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CAPITULO I

INTRODUCCION Y OBJETIVOS



Los reactores catalíticos de lecho en suspensión están com

prendidos dentro de la clasificación general de reactores trifási
cos.

Los reactores catalíticos de tres fases son sistemas que in

volucran un sólido catalizador y reactantes gaseosos y líquidos.

En algunas aplicaciones 1a reacción puede ocurrir entre un gas di

suelto y un reactante líquido en presencia de un sólido catalItico,

comoes el caso de la hidrogenación de aceites. Otra alternativa es

que la fase líquida sea inerte y la reacción tenga lugar entre los

gases disueltos, sobre la superficie del catalizador, un ejemplo es
la remoción de gases contaminantes de una corriente gaseosa, tales

como SO2 o SH2.

Según la forma de contactar las distintas fases surgen dos

categorías principales de reactores trifásicos:

1) Reactores de lecho fijo: las dos fases fluidas circulan en un
lecho de partículas granulares estacionarias. En éstos, en gene
ral, el gas es la fase continua, mientras el líquido se mantie
ne disperso.

2
V Reactores de lecho en suspensión: el sólido catalitico, en for

ma de polvo, está suspendido en el líquido por medio de la agi

tación mecánica o inducida por el burbujeo de un gas. La suspen

sión de partículas de catalizador en el líquido constituye la
fase continua, mientras el gas está dispersado en el reactor
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en forma de burbujas.

Los

jas sobre

l)

2
V

3
si

4)

Debido

en los

sistencia a la difusión intraparticular es menor

la que
ticula

reactores de lecho en suspensión tienen ciertas venta

los reactores de lecho fijo. Estas son:

al pequeño tamaño de partículas que puede ser utilizado

reactores de lecho en suspensión (menor a 100 u) la re

comparada con

se verifica en un lecho fijo, en donde el tamaño de par

es normalmente mucho mayor.

Los coeficientes de transferencia de masa en los primeros son

mayores que los correspondientes a un lecho fijo, lo que resul

ta en una mejor utilización del catalizador.

Los reactores de lecho en suspensión tienen alta capacidad ca

lorífica y altos coeficientes de transferencia de calor. Debi

En

estar parcialmente mojada,

a esto, el control de temperatura, en reacciones exotérmicas,

mejor en estos reactores. Asimismo, el gran volumende líqui

de la suspensión favorece las condiciones isotérmicas, dada

gran capacidad calorífica del mismo.
reactores de lecho fijo la superficie del catalizador podria

lo que reduce su eficiencia. Este

problema, en cambio, no es encontrado en una suspensión.

En contraposición los reactores de lecho en suspensión pre
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sentan algunos problemas prácticos. En particular, su principal
inconveniente radica en la dificultad de separación del cataliza

dor. Es por esta razón que su aplicación está limitada a procesos
continuos.

En función del dispositivo empleado para mantener el sólido

suspendido, se pueden clasificar a los reactores de lecho en sus

pensión en dos grupos:

a) reactores agitados mecánicamente

b) columnas de burbujeo

Los primeros presentan gran eficiencia a la transferencia de

calor y masa, mientras que sufren el problema de la atrición del
catalizador.

En la columna de burbujeo el catalizador es suspendido por

medio de la agitación inducida por el gas. Tienen bajo consumode

potencia pero proveen una distribución no uniforme del sólido y ba
ja eficiencia a la transferencia de calor y masa.

Los reactores de lecho en suspensión tienen diversas aplica
ciones en procesos cataliticos y han adquirido creciente importan
cia en la industria química. Se puedencitar, a titulo ilustrativo,
los siguientes:

l) Hidrogenación de aceites insaturados



2) Reacción de Fischer-Tropsch para síntesis de hidrocarburos.

3) Reacciones de polimerización.

4
V Remociónde gases contaminantes de una corriente gaseosa (802,

SH etc.).2!

Debido a la naturaleza heterogénea de estos reactores el

reactante gaseoso debe transferirse del gas al líquido y después

del líquido al catalizador sólido, antes de que se verifique la
reacción. Por lo tanto se deben presentar las siguientes etapas
para que la reacción tenga lugar:

1) transferencia de masa del seno de la fase gaseosa hasta la in

terfase gas-líquido.
2) transferencia de masa desde la interfase gas-líquido al seno

del líquido.
3) transferencia de masa desde el seno del líquido a la superficie

externa de las partículas.
4) difusión en los poros del catalizador.

5) adsorción y reacción sobre los sitios activos del catalizador.

Todas las etapas están en serie excepto las dos últimas las

cuales se verifican en serie-paralelo.
En los reactores de lecho en suspensión los gradientes de

temperatura entre las fases son generalmente despreciables debido
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a los altos coeficientes de transferencia de calor.De la misma

manera, la variación de temperatura en la partícula puede ser con

siderada despreciable dado los pequeños tamaños de las mismas.

Esto es válido aún para reacciones altamente exotérmicas (100 kcal/

mol) (Chaudhari y Ramachandran, 1980).

En virtud de este comportamientoes innecesario considerar

el balance de energía en estos sistemas.

Se puede apreciar, en conclusión, que la conversión en los

reactores de lecho en suspensiónestá fuertementeinfluenciada por

los procesos de transporte de masa, ademásde la cinética intrínse
ca de la reacción.

El objetivo de este trabajo es estudiar el comportamientode
un reactor de lecho en suspensión agitado mecánicamente. Con este

fin se determinó la magnitud de las transferencia de masa externas

e intraparticular, y el coeficiente cinético; se analizó, además,

el efecto de algunos parámetros hidrodinámicos (velocidad de agi

tación, área de burbuja) sobre la performance del reactor.

Para llevar a cabo el estudio se eligió una reacción de ciné

tica conocida como es la oxidación de 802 con carbón activado como
catalizador a temperatura ambiente y presión atmosférica.

Los reactivos gaseosos son SO2y 02 y el líquido es agua. La
fase gaseosa fluye continuamente a través de una suspensión de par

tículas de carbón activado en agua, la cual permanece en el reac

///



tor constituyendo un tipo de operación semicontinua.

La cinética de esta reacción ha sido estudiada por distintos

autores (Komiyamay Smith, 1975a;Sada y col., 1983) quienes postu

lan primer orden respecto del 02 y orden cero respecto del 802.
El orden uno de reacción posibilita obtener una expresión

explícita de la velocidad de reacción global.
Fue necesario verificar el orden de reacción informado en la

bibliografia, respecto de cada uno de los reactivos, con el fin de

plantear la expresión de velocidad de reacción adecuada.

