N Exp. Re1 Shbl Shbl/Sc

na.1 1.4 40.0 1.65

03.2 1.a 50.3 2.03

08.3 2.2 88.6 3.66

Da.4 4.1 98.5 4.07

Da.5 6.0 113.3 4.67

Da.6 7.5 121.0 5.05

na.7 8.2 125.0 5.18

Da.8 9.7 131.8 5.37

na.9 11.1 142.3 5.89

Da.10 12.0 145.5 6.00
o .11 13.0 149.7 6.19

DJ



Datos experimentales del estudio de la influencia de ln posición axial sobre
la transferencia de materia.

Sol.

°Exp.

.1a

¡»'an

ym
..

HHHmmqmm-DWNH
NFO

m¡i'mDVD

Un,meCULU:13!u:WWDW:1
DJ

a H U

10‘2

7.61

Re1
40.0

46.0

52.3

58.0

64.3

70.0

75.0

80.0

84.0

89.0

93.5

98.3

103.0

107.5

112.6

16.0

20.9

25.2

27.0

29.0

32.0

35.6

33.7

42.1

44¿1

47.0
11.0

7.o

M CMC 01

10-6cm2/seg

M CMC 0.25 1

Shbl

111.1

114.2

119.5

126.6

130.3

135.0

139.7

144.3

148.3

150.8

154.5
42.6

40.7

I)

p 1.021 g/cm

1314 Sc

1.021 q/cm3

1/3_

9.84

10.77

11.")q

1?.17

12.58

13.04

13.36

13.70

14.13

14.70

14.90

15.53

16.00

16.53

17.00

Shbl/

6.9
7.2
7.7

8.2
8.6
8.9
9.3

9.5

9.8
10.0

10.2
2.8
2.4

D

10.9
/

Shbl / Sc

SC

10"2 cmz/seq.

1 3

1/3

-2 2
2.5 10 cm /seq



IV.) Comparaciónde electrodos.
Sol.

N°Exp.

2
10’ M

Re1

64.3

75.0

84.0

93.5

103.0

112.6

0 % CMC Re
9

Ill
0.28

0.29

Shl

25.3

107.5

118.3

127.3

137.3

146.3

154.4

160.7

168.7

173.4

7.22

[12

0.38

103.0

117.4

126.4

137.3

146.3

154.4

162.5

169.8

174.3

102.0

107.5

117.4

126.4

138.2

146.3

155.3

161.6

169.8

175.2



Apéndice N°2 : Datos experimentales del estudio de transferencia a 1a pared.

Sol. : 0 3 CMC

N°Exp. v1102(m/s) Re1 I1(mamp.) 11(mamp.) ks 106(m/s) Sh

Ap.1 0.78 40.0 1.29 1.32 4.44 111.0

Ap.2 1.03 52.3 1.60 1.64 5.52 136.0

Ap.3 1.27 64.3 1.76 1.80 6.07 151.5

Ap.4 1.47 75.0 1.82 1.83 6.22 155.3

Ap.5 1.65 84.0 1.90 1.89 6.47 161.3

Ap.6 1.84 93.5 1.95 1.94 6.65 165.5

Ap.7 2.03 103.0 2.00 2.05 6.90 172.3

Ap.8 2.22 112.6 2.05 2.07 7.02 175.3
Sol. 0.25 a CMC

N°Expv1 102(m/s) Re1 Il(mamp.) Il(mamp.) ks 106(m/s) Sh

np.1 1.09 21.0 1.68 1.65 5.72 153-2

np.2 1.31 25.4 1.75 1.71 5.90 157.8

Bp.3 1.51. 29.0 1.80 1.76 6-07 162.4

np.4 1.67 32.0 1.84 1.83 6-26 167.4

ap.5 1.95 37.2 1.39 1.86 6.39 171.0

39.6 2.10 40.5 1.94 1.90 6.54 175.1

Bp.7 2.30 44.1 1.97 1.93 6.65 177.9
Sol. : 0.5 a CMC

V1 102(m/s) Re1 Il(mamp.) 11(mamp.) k 106 (m/s) ShS

cp.1 0.79 8.0 1.71 1.66 5.74 159.3

cp.2 1.10 11.0 1.86 1.32 6.27 174.0

cp.3 1.39 14.0 1.90 1.85 6.39 177.3

cp.4 1.81 18.0 1.97 1.92 6.63 183.9

cp.5 2.oe 21.0 2.04 2.01 6.90 191.5

Cp.6 2.30 23.0 2.12 2.09 7.17 199.0



N°Exp. V1 102(m/s)

Sol.