La estequeometría de la reacción es:

802(g) + 02(g) + 520(1)—¡ SO4H2(aq)

Catalizador: carbón activado

T = 40°C

PT = 1 atm.

Esta es levemente exotérmica. Si además se tiene en cuenta

la gran capacidad calorífica típica de estos reactores, es posible
asumir en el análisis, condiciones isotérmicas.

La reacción utilizada es aplicada en la industria en la remo

ción de SO2de una corriente gaseosa. Su importancia radica en el
serio problema de polución atmosférica propio de los países indus
trializados.

///



El carbón activado es un buen catalizador para la oxidación

de SO2a temperatura ambiente. También se destaca por su gran ca
pacidad para la adsorción debido a la extensa superficie específi

ca que presenta.

En esta investigación se emplearon dos tipos de carbones ac

tivados vegetales de origen nacional, obtenidos del quebracho blan

co y del carozo de durazno.

Conel objeto de conocer sus capacidades adsortivas se deter

minaron previamente a los ensayos cinéticos, las isotermas de ad

sorción respecto del 802. Las medidas se llevaron a cabo en el sis

tema trifásico de lecho en suspensión: SOZ-HZO-carbónactivado.



CAPITULO II

PARTE EXPERIMENTAL



II.1. Descripción del equipo

En la Figura (II-1) se muestra el equipo utilizado. El mismo

está constituido básicamente por las líneas de flujo y el reactor.

II.1.1. Líneas de flujo

Las líneas de alimentación de 802, aire y N son de2

%" de diámetro nominal al igual que el resto de las cañerías. Cada
una está provista de:

- Uncilindro de gas, con el correspondiente manorreductor.

—Un filtro de sílica gel, cuya finalidad es retener la humedad

e impurezas que pudiera transportar la corriente gaseosa.
- Una válvula Brooks controladora de caudal modelo 8744.

- Uncaudalímetro capilar o rotámetro según el caudal de trabajo.En

la Tabla(II-1)93describen los rangos de caudal de operación uti

lizado. Se empleó en todas las experiencias un caudal total de

gas constante e igual a 33,3 ml/s.
En los caudalímetros capilares se utilizó ftalato de diocti

lo como líquido manométrico.

La longitud del tubo capilar se ajustó experimentalmente uti

lizando un caudalímetro de burbuja. Las curvas de calibración de

N2 y 802 aparecen en las Figuras (II-2) y (II-3). Para un diámetro
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Tabla II-l

Fmin (ml/s) Fmáx (ml/s) Medidor de flujo

SO2 0,20 1,33 caudalímetro capilar
aire 11 29 rotámetro con esfera de

zafiro

3 5 caudalímetro capilar
N2

5 22,1 rotámetro con esfera de
acero inoxidable

de capilar de aproximadamente 0,1 cm, la longitud necesaria fue de

60 cm para el N2 y 180 cm para el 802.

Se intentó una estimación a priori de la longitud del
capilar, aplicando la expresión de Hagen-Poiseuille para tubos li

sos, pero comola sección de los capilares no es constante y exis

te una fuerte dependencia de la pérdida de cargacxnlel diámetro del

capilar, se verificó que el valor teórico estaba muyalejado
(aproximadamente 50%) de la longitud real.

- Los distintos componentes gaseosos son mezclados mediante un co

nector de 4 vías para ser conducidos finalmente, a través de una

sola línea, al reactor o, a partir de una derivación, hacia un

medidor de gas húmedo y una ampolla toma muestra, con el objeto

de verificar el caudal y la concentración de alimentación por
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cromatografía gaseosa.

La línea de flujo a 1a salida del reactor consiste

—Una trampa de vapor, cuyo objetivo es retener el agua que pudie

ra ser arrastrada desde el reactor. En la mismase utilizó hielo

comorefrigerante.

- Una ampolla toma muestra de vidrio de 100 ml de capacidad.

- Un medidor de gas húmedo (Marca Elster, modelo "00") apto para

gases corrosivos comoel 802.

II.1.2. Reactor

La reacción tiene lugar en un recipiente de acrilico

de base plana de 2 litros de capacidad.

En la Figura (II-4) se describen los elementos conte
nidos en él:

- agitador
—baffles

—burbujeador de 6 orificios (tipo boquilla)
—termómetro

///
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El tipo de agitador empleado se describe en el próximo ítem. El

mismo fue operado con un motor de velocidad variable de 1/16 HP.
1La velocidad de rotación se ajustó en 8,75, 12,1 y 15,4 s_ .

Los baffles tienen comofunción eliminar la formación de un vór

tice. Su omisión, generalmente conduce a una mala distribución

de las partículas de catalizador, ya que existe cierta tenden

cia a que éstas se concentren alrededor del mismo. Se colocaron

8 baffleséde 0,5 cm de espesor y 16 cm de longitud.
El distribuidor de gases empleadofue un burbujeador de orificio,

ubicado lo más próximo posible de la base del reactor. Los ori

ficios fueron practicados en la extremidad de un tubo de vidrio,

de manera que el gas ingresa a la suspensión por debajo del agi
tador. El diámetro de los mismos fue 1 mm.

Para evitar fugas se diseñó un dispositivo de cierre con mercu

rio (Figura II-5). Este tipo de cierre impide el escape de ga

ses en el reactor, sin ofrecer resistencia a la rotación del agi
tador, comosucede con otros sistemas de cierre.

La temperatura en el reactor fue controlada mediante su inmersión
en un baño termostatizado. Un termómetro en el interior del reac

tor permitió conocer su valor y verificar su constancia durante
la reacción.



Fig. II-5
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11.1.3. Agitador

Los sistemas agitados mecánicamente favorecen un con
tacto efectivo entre las fases.

El agitador usado es tipo paleta, de dos hojas pla

nas, las cuales forma un ángulo de 90° con el plano de rotación.

Los agitadores de hojas planas son de flujo radial.

Estos producen un mayor rompimiento de las burbujas y por lo tanto

una mayorárea interfacial gas-líquido, comparadoscon los agita

dores de flujo axial (Iwanaka y col., 1985). El agitador empleado

en las experiencias se lo conoce comoturbina plana de 2 hojas o

turbina simple, o bien, paleta simple.

Lasrelaciones geométricas adoptadas para el diseño

del agitador, están entre las aconsejadas por la bibliografía
(Midouxy Charpentier, 1984).

Comola altura de líquido, correspondiente a un vo

lumende 1 litro, es superior al diámetro del reactor, se agregó
sobre el mismoeje otro agitador igual al anterior.

Midoux y Charpentier (1984) recomiendan, para estos

casos, que la distancia entre ambaspaletas sea de l a 1,5 veces

el diámetro del agitador.

Existe un diámetro óptimo de agitador para el cual

las partículas permanecen suspendidas en todo el volumenreaccio

nante, a una dada velocidad de agitación. Su valor está determina

///
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do fundamentalmente por la longitud del reactor y la forma de su

base. Si ésta es plana se prefiere que el diámetro del agitador va

ríe entre 0,45 y 0,5 del diámetro del reactor (S. Nagata, 1975).

Si el diámetro es menor las partículas permanecen suspendidas sólo

en el centro. Por el contrario si el diámetro es mayorque el óp

timo el comportamiento se invierte.

La dimensión standard del ancho de las hojas del agi

tador, varía entre 0,1 y 0,2 del diámetro del reactor, para pale
tas de 2 hojas (S. Nagata, 1975).

En la Tabla (II-2) se detallan las dimensiones carac

terísticas del sistema de agitación:

Tabla II-2

D (diámetro del reactor) = 10 cm

L (altura del líquido) = 14 cm

d (diámetro del agitador) = 5 cm

b (ancho de las paletas) = 1 cm

c (distancia de la base a1 1er. agitador = 2 cm

S (distancia entre agitadores) = 7 cm

bw (ancho de los baffles) = 0,5 cm

nB (número de baffles) = 8 cm
l (longitud de los baffles) = 16 cm

///



El agitador fue construído en acero inoxidable para

evitar 1a corrosión que podría haber ocasionado el SO en solución2

acuosa.



II.2. Reactivos

Para la provisión de los distintos gases de alimentación, se

utilizaron cilindros de aire, dióxido de azufre y nitrógeno. La

presión a la salida de los mismos fue reducida mediante un manorre

ductor, el cual sólo en el caso del dióxido de azufre fue de acero
inoxidable.

La pureza del aire y del nitrógeno fue de 99,9%, estos gases

fueron provistos por La Oxígena S.A. En cambio, como el dióxido de

azufre no tiene requerimientos de alta pureza para su comerciali

zación, hubo que determinarla cromatográficamente. A partir del

análisiscuaIi-cuantitativo se determinó que el gas estaba impuri
ficado con agua entre un 2 a un 5%V/V. El dióxido de azufre fue

provisto por la Empresa Salix S.A.I. y C.

///
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II.3. Características de los carbones activados

El carbón activado es uno de los mejores catalizadores para

la oxidación de 802. Desde el punto de vista de costo por unidad
de masa parece ser el más atractivo económicamente (Berruti y col.,

1984).

Es usualmente sintetizado por descomposición térmica de ma

teria orgánica, seguido por un proceso de activación, el cual in

crementa su porosidad. De ahí que se caracterice por presentar su

perficies específicas del orden de los 1000mz/g.

Los radicales libres del carbón juegan un rol importante en

la oxidación de 802, ya que son los centros activos para la qui

misorción de O2 y la posterior reacción superficial. Su concentra
ción sobre la superficie depende del métodode activación y del ori

gen del carbón activado. Es por esto que, si bien para un tipo de

carbón determinado la concentración de radicales libres es propor
cional a su superficie específica, esta proporcionalidad es diferen
te para carbones activados de distinto origen (Brodzinsky y col.,
1980).

En virtud de este comportamiento, es necesario, para el aná

lisis de los resultados, conocer las características texturales de
los carbones activados utilizados.

A tal efecto, para evaluar las respectivas superficies espe

cíficas se determinaron las isotermas de adsorción con N2 a 77K
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(Tabla (II-3)).

La distribución de volumende poros en amboscatalizadores;

en la zona comprendida entre 10 y 100 A° de radio de poro (Figuras

II-6 y II-7), demuestra que el carbón M1posee una mayor pro
porción de poros cuyos radios oscilan entre 15 y 40 A°, mientras

que para el carbón M2este máximoestá desplazado a valores de ra
dio menores, entre 10 y 15 A°.

A partir de mediciones de penetración con mercurio se pudo
obtener información en la totalidad del intervalo de radios. Los

resultados indican que el carbón M1presenta una importante frac
ción de espacios vacíos en 1a zona correspondiente a macroporos,

constituyendo una estructura de poros bidispersa. Las Figuras

(II-8) y (II-9) representan el volumende poros acumulativo vs. el

radio de poro para ambas muestras.

Los valores de porosidad y densidad aparente (Tabla II-3),

que surgen de las experiencias de penetración, confirman el compor
tamiento observado.

Del análisis químico de las muestras se concluye que el con

tenido de cenizas es similar en ambos carbones, siendo, a su vez,

comparables a los valores hallados por Seaburn y Engel (1973) para

doce muestras de carbón activado de distinto origen.

Fue imposible obtener información, por parte de las empresas

que producen los carbones activados, sobre el método de activación

empleado.

///
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Tabla II-3

Contenido

de cenizas p bg (BET) EM
3

(%) (g/cm ) (mz/g)

Carbón M1 quebracho 6 0,381 616 0,72
blanco

Carbón M2 carozo de 4,7 0,556 1040 0,53
durazno

Los ensayos de adsorción con N2 fueron realizados en los la
boratorios del Centro de Investigación y Desarrollo en Procesos Ca

talíticos; 1a determinación de la porosidad en el Centro Regional

de Investigación y Desarrollo de Santa Fé y el análisis químico en
el Instituto Nacional de Tecnología Industrial.

Antes de preparar la suspensión, las muestras de catalizado

res fueron pretratadas a 250°Cen una mufla con atmósfera inerte,

para eliminar el oxígeno que pudiera estar adsorbido.
En cada corrida se utilizó una cantidad conocida de catali

zador cuyo diámetro promedio varió entre 0,006 cm y 0,1090 cm. Las

distintas fracciones fueron separadas por tamizado. El diámetro

promedio se obutvo como la media aritmética entre los dos tamaños
de malla.

///
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La distribución de tamaño de partículas y el diámetro prome

dio correspondiente, se detallan en la Tabla II-4. En lo sucesi

vo se caracterizará cada fracción según su diámetro promedio.

Tabla II-4

diámetro de malla (u) dp (cm)

44-75 0,006

149-250 0,020

600-710 0,0655

1000-1180 0,1090

///



II.4. Análisis de la mezcla gaseosa

El análisis de la mezcla gaseosa de entrada y salida del reac

tor se llevó a cabo por cromatografía gaseosa en un equipo Hewlett

Packard modelo 5730 A con detector de conductividad térmica, utili

zando H2 como gas portador.