1. 0

.15

.32

.55

0.7 3 CMC

O

Re1 11(mamp.)

1.86

Il(mamp.)

1.90

6
ks 10 (m/s)

6.40

Sh

181.7

188.5

194.8

214.6

221.4



Datos experimentales de transferencia de materia a 1a pared.

Sol. : 10-2 M OMC : 0% p : 1.021 q/cm3 u : 10-2cm2/seg

N°Exp. Re1 Sh Sh/Scl/3

Ap.1 40.0 111.0 10.2

Ap.2 52.3 137.9 12.6

Ap.3 64.3 151.5 13.9

Ap.4 75.0 155.3 14.2

Ap.5 34.0 161.3 14.8

Ap.6 93.5 165.5 15.2

Ap.7 103.0 172.3 15.5

Ap.8 112.6 174.5 15.9

Sol. : 10’2M cnc z 0.25 a P : 1.021 q/cm3 v :2.5 10'2 cmz/seg

N°Exp. Re1 Sh Sh/Scl/3

np.1 21.0 151.9 10.0
n .2 25.4 157.8 10.4

n:.3 29.0 162.4 10.7

np.4 32.0 167.4 11.0

ap.5 37.2 171.0 11.2

Bp.6 40.5 175.1 11.5

5p.? 44.1 177.9 11.7

501. z 10'2M cnc : 0.5 a P : 1.021 q/cm3 v : s 10‘2cm2/seq

N°Exp. Rel Sh Sh/Scl/3

cp.1 8.0 159.3 8.2

cp.2 11.0 174.0 9.o

cp.3 14.0 177.3 9.1

cp.4 13.0 1n3.9 9.5
cp.5 21.0 191.5 9.9
Cp.6 23.0 199.0 10.3



Sol. z 10'2 M CMC: 0.7 z P : 1.023 q/cm3 v: 9.5 10'2 cmZ/seg

1/3
Nonxp. Re1 Sh Sh/Sc

D .1 5 181.7 7.5
p

Dp.2 6 188.5 7.8

np.3 7 194.8 8.0

np.4 a 204.0 8.4
n .5 9 212.2 8.8

P

Dp.6 11 214.6 8.9

0p.? 12.1 221.4 9.1



AgéndiggN°3 : Datos experimentales de distribución de líquido.
Sol. 0 3 CMC

Zona externa

N°Exp. Qv 103(m3/ min.) V1 102 (m/s) Rel

Ad.1 0.50 0.48 23.0

Ad.2 0.59 0.57 27.6

Ad.3 0.67 0.65 31.0

Ad.4 0.75 0.82 32.4

Ad.5 0.85 0.97 39.6

Ad.6 1.00 1.10 46.8

Ad.7 1.15 1.23 52.8

Ad.8 1.25 1.32 57.6

Ad.9 1.37 1.45 63.6

Ad.10 1.50 1.55 69.6
Zona intermedia

Ad.1 0.41 0.49 23.5

Ad.2 0.58 0.68 32.8

Ad.3 0.67 0.79 37.8

Ad.4 0.73 0.85 40.8

Ad.5 0.86 1.01 48.4

Ad.6 1.04 1.22 58.8

Ad.7 1.15 1.35 65.0

Ad.8 1.31 1.54 74.0

Ad.9 1.53 1.79 85.8

Ad.10 1.80 2.11 101.5
Zona central

Ad.1 0.29 0.68 32.6

Ad.2 0.35 0.81 38.9

Ad.3 0.39 0.92 44.2

Ad.4 0.45 1.06 50.8

Ad.5 0.53 1.25 60.0

Ad.6 0.66 1.55 74.4

Ad.7 0.77 1.80 86.4

Ad.8 0.86 2.02 97.2

Ad.9 0.96 2.25 108.0
A 10 1.05 2.47 118.4

Q.



Sol. : 0.25 t CMC

Zona externa

N°Exp, Qv 103 (m3/min.) V1102(m/s) Re1

nd.1 0.61 0.59 11.3

Bd.2 0.80 0.74 14.2

Bd.3 0.93 0.90 17.3

nd.4 1.08 1.04 20.0

Bd.5 1.20 1.15 22.1

Bd.6 1.31 1.26 24.2

Bd.7 1.36 1.31 25.2

Bd.8 1.44 1.39 26.7

Zona intermedia

N°Exp. Qv 103 (m3/min.) V1102(m/s) Rel

Bd.1 0.61 0.71 13.7

86.2 0.80 0.93 17.9

Bd.3 0.95 1.10 21.1

Bd.4 1.10 1.28 24.7

Bd.5 1.23 1.43 28.5

86.6 1.35 1.57 31.3

Bd.7 1.71 2.00 38.4

Bd.8 1.93 2.25 43.?