Una columna de Porapak Q de malla 80/100, de 3 m de longitud

y á" de diámetro, permitió una buena resolución de 802, para una

temperatura de horno de 100°C. Comoesta columna no separa O2 de

N2, se utilizó otra columna cuyo relleno fue Tamiz Molecular 5A, de
3 m de longitud y 1/8" de diámetro, en la cual, si bien fue posi

ble determinar 02, el SO2quedaba retenido.

Por lo tanto, para analizar O2 y 802 en la corriente gaseosa,
fue necesario realizar dos análisis cromatográficos en sendas colum

nas de separación.

Las condiciones cromatográficas se detallan a continuación

(Tabla II-5) y los cromatogramastípicos necesarios para el análi

de O2 y SO2 aparecen en la Figura (II-10)

Tabla II-5

—Temperatura del horno: 100°C
- Corriente en el detector; 250 mA
- Temperatura de la cámara de inyección: 150°C
- Temperatura del detector: 200°C

Caudal de H2 (carrier) = 20 ml/min
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El análisis cuantitativo de la corriente gaseosa se detalla

en el Apéndice A. En las Figuras, (II-11) y (II-12) se representa

ron las curvas de calibración cromatográfica utilizadas para de

terminar la concentración de O2 y SO2respectivamente.
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CAPITULO III

FLUIDODINAMICA DEL SISTEMA REACCIONANTE



III.1. Su importancia

El comportamiento de un reactor depende de la fluidodinámi

ca y de la cinética de la reacción. El conocimiento de la fluido

dinámica es particularmente importante para reactores trifásicos,

donde los modelos de flujo de las distintas fases tienen un consi
derable efecto sobre la transferencia de masa.

El análisis fluidodinámico se realizará en primera instan
cia, sin tener en cuenta la presencia de los sólidos en el siste
ma. Posteriormente a partir del ítem III.5. se analizará el efec
to de los mismos.

III.2. Potencia disipada por el agitador

Para producir mezclado es necesario entregar energía al me

dio y esto se realiza a través de la agitación.
La potencia entregada no sólo depende del tipo de agitador

y de la velocidad de rotación aplicada, sino también de las pro

piedades físicas del líquido, las relaciones geométricas del sis
tema de agitación y del caudal de gas. Por lo tanto, para carac

terizar la potencia fue necesario tener en consideración todos es
tos aspectos.

La mismafue determinada a partir de correlaciones. La es

timación se llevó a cabo en etapas, hasta aproximarse al sistema

///



empleadoen este trabajo. La secuencia fue la siguiente:

Va estimación de la potencia disipada por una Ealeta Elana al lí

quido, no aereado.

b) estimación de la potencia disipada por una Ealeta Elana al lí
quido aereado

V
c estimación de la potencia disipada por dos paletas planas al lí

quido aereado.

III.2.1. Cálculo del númerode Botencia en sistemas no aerea
dor para un agitador tipo paleta

La mayoría de los investigadores basaron su estu

dio en el análisis dimensional. Dos grupos adimensionales caracte

zan el sistema Cinemática y fluidodinámicamente:

d2 N pLRe=T- (III'll

PNp=TT- (III-.2)
d N DL

El número de Reynolds (Re) describe condiciones ci

nemáticas, mientras que el número de potencia (Np) es la represen

tación adimensional de la potencia entregada por el agitador a1 lí

quido.

///



S. Nagata (1975) desarrolló una ecuación empírica

para paletas planas de 2 hojas. Para el caso de sistemas sin ba

ffles tiene la siguiente forma:

3 0,66 +
NP = ¿é + B(123_:_l¿3_326_33)n (%)(°'35 b/D ) sen e (III-3)

1o + 3,2 Re '

donde e es el ángulo que forman las hojas del agitador con el plano

de rotación. En este sistema e = 90° (sen 0 = 1) y

A = 14 + (b/D) 670 (g — 0,6)2 + 185 (III-4)

2
B = 10(1,3 - 4(b/D - 0,5) - 1,14 d/D ) (III_5)

n = 1,1 + 4(b/D - 2,5 (d/D - 0,5)2 - 7(b/D)4) (III-6)

El consumode potencia de los agitadores aumenta por inserción de

baffles en la pared del tanque.

Nagata halló que la potencia para un dado número

de baffles alcanza un máximoy luego decrece a medida que el ancho

del baffle (bw) aumenta. El número de potencia máximoes constante

para valores mayores de 10.000 y se verifica cuando:

m :2 _ 

///



En este sistema esta relación es menor, por lo que

fue necesario calcular el Np según la siguiente expresión (S. Na

gata, 1975):

NP ‘ NPá b 12 2
Ñ—E—ï—:-Ñ——= [1 - 2,9 (T?) nB] (III-8)pmáx poo

donde NpCIDes el número de potencia cuando el Reynolds tiende a in
finito.

(0,35 + b/D)
Npa) = B(0,6/1,6)n (%) (III-9)

El Npmáxse obtiene aplicando la ecuación (III-3)para el Reynolds

crítico, siendo Recel correspondiente a la transición entre régi
men laminar y turbulento

(III-10)= 25 g _ 2 b/D
Rec B75‘D 0'4’ + (0,11(b/D) - 0,0048)

El Np calculado a partir de la ecuación (III-8) pa

ra las relaciones geométricas del agitador dadas en la Tabla (II-2)
fue igual a 2,8 e independiente de la velocidad de agitación. El

valor del Re según la definición (III-1) fue de 30.000 para la mI

nima velocidad de agitación (8,75 seg-1).

///
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III.2.2. Efecto de la aereación

En presencia de un gas la potencia disipada dismi

nuye, debido a la reducción del coeficiente de arrastre de las pa

letas, lo que está relacionado con la formación de grandes cavida

des de gas alrededor de las mismas.

Las correlaciones se presentan comola relación en

tre el número de potencia del sistema aereado (NpA)y sin aerear

(Np), en función del número de aereación (NA), el cual se define
de 1a siguiente manera:

N = ——3 (III-11)

Calderbank (1958) determinó la influencia del nú

mero de aereación (NA)para turbinas de descarga radial. Los re
sultados ajustan las siguientes ecuaciones:

NpA
W - 1 - 12,6 NA para NA< 0,035 (III-12)

NpA
Fé- = 0,62 - 1,85 NA para NA> 0,035 (III-13)

En la Tabla (III-1) se resumen los NpApara el
flujo total del gas utilizado en todas las experiencias (F = 33,3
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ml/s) y considerando las distintas velocidades de agitación.

Tabla III-l

Esto es, para sistemas aereados el Np deja de ser

constante aún para régimen turbulento

III.2.3. Doble sistema de paletas

Se ha explicado precedentemente, que dado la alta

relación L/D se decidió el agreqado de otro agitador igual al pri
mero para aumentar la eficiencia del mezclado.

Bates (1963) demostró que la potencia consumida

crece por el agregado de un segundo agitador y que dicha variación

depende de la separación que existe entre ambos (S).

Los resultados hallados por Bates (1963), para una

mezcla sin flujo de gas y agitada por dos turbinas de hojas planas,

separadas una distancia similar a la adoptada en este equipo, in

dica que la potencia se duplica. Es decir, la potencia se obten

dría como la suma de la potencia consumida por cada turbina.

Pero para un sistema aereado, Uhl y Gray (1966)

sugieren una estimación máxima y mínima del NpA. El valor mínimo

///



-40

es el que surge de considerar el efecto de aereación en ambos agi

tadores, lo que conduce a la siguiente expresión:

min
NpA = 2 NpA (III-14)

Por otro lado, es probable que la reducción de la

potencia por efecto del burbujeo fuera sólo aplicable a la turbi
na que está inmediatamente por encima del distribuidor. Esto esta

blece una cota máxima de NpA:

máx
NpA = Np + NpA (III-5)

Los números de potencia máximo y mínimo para las

velocidades de agitación empleadas se presentan en la Tabla (III-2)

Tabla III-2

N(s'1) 8,75 12,1 15,4

Npïln 3,4 4,0 4,4

Npïáx 4,5 4,8 5,0

El valor promedio entre la estimación máximay mI

nima de NpAcaracteriza la potencia del sistema. No obstante para
evaluar los parámetros de tran8porte (kLa y kS ap) de correlacio
nes se utilizaron ambosvalores de manera de acotar la estimación.

///



III.3. Fracción de gas retenida en el sistema

La fracción de gas retenida en la fase líquida (E) aumen

ta a1 aumentar la velocidad de agitación (N) y la velocidad super

ficial del gas (u).

Las correlaciones publicadas son específicas para un tipo
de agitador y determinadas relaciones geométricas del sistema de

agitación . Roustan (1978) propone, para distintas relaciones d/D

la siguiente correlación:

g__ _ g 0,36 0,72 g 0,36 (III-16)

válida para un agitador tipo turbina y en las condiciones operati
vas siguientes:

500 < < 3.000 w/m3

< 0,1

0 < u < 0,01 m/s

Dondeu = 2%representa la velocidad superficial evaluada en el
área total del reactor.

Un método generalmente usado para determinar el volumen de

gas retenido en la dispersión, se basa en la medida de la expan
sión del volumen de líquido debido a1 burbujeo del gas.
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La fracción de gas retenida es entonces calculada como:

L - L

e = ___AL (III-17)
A

Donde: LA= altura del líquido en el reactor cuando se burbujea gas.
L = altura de líquido en el reactor sin aereación.

La altura de líquido en el reactor sin aereación (Tabla

(II-2) fue de 14 cm.

La retención de gas se obtuvo de la ecuación (III-17) uti

lizando diez medidasdistintas de altura de agua en el reactor,

mientras se hacía burbujear una corriente gaseosa de 33,3 ml/s y

se agitaba a 8,75 5-1. El análisis estadístico de los valores ex

perimentales se detalla en el Apéndice B.

La fracción de gas retenida (E) fue de 0,047 y el error en

su determinación del 8%.Este valor fue válido para las siguientes
1condiciones operativas: F = 33,3 ml/s, V = 1.000 cm3, N = 8,75 s

La fracción de gas resultó ser un 25%superior al valor que

se obtendría aplicando la expresión de Roustan (ecuación (III-16)).

Este comportamiento se atribuyó al incremento de recircu

lación de las burbujas alrededor del agitador, cuando se trabaja

con más de un agitador (Midouxy Charpentier, 1984). En particular

para el caso de dos agitadores, estos investigadoresinformaron que
existe un incremento de un 20 a un 25%en el volumende'gasretenido.

///



Unavez determinado e, fue posible hallar el tiempo de re

sidencia de las burbujas en la suspensión, a partir de 1a siguien

te expresión:

V e
tiempo de residencia del gas = —F- (III-18)

Su valor fuede 1,45 en todas las experiencias.
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III.4. Tamañode burbuja

En principio se intentó operar con una placa porosa como

burbujeador (abertura de poro: 90-150 u) pero ésta provocaba un

aumento considerable de pérdida de carga a causa de la obturación

de los poros por las partículas de carbón, por consiguiente se de
cidió trabajar con un burbujeador de orificio con lo cual, si bien

no existieron inconvenientes de pérdida de carga, el diámetro fue

significativamente mayor (del orden del milímetro).

El diámetro de burbuja fue determinado mediante fotografías

con alta velocidad de exposición (1/1000 s) (Figura III-l).

La observación visual de las mismas permitió apreciar que

son esferoides, adoptando la proyección en dos dimensiones formas

elípticas. El diámetro equivalente de las burbujas fue tomado como

el correspondiente al círculo que tiene la mismaárea que la pro

yección elíptica, luego la relación área volumende burbujas está
dada (Misic Smith, 1971) por:

Zd2
área burbujas = i (111-19)

volumen burbujas 2d?i

El diámetro de burbuja que permite obtener el mismovalor

de la relación (III-19) es:

db = 2 (III-20)

///
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Fig. III-1
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Mediante el análisis de las fotografías se obtuvo un valor

de diámetro de burbuja promedio 0,47 cm, para un caudal de aire

de 33,3 ml/s y una velocidad de agitación de 8,75 5-1.
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III.5. Influencia de los sólidos

Si bien no hay coincidencia en la literatura sobre las con

secuencias del agregado de sólidos en sistemas gas-líquido, existe

evidencia experimental del efecto de las partículas sobre el tama

ño de las burbujas, y por lo tanto, sobre el área de transferencia

gas-líquido y la retención de gas (e). Al respecto se produciría

una disminución de la fracción de gas (E) y del coeficiente volumé

trico de transferencia de masa gas-líquido (kLa) al aumentar la
concentración de sólidos.

En general, se encontró que este efecto es importante re

cién a partir de cargas de sólidos del orden de 10 o 15%en volu

men (Lee y col., 1982; Nienow, 1985).

La máximaconcentración de sólidos utilizada en este traba

jo fue de 3,7% en peso, por consiguiente es de esperar que 1a pre

sencia de partículas de carbón activado no afecte significativa
mente la fluidodinámica del sistema.