Zona central

N°Exp. Qv 103 (mJ/min.) V1102(m/s) Re1

Bd.1 0.36 0.84 16.1

Bd.2 0.45 1.04 20.0

Bd.3 0.60 1.40 26.9

Bd.4 0.65 1.51 29.0

Bd.5 0.81 1.90 36.8

Bd.6 1.00 2.13 40.9

Bd.7 1.11 2.36 45.3
B .8 1.20 2.62 50.3

0..



Sol. : 0.5 i CMC

Zona externa

N°Exp. Qv 103(m3/min,) v1 102(m/s) Rel

Cd.1 0.68 0.65 6.2

Cd.2 0.97 0.93 8.9

Cd.3 1.13 1.09 10.5

Cd.4 1.33 1.28 12.3

Cd.S 1.50 1.45 13.9

Cd.6 1.70 1.64 15.7

Cd.7 1.87 1.80 17.3

Cd.8 2.20 2.12 20.4

Cd.9 2.34 2.26 21.7

Zona intermedia

Cd.l 0.57 0.67 6.4

Cd.2 0.84 0.98 9.4

Cd.3 1.02 1.19 11.4

Cd.4 1.20 1.41 13.5

Cd.5 1.36 1.60 15.4

Cd.6 1.54 1.81 17.4

Cd.7 1.79 2.10 20.2

Cd.8 1.98 2.33 22.4

Cd.9 2.08 2.44 23.4

Zona central

Cd.1 0.39 0.90 8.7

Cd.2 0.59 1.39 14.0

Cd.3 0.78 1.88 18.0

Cd.4 0.90 2.12 20.4

Cd.5 1.08 2.60 25.0

Cd.6 1.25 3.01 28.9

Cd.7 1.50 3.56 34.1

Cd.8 1.70 4.00 38.4
C 9 1.80 4.25 40.8

Q.



Sol. 0.7 8 CMC

Zona externa

N°Exp. Qv 103(m3/min.) V1102(m/s) Re1

od.1 0.58 0.52 2.-6

nd.2 0.85 0.82 4.1
nd.3 1.03 1.00 5.1
nd.4 1.29 1.25 6.3

nd.s 1.48 1.40 7,1
Dd.6 1.60 1.55 7.8

od.7 1.86 1.80 9.1
06.8 2.25 2.18 11.0

Zona intermedia

N°Ext. Qv 103(m3/min.) V1102(m/s) Re1

nd.1 0.43 0.51 2.6

nd.2 0.75 0.88 4.5

nd.3 0.82 0.97 4.9

nd.4 1.15 1.35 6-8

0d.5 1.32 1.55 7.8
Dd.6' 1.48 1.74 8.8

nd.7 1.77 2.08 10.5

Dd.8 2.15 2.53 12.7

Zona central

N°Ext. Qv 103(m3/min.) V1102(m/s) Re1

Dd.1 0.25 0.59 3.0

Dd.2 0.60 1,41 7.1

Dd.3 0.75 1.76 8.9

Dd.4 1.00 2.35 11.9

06.5 1.17 2.75 13.9

Dd.6 1.35 3.17 16.0

Dd.7 1.65 3.88 19.6
D .8 2.00 4.69 23.7

0.a



Sol. : 1 % CMC

Zona externa

N°Exp. Qv 103(m3/min.) V1102(m/S)

86.1 0.760 0.73

Ed.2 C.840 0.81

Ed.3 1.010 0.97
y ’ _ o 4Pd 4 1 080 l 0
Zona intermedia

N°Exp, Qv 103(m3/min.) V1102(m/s)

Ed.1 0.800 0.94

Ed.2 0.890 1.04

Ed.3 1.020 1.20

Ed.4 1.100 1.29
Zona central

3 3 . 2

N°Exp. Qv 10 (m /m1n.) V110 (m/s)

Ed.l 0.670 1.56

Ed.2 0.730 1.70

Ed.3 0.870 2.03

Ed.4' 0.930 2.17
Sol. : 1.5 % CMC

Zona externa

N°Ext.
0V

Zona intermedia
o

N Ext. 9V

Zona central

103(m3/min.) V1102(m/s)

0.600 0.58

0.725 0.70

0.840 0.81

103(m3/min.) V1102(m/s)

0.650 0.75

0.750 0.87

0.870 1.01

N°Ext. Qv 103(m3/min.) V1102(m/s)

Fd.1 0.530 1.25

Fd.2 0.650 1.53
F 0.760 1.79d.3

Re

‘2.92

3.24

3.88

4.16

3.76

4.16

4.80

5.16

Re

6.24

6.80

8.12

8.68

Re

0.50

0.63

0.75

0.68

0.81

0.97

1.25

1.59

1.91



Sol. 2 ñ CMC

Zona externa

N°Exp.

Zona intermedia

N°Ext.

1

2

3

Gd.

Cd.

Gd.

Zona central

N°Ext.

Qv 103(m3/min.) V1102(m/s)

0.290 0.28

0.340 0.33

0.400 0.39

3 3 . 2

Qv 10 (m /m1n.) V110 (m/s)

0.300 0.35

0.370 0.45

0.450 0.52

Qv 103(m3/min.) V1102(m/s)

0.275 0.64

0.300 0.71

0.340 0.80

Re

0.073

0.092

0.116

0.100

0.142

0.173

0.231

0.267

0.315



Datos experimentales de la influencia del flujo gaseoso sobre 1a distribución
de líquido.
Distribuidor Uniforme

Caudal de gas : 5.000 103 (m3/min.) Sol. : 0 3 CMC

N°Exp. V1102(m/s) Zona externa V1102(m/s)Zona intermedia V1102(m/s)Zona central

Au.1 0.65 0.73 0.91

Au.2 0.74 0.91 1.08

Au.3 0.83 1.04 1.22

Au.4 0.88 1.14 1.44

Au.5 0.94 1.21 1.49

Au.6 1.06 1.35 1.68

Au.7 1.08 1.42 1.82

Au.8 1.16 1.59 2.01

Au.9 1.20 1.69 2.09

Distribuidor Uniforme
Caudal de gas : 10.000 103 (m3/min.) Sol. : 0 1 CMC

N°Exp. V1102(m/s).20na externa V1102(m/s)ZOna intermedia V1102(m/s)Zona central

A¿.1 0.68 0.78 0.88

A¿.2 0.72 0.91 1.00

A¿.3 0.81 0.99 1.20

A¿.4 0.87 1.11 1.41

A¿.5 0.98 1.24 1.46

A¿.6 1.04 1.38 1.61

A¿.7 1.10 1.47 1.78

A¿.8 1.16 1.58 2.02

A¿.9 1.20 1.69 2.16
Distribuidor Puntual

Caudal de gas z 5.000 103 (m3/min.) Sol. : 0 1 CMC

N°Exp. V1102(m/s)Zona externa V1102(m/s)Zona intermedia V1102(m/s)Zona central

Ap.l 0.67 0.80 0.88

Ap.2 0.71 0.91 1-07

Ap.3 0.78 1.06 1.35

Ap.4 0.87 1.19 1.49
AD.5 0.92 1.27 1.69

Ap.6 0.97 1.41 1.76

Ap.7 1.04 1.48 2.03

AP.8 1.11 1.58 2.06
A..9
p 1'23 1.61 2.18



Distribuidor Puntual

Caudal de gas :

N°Exp.

>

'L

>:9>3’>>7>
'U-'U-'O-’U-'U-'U-'U-'U-'U

omqamawN

2V 10 (m/s)Zona externa
1

0.65

0.73

0.81

0.89

0.97

1.03

1.10

1.19

1.21

10.000 103 (m3/min.)

0.78

0.86

0.97

1.15

1.24

1.34

1.51

1.55

1.67

Distribuidor Uniforme

Caudal de gas :

N°Exp.

B O
U

un

U

1

2

3

4

.5

6

7

8

C

C'.

LI

u

WWUWWUJWu
B .9

u

5.000 103 (m3/min.)

Sol.

Sol.

0 % CMC

2

V1102(m/s)Zona intermedia V110 (m/s)Zona central
0.84

1.01

1.24

1.51

1.61

1.69

1.92

2.03

2.11

0.5 i CMC
2 . .

V110 (m/s)Zona externa V1102(m/s)Zona intermedia V 102(m/s)Zona central
0.65

0.93

1.09
1.28

1.45

1.64

1.80
2.12

2.26

0.67

0.98

1.19

1.41

1.60

1.81

2.10

2.33

2.44

Distribuidor Uniforme

Caudal de gas :

N°Exp.

B'.1
u

B'.2
u

B'.3
u

B'.4
u

B'.5
u

B'.6
u

B',7
u

B'.8
u

B'.9
u

10.000 103 (m3/min.)