///
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III.6. Mínimavelocidad de agitación para suspensión completa

Para una eficiente utilización del área total superficial
del catalizador, es necesario que el sólido permanezca completamen

te suspendido.

Zwietering (1958) consideró que una suspensión es completa

cuando ninguna partícula permanece en la base del reactor por un

período mayor a 1 ó 2 segundos. Por lo tanto sobre la base del aná

lisis dimensional, propuso la siguiente correlación:

0,2 0,1
_ 5' dP u Álflgép) w ¿

Nm — 0,55 0'85 (III 21)p d

donde: s' = 2(g)1'33 (III-22)

Ao = ps - 0L

Esta permite obtener la mínimavelocidad de agitación nece

saria para mantener el sólido en suspensión sin aereación (Nm).El

parámetro "s" fue evaluado por Nienow (1968) y es válido para tur

binas de hojas planas y sistemas con baffles.

La Nm, para la máxima carga de sólido y el mayor diámetro

1, segúnde partícula utilizado: 37 g y 0,1090 cm, fue de 4,7 s

la expresión (III-21).
Se consideró, para el cálculo, que las propiedades del lI

///
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quido son las correspondientes a las del agua pura.

La densidad del sólido en la suspensión (ps) se obtuvo a
partir de:

ps = EM pL + p(1 - eM) (III-23)

Suponiéndose que los poros del sólido están llenos de líquido.

La potencia disipada, a velocidad de agitación constante,

decrece por efecto del burbujeo del gas (efecto de aereación). Por

lo tanto, cabría esperar que la velocidad de agitación para suspen

sión completa aumente (Chapmany col., 1981). Respecto de este com

portamiento, Wongy col. (1987) hallaron una expresión que permite

conocer la variación de Nmen función del caudal de gas por unidad

de volumen de líquido:

F
Nm = Nm + 2,03 V (III-24)

Comoen este trabajo el valor de s fue de 3,3x10-3 5-1, se
ría despreciable el incremento de la mínimavelocidad de agitación

para suspensión completa (Nm)por efecto del flujo de gas.

Por otra parte, la ecuación (III-21) es válida cuando se

tiene un solo agitador; comose analizó en el ítem (III.2.3.) el

número de potencia (Np) se incrementa cuando se utiliza un doble

juego de paletas; por consiguiente es de esperar que la minima ve

///



-50

locidad de agitación necesaria (Nm)sea menor que la predicha por
esta ecuación.

Durante las experiencias se trabajó a velocidades de agita

ción superiores a 4,7 s-1 (Nm), en particular se observó que a
18,75 s- no se producía decantación de sólidos.



III.7. Modelosde flujo

III.7.1. Fase líguida

Un sistema trifásico agitado mecánicamenterequiere

un mínimode energía para mantener el sólido en suspensión y esta

forma de agitación conduce a un régimen turbulento en el reactor.

Por lo tanto, la suspensión puede ser considerada perfectamente

mezclada (Siemes y Weiss, 1957; Shah, 1979). Esto significa que la

concentración de las partículas y de las especies disueltas es uni
forme en todo el volumen del reactor.

III.7.2. Fase gaseosa

La situación en las burbujas es más compleja. La

concentración de reactantes en cada burbuja es considerada unifor

me. Ademáscomparando las difusividades en el gas y en el líquido,

se puede suponer insignificante la caída de concentración en la pe
lícula gaseosa respecto del gradiente en la película líquida, es
decir, la concentración de los reactantes en la burbuja es igual
a la concentración en la interfase gas-líquido (Kohler, 1986).

La distribución de tiempo de residencia de las

burbujas es más incierta. Siemes y Weiss (1957), Misic y Smith

(1971), Juvekar y Sharma (1973) y Komiyamay Smith (1975a)conside
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raron que las burbujas se muevenen flujo pistón a través del lí

quido. Por otra parte, si la agitación es intensa el mezclado de

las burbujas podría aproximarse a un mezclado total, en el senti

do de que la concentración de reactivos sería la mismaen todas

las burbujas (Metha y Sharma, 1971).

En la literatura se analiza el efecto del modelo

de mezclado sobre la performance del reactor. A tal efecto, Niiya

ma y Smith (1976) estudiaron la respuesta en el transiente de un

adsorbedor de lecho en suspensión y encontraron que la distribución

de tiempo de residencia de las burbujas no tiene influencia sobre

la velocidad de reacción observada, para el caso de gases muyso

lubles y muypoco solubles. Similar efecto hallaron Goto y Smith

(1978) en ensayos cinéticos llevados a cabo en un reactor de lecho

en suspensión, donde la fase gaseosa era una mezcla de SO2 y 02, y
la fase líquida agua.

Esto puede explicarse considerando que, para gases

muysolubles el equilibrio gas-líquido se alcanza rápidamente ape
nas las burbujas dejan el distribuidor. El caminoque siguen lue

go, es decir, si ascienden en la suspensión en flujo pistón o per
manecenen ella por largo tiempo, no influirá sobre la performance
del reactor.

Para gases poco solubles la concentración de reac

tante en las burbujas no cambia apreciablemente a medida que las

burbujas ascienden en la susPensión, y nuevamente el modelo de mez

///



clado no es importante.

De acuerdo a esto, se consideró para el análisis

de las experiencias de adsorción y reacción el siguiente modelo de

flujo:

- Mezcladototal para la fase líquida

- Flujo pistón para la fase gaseosa

No obstante, se demostrará que el modelo de mezclado de las burbu

jas no afecta el diseño.

///



CAPITULO IV

ISOTERMAS DE ABSORCION Y ADSORCION DE DIOXIDO DE AZUFRE



IV.1. Introducción y objetivos

Los carbones activados se emplean habitualmente para purifi

car y desodorizar corrientes gaseosas.

En numerosos trabajos se ha demostrado que los carbones acti

vados son aptos para retener 802 de efluentes gaseosos (Hartman y
col., 1971; Seaburn y Engel, 1973).

Se emplean para ello absorbedores trifásicos de lecho en sus

pensión idénticos a los descriptos en el ítem (II.1.)
La información de solubilidad está disponible normalmente en

bibliografía. En cambio, las isotermas de adsorción de sólidos en

suspensión deben obtenerse a partir de experiencias diseñadas a tal
fin.

El propósito fue entonces establecer las capacidades adsorti

vas de carbones activados en suspensión acuosa, respecto del 802.