1 l
0.67 0.69

0.95 1.02

1.11 1.23

1.30 1.47

1.47 1.62

1.68 1.85

1.84 2.13

2.16 2.35

2.29 2.47

Sol.

l
0.90

1.39

1.88

2.12

2.60

3.01

3.56

4.00
4.25

0.5 3 CMC
2 . .

V 10 (m/s)Zona externa V 102(m/s)Zona intermedia V1102(m/s)Zona central
0.87

1.33

1.77

2.08

2.48

2.85

3.40

3.87

4.13



Apéndice M°4 - Datos experimentales del estudio de la influencia de 1a posic1on
axial sobre 1a transferencia de materia.

- = ° . e calcu11ron con
801.: 0% CMC .Datos de 1° y 2°columna ,T-ZS °C,3°,T 21 C.Sh y ks s .

datos de la 1°columna.

Zona externa

N°BXP- I1 (mamp.) Il(mamp.) Il (mamp.) k5 x 106(m / seg.) Sh
Ar-l 2.28 2.16 1.90 8.2 51.5

Ar 2 2.40 2.22 2.oo 8.6 54.2

Ar-3 3.00 2.84 2.50 10.8 67.7

“(-4 3.48 3.40 2.90 12.5 78.6

Ar-S 3.72 3.61 3.10 13.4 84.0

Ar-S 3.90 3.80 3.25 14.0 88.0

Ar-7 4.04 3.94 3.37 14.6 91.3

Area 4.20 4.09 3.50 15.1 94.8

“(-9 4.32 4.23 3.60 15.5 97.5
Ar-lo .4.44 4.32 3.70 16.0 100.2

Zona intermedia

Ar-l 1.08 1.00 0.90 3.9 24.4

Ar-z 1.14 1.04 0.95 4.1 25.7

“r'3 1.32 1.23 1.10 4.8 29.8

Ar-4 1.50 1.42 1.25 5.4 33.9

Ar.5 1.56 1.46 1.30 5.6 35.2

Ar-ó 1.62 1.53 1.35 5.a 36.6

“ro7 1.66 1.58 1.38 6.0 37.4

Ar-a 1.68 1.59 1.40 6.1 38.0

Ar-9 1.72 1.63 1.43 6.2 38.8

Arolo 1.75 1.66 1.46 6.3 39.6
zona central

Ar-l 2.94 2.80 2.45 11.2 66.4

Ar-Z 3.12 3.00 2.60 11.6 70.4

Aro3 3.72 3.69 3.10 12.9 84.0

Ar-4 4.08 3.98 3.40 14.8 92.1

Ar'5 4.32 4.23 3.60 16.1 97.5

Ar-ó 4.50 4.40 3.75 16.4 101.6

Aro7 4.62 4.53 3.85 17.1 104.3

“¡.3 4.76 4.68 3.97 17.4 107.5

Ar.9 4.92 4.83 4.10 17.9 111.1
A -1° 5.04 4.94 4.20 18.1 113.8

H



Sol. z 0.25 a CMC. Datos de l°columna,T= 27°C,33T=23°C.Sh y ks calculados con 1?
Zona externa

N°Exp. 11(mamp.) Il(mamp.) ksx 105(m/seg.) Sh

“¡.1 2.64 2.20 0.95 58.1

Br-Z 3.36 2.80 1.20 73.8

nr.3 3.72 3.14 1.33 81.8

“¡.4 3.90 3.29 1.40 85.8

Ür-S 4.17 3.57 1.49 91.6

Br.6 4.26 3.68 1.53 93.7

nr.7 4.48 3.90 1.61 98.5

nr.8 4.60 4.03 1.64 100.9

Zona intermedia ksx 106 (m/seg.)

Br.1 1.38 1.15 3.46 30.4

Br 2 1.30 1.30 4.98 32.6

B¡.3 1.52 1.35 5.70 35.6

Bro4 1.68 1.40 6.02 37.0

Bru5 1.76 1.47 6.32 38.8

Br.6 1.80 1.50 6.45 39.6

Br.7 1.83 1.53 6.57 40.4

Br 8 _1.88 1.57 6.74 41.5

Zona central ksx 105 (m/seg.)
Br.1 3.48 2.91 1.25 76.5

Br.2 4.08 3.42 1.46 89.7

nr.3 4.26 3.55 1.52 93.7
Ür-4 4.36 3.63 1.57 95.9

Br.5 4.56 3.84 1.63 100.8

Br.6 4.74 3.96 1.70 104.3
nr.7 4.96 4.13 1.77 109.1
B .3 5.07 4.25 1.82 111.6

"1

Sol. : 0.50 t CMC.Datos de 1°columna,T=25°C,2°.T=22°C.Sh y kscalculados con 1?
Zóna externa

N°EXP. Il(mamp.) Il(mamp.) ksx 105 (m/seg.) Sh
Cr.1 2.51 2.11 0.90 63.2

Croz 3.06 2.55 1.09 76.7

Gr.3 3.12 2.61 1.12 78.2

Gr.4 3.19 2.65 1.15 80.0
Gr.5 3.30 2.75 1.18 82.7

Croó 3.36 2.82 1.21 84.2
C 7r- 3.48 2.91 1.24 87.2



N°Exp.
C .8r
C 09r

H

H
N

H

HH

HH
oa

k0Q\I0‘U15La)OHOOOOÓÓOO

H

H

H

HHH

g

H

H

o"oooooooo
wmqmïlïhuNH

H

Il(mamp.)
3.60

3.68

Zona intermedia

1.26

1.44

1.50

1.56

1.59

1.62

1.64

1.68

1.72

Zona central
2.88

3.36

3.60

3.72

3.78

3.90

'4.02

4.14

4.26

En esta solución 1a primer I

segunda se tomó a una temp.

11(mamp.)
3.05

3.08

1.05

1.20

1.25

1.30

1.34

1.35

1.37

1.41

1.43

2.40

2.80

3.00

3.10

3.15

3.25

3.35

3.45

3.55

l

ksx 105(m/seq.) Sh
1.29

1.32

90.2

92.4

ksx 106(m/seg.)
4.51

5.15

5.37

5.58

5.72

5.81

5.88

6.01

6.15

ksx 10S
1.03

1.20

1.29

1.33

1.35

1.40

1.44

1.48

1.55

31.6

36.1

37.6

39.3

40.2

40.7

41.3

42.1

43.2

(m/seq.)

se tomó a una temp. =

22 a C.

72.2

84.2

90.2

93.2

94.8

97.8

100.7

103.8

106.8

25 1 C,mientras que la



501_: 0.70 g CMC.1°y 32T=25°C,2°,T=20.Sh y ks calculados con 1a 1?
Zona externa

Ñ°EXP- Il(mamp.) 11(mamp.) Il(mamp.) ks x 105(m /seg.) Sh

Dr.1 2.27 1.91 2.20 0.82 58.4

Dr.2 2.70 2.25 2.50 0.97 69.2

Dr.3 2.76 2.30 2.58 0.99 70.7
D .4 2.88 2.40 2.60 1.03 73.8

0:.5 3.06 2.55 2.90 1.09 78.4

Dt.6 3.18 2.65 3.00 1.14 81.5

Dr.7 3.30 2.78 3.L3 1.18 84.6

Dr.8 3.37 2.80 3.20 1.21 6 86.4
Zona intermedia ks x 10 (m/seg.)

Dr.1 1.19 1.10 1.00 4.30 30.8

Dr.2 1.37 1.29 1.15 4.94 35.4

Dr.3 1.42 1.34 1.20 5.12 36.7'

Dr.4 1.48 1.39 1.25 5.36 38.4

Dr.5 1.54 1.44 1.30 5.58 40.0

Dr.6 1.58 1.48 1.32 5.71 40.9

Dr.7 1.60 1.51 1.36 5.79 41.5

Dt.8 1.66 1.58 1.40 6.01 43.0

Zona central ks x 105 (m/seg.)

Dr.1 2.61 2.50 2.21 0.94 67.6

Dr;2 2.97 2.87 2.53 1.07 76.9

Dr.3 3.15 3.05 2.66 1.14 81.5

Dr.4 3.20 3.10 2.75 1.16 83.0

Dr.5 3.44 3.35 2.94 1.25 89.2

Dr.6 3.68 3.59 3.18 1.33 95.3

Dr.7 3.80 3.70 3.28 1.37 98.4

Dr.8 3.92 3.82 3.40 1.42 101.5
Sol. 2 1_0 a CMC_natos a T: 25°C .Sh y ks calculados con la lóolumna.
Zona externa

N°BXP- Il(mamp.) Il(mamp.) kS x 106 (m/seg.) Sh
Er-l 1.75 1.70 6.25 46.5
Er-Z 1.80 1.75 6.45 48.0

Er-3 1.89 1.85 6.76 50.3

Er-4 1.93 1.89 6.92 51.5

Er.5 2.02 1.98 7.22 53.7

Er-G 2.05 2.00 7.32 54.5

Eri7 2.20 2.16 7.86 58.5
E 38 2.24 2.20 8.00 59.6



Sol. : 1.0 t CMC

Zona intermedia

N°EXP- I (mamp.)
¡a .1 1r 1.04
E .2Í 1.18
n .3r 1.25
É .4r 1.29
E .5r 1.34
F: 06r 1.41
F; .7r 1.43
E .8r 1.48