A tal efecto se diseñaron experiencias de adsorción (802

agua-carbón activado) y absorción (SOz-agua) dinámicas, haciendo

fluir a través del absorbedor una mezcla gaseosa conteniendo SO2y

N2 y registrando la variación con el tiempo de la concentración de

SO2en el efluente, a través del análisis cromatográfico de la mez
cla gaseosa.

Las isotermas de adsorción de oxígeno no pudieron ser deter

minadas por cromatografía gaseosa ya que la capacidad adsortiva

respecto del 02 es pequeña (Niiyama y col., 1977).



Para analizar la respuesta del sistema a una función esca

lón de 502, se deben considerar las distintas etapas de transfe
rencia de masa, según el modelo de los procesos en serie planteado

precedentemente (Capítulo I).



IV.2. Antecedentes bibliográficos

El estudio de las capacidades adsortivas de sólidos en sus

pensión fue adquiriendo creciente importancia en los últimos años

debido, en parte a una mayorutilización de reactores trifásicos

en los procesos industriales.
Misic y Smith (1971) llevaron a cabo experiencias de adsor

ción dinámicas de benceno sobre una suspensión acuosa de partícu

las de carbón activado. Demostraronque, para las pequeñas partí

culas utilizadas en el lecho en suspensión (dp = 0,0127 cm) no
existía resistencia a la transferencia dentro del sólido.

Seaburn y Engel (1973) analizaron la capacidad adsortiva de

doce carbones activados de distinto origen en suspensión acuosa,y

encontraron que no necesariamente el carbón de mayor superficie

especifica es el de máximacapacidad adsortiva. Sin embargo, en

sus experiencias utilizaron distintos tamañosde partículas, lle
gando a trabajar con partículas de hasta 0,25 cmde diámetro sin
tener en cuenta la posible resistencia a la difusión en el inte
rior del sólido.

Komiyamay Smith (1974) hallaron, en sus experiencias dinámi

cas de adsorción de benzaldehido sobre partículas de amberlita,

una fuerte contribución de la difusión superficial en el transpor
te de masa en poros llenos de líquido.

Experiencias llevadas a cabo por los mismosinvestigadores
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(Komiyamay Smith, l975b),condujeron a la obtención de una isoter

ma de adsorción no lineal para 802, válida para sistemas fuertemen
te adsorbentes. Se observa en este trabajo que para diámetros de

partícula mayores de 0,1 cm los resultados están influenciados por

la difusión intraparticular.

La respuesta a una función pulso de entrada, aplicando el mg
todo de los momentos, fue estudiada por Niiyama y Smith (1977).

Los resultados para el sistema 02-agua-carbón activado indican que
la resistencia a la transferencia de masagas-líquido influye sobre
la velocidad de adsorción. El comportamiento es adjudicable a la

baja solubilidad del O2en agua (1000veces inferior a la solubili

dad del 802 en agua).
Por último cabe destacar que estudios tendientes a analizar

el mecanismo de adsorción de SO2 sobre carbón activado, en fase ga
seosa (Siedlewski, 1965) confirman que los radicales libres de car

bón funcionan comositios activos para la quimisorción de SO En2.
cambio, la cantidad fisisorbida no depende de la concentración de

radicales libres y si varía con la superficie específica.
Información presentada por Hartman y col. (1971) señala que

un 6%del SO2 total adsorbido a 20°C y 1 atm, es realmente quimi
sorbido. En concordancia con esto, Komiyamay Smith (1975a),sos

tienen que el SO2es físicamente adsorbido sobre el carbón activa
do.

///
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IV.3. Balances de masa

El balance de masa para SO2 en 1a fase acuosa y en estado
transiente, considerando que las burbujas se muevenen flujo pis
tón (ítem III.7.) es:

Q) yl yl Byl
-u fi -(kLa)1(í1-- X1) - ET (IV-1)

Comose mencionó anteriormente la absorción de 802 en agua
no cumple con la ley de Henry, lo que se demostrará posteriormen

te. De aquí, que, en las ecuaciones el valor de chorresponde a la
constante de Henry linealizada.

En los lechos en suspensión la resistencia a la transferen

cia de masa en el gas puede ser despreciada, debido a que, según

se señaló en el Item III.7.2, la difusividad en el gas es mayor
que en el líquido. Ademásla circulación del gas en las burbujas

es más rápida que la circulación del líquido alrededor de las bur

bujas, ya que la viscosidad del gas es muchomenor que la del lí

quido. Por lo tanto, la transferencia de mas gas-líquido en un le

cho en suspensión está caracterizada por el coeficiente volumétri

co (kLa) basado solamente en la resistencia en la película líqui
da (Smith, 1986).

El tiempo de residencia de las burbujas (1,4 s), el cual fue

estimado en el ítem III.3, fue muchomenor que el tiempo necesario

///
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para la transferencia gas-líquido, por consiguiente, el término de

acumulación puede despreciarse en el balance de masa y la ecuación

(IV-1) se reduce a la siguiente expresión:

dY1 y1

L1a? —(kLa)1(H—1' X1) (IV-2)

Esta última ecuación se integra con 1a siguiente condición
de contorno:

o
z = C y1 = yl

Se obtiene así, 1a variación de la concentración de SO2en
las burbujas a través del absorbedor:

— 0- —
y1(Z) —Hlx1 + (y1 Hlx1)exp ( al Z) (IV-3)

_(kLaH
- Hludonde al (IV-4)

Para gases muy solubles (bajas valores de H1 como es el ca

so de SO2en agua) el valor del parámetro a Z, para cualquier Z,l
haría despreciable el término exponencial. Esto significa que la

concentración en la fase gaseosa es constante y corresponde al va

lor de equilibrio con la fase líquida, luego la ecuación (IV-3) se
reduciría a:
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y1 = Hlx1 (IV-5)

Noobstante la gran solubilidad del SO2en agua, la validez
de la aproximación depende, además, de la velocidad de transferen

cia de masa gas-líquido (kLah. Por consiguiente hubo que estimar

el valor dea1 luego de la determinación experimental de (kLah,,con
el propósito de verificar la validez de tal suposición (ApéndiceC).

Para hallar la dependencia de la concentración de SO2en la
fase líquida con el tiempo, durante la absorción, se plantea el ba

lance de masa en el volumen total de líquido:

dx1 o s
V'Éïf = F(Y1 ‘ Yl) (IV'G)

con la siguiente condición de contorno:

La ecuación de conservación de masa para el SOz-agua-carbón
activado se plantea suponiendo despreciables frente al proceso glo
bal de adsorción, las siguientes etapas:

1) resistencia liquido-sólido
2) resistencia a la difusión intraparticular

///
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Las experiencias fueron diseñadas de manera de favorecer am

bas transferencias: pequeño diámetro de partícula (0,006 cm) y al

ta concentración de sólidos (w = 0,026 g/cm3).