Zona central
E .r 1.98
E .2r 2.05

F: .3r 2.14
'4 ¡4rr 2.20
Gr.5 2.29
J .6Pr 2.32

E O7r 2.40
a _3Pr 2.46

Sol. 1.5 8 CMC

N°Exp. Il(mamp.) k5106(m/s)

Fr.1 1.02 3.65

Fr.2 1.26 4.49

Fr.3 1.66 5.92

Fr.4 1.77 6.32

F .5 1.83 6.55

11(mamp.)

Sh 11(mamp.) k8106(m/s) Sh Il(mamp.)

NNNNNNNH .oncooo

1.00

1.14

1.20

1.

1

1

1

1

25

.29

.36

.39

.44

28.0 0.66

ks x 106(m/seg.)
3.76

4.23

4.46

4.62

4.80

5.04

5.11

5.28

7.10

7.32

7.66

7.87

8.20

8.32

8.59

8.80

2.34 18.0

20.5

1.68

1.72

Sh

27.8

31.5

33.2

34.4

35.7

37.5

38.0

39.3

52.8

54.5

57.0

58.6

61.0

61.9

63.9

65.5

kslo6(m/s) Sh
6.00

6.17

6.52

6.71

6.86

46.1

47.4



Sol. z 2 a CMC

Zona externa Zona intermedia zona central

11(mamp.) k5106(m/s) Sh 11(mamp.) k5106(m/s) Sh Il(mamp.) k5106(m/s) Sh

0.97 3.49 27.9 0.63 2.25 18.0 1.10 3.91 31.3

1.00 3.59 28.7 0.67 2.40 19.2 1.12 3.98 31.8

1.05 3.75 30.0 0.73 2.63 21.0 1.15 4.10 32.8

1.08 3.85 30.8 0.76 2.74 21.9 1.19 4.26 34.1



Calculo del factor A .

Sol.(% CMC) Factor A .

0 14.40

0.25 5.76

0.50 2.88

0.70 1.52

1.00 1.00

Calqulo para soluciones No-newtonianas.

Sol. 1.5 % CMC.

Zona intermedia.

Re1 Factor A .

0.68 0.177

0.81 0.183

0.97 0.189

Sol. 1.5 % OMC

Zona externa Zona central

Rel Factor A Re1 Factor A

0.50 0.167 0.80 0.195

0.63 0.173 1.00 0.203

0.75 0.178 1.20 0.209

Sol. 2.0 % CMC

Zona intermedia

Rel Factor A

0.10 0.090
0.14 0.097

0.17 0.102



Sol. 2.0 9. CMC

Zona externa

Re1 Factor A . Rel

0.07 0.072 0.12

0.09 0.077 0.15

0.12 0.082 0.19

Zona central

Factor A

0.099
0.103

0.108

Calculo gg viscosidades efectivas gara fluidos no-newtonianos.
Se utilizó la ecuación 11.19 modificada para el caso de lechos porosos.

Se reemplaza la v por la velocidad intersticial,el diámetro de capilar por

el diámetro equivalente definido para lechos rellenos;definidos amboscomo

vinst. = V / e

D = 2 6 deq. ---—p
3 [l- e]

y queda entonces #eff. 1gual a
_ l - _ n-l

Heff. - K [1: (á e) v 1
P

Sol. 1.5 % CMC

Zonawexterna Zona intermedia

eff 5° Ueff SC

5 5.3 0 86 l 41 10 0.87 1.31 10

5 54 0 83 1 33 10 0 84 1.27 10

5 55 0.81 1.29 10 0.82 1.23 10

Sol. 2.0 8 CMC

eff 5° eff 5°

.2 2 0 3 34 10 1 94 3.05 105

5 5.3 1.88 3.14 10 1 76 2.78 10

5 5.4 1 76 2.94 10 1 67 2.63 10

(4.1)

(4.2)

(4.3)

Zona central

eff 5°

50.74 1.18 10

s0.71 1.14 10

50.69 1.11 10

eff SC

51.45 2.42 10

51.40 2.33 10

51.33 2.22 10



Datos experimentales del estudio de la influencia de la posición radial sobre
la transferencia de materia.

Sol. 0 % CMC

N°exp Shz.ext. R021 ext. Shz. int.

Ar.5 84.0 132 35.2

Ar.6 88.0 141.8 36.6

Ar.7 91.3 150.9 37.5

Ar.8 94.8 147.7 38.0

Ar.9 97.5 151.4 38.8

Ar.10 100.2 158.2 39.6
&)l. 0.25 1 CMC

N°Exp. SHz. ext. Re'z ext. Shz.int.

Br.3 81.8 58.1 32.6

Br.4 85.8 61.5 35.6

Gr.5 91.6 64.3 37.0

Br.6 93.7 69.4 38.8

Br.7 98.5 72.4 40.0

Br.8 100.9 76.6 41.5
Sol. 0.5 % CMC

N°Exp. Shz. ext. Re'z. ext. Shz. int.

Gr.4 80.0 33.2 39.1

Gr.5 82.7 35.0 40.0

Gr.6 84.2 36.5 40.7

Gr.7 87.2 38.4 41.2

Gr.8 90.2 40.8 42.1

Gr.9 92.4 42.5 43.1
Sol. 0.7 1 CMC

N°Exp. Shz. ext. Re'z. ext. Shz. int.

Dr.4 73.8 19.7 38.4

Dr.5 78.4 21.1 40.0

Dr.6 81.5 21.3 40.9

Dr.7 84.6 23.1 41.5

Dr.8 86.4 23.5 43.0
Sol. 1 3 OMC

N°Bxp. Shz. ext. Re'z.ext. Shz. int.

Er.5 53.7 9.8 35.7

Er.6 54.5 10.4 37.5

Er.7 58.5 10.6 38.0
E .8 59.6 11.3 39.3

R02: i

131.7

142.2

147.7

154.2

168.2

182.7

Rc'zin
55.1

58.8

63.3

66.6

72.5

79.6

Re'z.
37.5

38.5

39.5

43.9

45.7

46.8

Re'z.
20.3

21.0

22.1

23.8

25.4

Re'z.
13.1

13.5

15.0

15.5

nt.

t.

int.

int.

int.

Shz. central
97.5

101.6

104.3

107.5

111.1

113.9

Shz. central
93.7

95.9

100.8

104.3

109.1

111.6

Shz. central
93.2

94.8

97.8

100.7

103.8

106.8

Shz. central
83.0
89.2

95.3

98.4

101.5

Shz. central
61.0

62.0

63.9

65.5

Rez! central
150.0

169.1

180.0

186.5

200.0

210.7

Re' z. central
69.5

70.0
78.7

84.5

90.6

95.3

Re'z. central
44.3

47.2

50.0

54.8
60.0

61.8

Re' z.central
25.3

27.8

29.8

33.3

35.4

Re‘ z.centra1
13.1

13.2

15.0

15.3



N°Exp.

F .3r
F .4

F .5r

N°Exp.

G .2r
G .3

G .4r

Sol. 1.5 a CMC

Shz.ext. Re'z.
45.5 2.38

48.5 2.74

50.3 2.88

Sol. 2 i CMC

Shz. ext. Re'z.
28.7 0.64

30.0 0.75

30.8 0.80

ext.

ext.

Shz.

26.7

29.0

30.2

int.

Shz.

19.2

21.0

21.9

int.

Re'z.int.
2.52

2.79
3.13

Re'z.
0.67

0.78

0.85

int.

Shz. central
50.1

51.5

52.7

Shz. central
31.8

32.8

34.1

Re'z.centra1
3.29

3.81

3.96

Re'z. central
1.00

1.04

1.19



Apéndice N°S : Datos experimentales de la

gaseoso sobre la transferencia de materia.

I).Estudio axial.
Sol.

20

30

so

60

74

83

0 2 CMC

Sh

107.0

110.0

116.0

132.0

148.0

157.0

II).Estudio radial.
Sol.

R531

15

20

28

0 % CMC

Sh

36.7

40.9

45.2

75.2

92.6

109.0

3.5

Sh/Scl

3.37

3.75

4.15

6.90
8.5

10.0

107.0

110.0

123.0

137.0

150.0

160.0

8.4

Zona externa .

Sh

Sh

107.0

110.0

125.0

139.0

153.0

162.0

15.o_.

1Sh Sh/Sc

37.3 3.42

41.6 3.82

53.4 4.90

83.9 7.70
104.6 9.60

115.5 10.60

15.0

/3

influencia del flujo

Sh

107.0

110.0

128.0

141.0

155.0

164.0

24.4

Sh Sh/Sc

37.6 3.45

42.0 3.85

56.7 5.20

87.3 8.00
107.9 9.90

119.9 11.00

24.4

1/3
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