1) La resistencia líquido-solido, comose verá posteriormente

(ítem V-8)fue(mespreciable aún para cargas de sólidos tres veces

más pequeñas. Por consiguiente no se consideró su influencia du

rante la adsorción. Noobstante a partir de la correlación de

Levins y Glastonbury (1972) fue factible la estimación (Apéndi

ce C) de 1a constante de tiempo para la transferencia líquido
sólido.

2
V

La validez de la segunda suposición fue constatada mediante la

estimación de la constante de tiempo para la difusión intrapar

ticular y adsorción (K;)dp2/4DeÜ(ApéndiceC).

De esta manera la ecuación que describe la variación de la

concentración de SO2en el sólido (ql) y en el líquido (x1) duran
te la adsorción es:

dq1 dx1 o s

con la condición inicial:

///



La integración de la ecuación (IV-6) permite calcular 1a

concentración de SO2en el líquido a distintos tiempos:

s
_ E 0 It _ El

x1 —V yl o (1 yo)dt (IV-8)l

La isoterma de absorción se halla vinculando la concentración de

802 en el líquido, (x1)con 1a concentración de 802 en el gas

efluente (YÏ).
A su vez la integración de 1a ecuación (IV-7) conduce a:

S
Y

Mql + v x1 = F yï ¡8 (1 ——%)dt (IV-9)
Y1

Considerando la ecuación (IV-8), la cantidad absorbida, q,
viene dada por la siguiente expresión:

OF t S t s
q = Yl (I 2 (1 —El) dt - I 1 (1 - El) dt) (IV-10)1 0 o ads 0 o abs

yl yl

donde tl y t2 son los tiempos necesarios para que la relación

yÏ/yï alcance un valor determinado en las corridas de absorción y
adsorción, respectivamente.

La isoterma de adsorción se halla vinculando q1 con xl a un

dado tiempo. El valor de q1 a t2 surge de la ecuación (IV-10), pa

ra lo cual es necesario el valor correspondiente de x1 a t1 (ecua
ción IV-8).

///



IV.4. Condiciones operativas

Las corridas de absorción y adsorción se llevaron a cabo se

paradamente. En el primer caso, el absorbedor contenía agua sola

mente, y en el segundo, una suspensión de partículas de carbón ac

tivado en agua.

Ambostipos de experiencias se realizaron bajo las mismas

condicones operativas, las cuales se detallan a continuación:

Tabla IV-l

31000 cm

M = 26 g (únicamente en las experien
cias de adsorcion)

dp = 0,006 cm

F = 33,3 ml/s

%802(V/V) = 1,1 - 2,9 - 5,7 Corridas de
absorción

= 2,9 - 5,7 Corridas de ad
sorción

El volumen de agua destilada, V, se fijó en 1000 mm3deacuer
do a las dimensiones del absorbedor.

///
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La masa de carbón activado fue determinada mediante corri

das exploratorias, teniendo en cuenta, por un lado la necesidad de

mantener el sólido suspendido a 1a velocidad de agitación de 8,75

s_%y'por otro lado,lackaobservar una capacidad de absorción apre
ciable.

Para reducir la resistencia a la difusión intraparticular se
trabajó con partículas de carbón cuyo diámetro promedio fue de

0,006 cm.

E1 caudal total de gas se fijó en 33,3 ml/s, correspondiendo

un tiempo de residencia de la fase gaseosa de 1,4 s (Item III.3).

Por último, la temperatura en el absorbedor se mantuvo a

35°C, mediante control del baño termostático.

Comopreparación previa a cada corrida se hizo fluir, duran

te 30 minutos, una corriente gaseosa de N2 a través del absorbe
dor conteniendo agua o una suspensión de carbón activado en agua,

según se tratase de una experiencia de absorción o adsorción, res

pectivamente. Luego a t = 0 se comenzó a burbujear una mezcla de

SO2 y N2 de concentración conocida.
El gas efluente fue analizado cromatográficamente a distin

tos tiempos, hasta que la concentración de SO2en el mismotendió
asintóticamente al valor correspondiente de alimentación.

///



IV.5. Resultados experimentales

IV.5.1. Tsoterma de absorción

Las corridas de absorción se realizaron para tres

concentraciones distintas de SO2en la corriente gaseosa (Item
IV.4). En la Figura (IV-1) se presentan los resultados obtenidos

comoyÏ/yï en función del tiempo.
Evaluando numéricamente, por el método de Simpson,

la integral de la ecuación (IV-8) para los distintos tiempos com

prendidos entre 10%y 80%de yÏ/yï, es factible obtener la compo

sición del SO2 en el líquido (xl) a cada tiempo (Apéndice D). Como

los pares de valores x1,yÏ vinculan composiciones de equilibrio,
éstos son puntos que caen sobre la isoterma de absorción corres

pondiente a la temperatura de trabajo.

En la Figura (IV-2) se presentan las relaciones de

equilibrio entre las concentraciones de SO2en las fases gaseosa
y líquida, para las distintas concentraciones de alimentación.

Los resultados fueron correlacionados por cuadrados

mínimos para obtener una expresión tipo Freundlich de la isoterma

de absorción a 35°C, cuya forma es:

x = 1,12 y2'73 (IV-1)l

///
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La dispersión de los valores fue del 6,0% (Apéndice E).

Esta expresión concuerda aceptablemente con la in

formada por Rabe y Harris (1963) a 30°C, obtenida a partir de ex

periencias estáticas (Fig. IV-2).
En el mismográfico se representaron los resultados

obtenidos de una corrida de absorción dinámica a 22°C con una con

centración de 502 de 3,1% V/V. Puede observarse que éstos coinci
den con la isoterma hallada por Komiyamay Smith (l975a)quienes

utilizaron el mismoprocedimiento, a una temperatura de 23°C.

IV.5.2. Isotermas de adsorción

Los ensayos de adsorción se realizaron en las mismas

condiciones que los de absorción sólo que con el agregado de car

bón activado. Se efectuaron experiencias a dos concentraciones de

SO2 en la alimentación: 2,9 y 5,7%.
En las Figuras (IV-3) y (IV-4) se muestran los resul

tados obtenidos para una compsosición de alimentación de 2,9% y

para cada uno de los carbones activados (quebracho blanco: M1y

carozo de durazno: M2). En las mismas, también se presentan las co
rrespondientes curvas de absorción.

El área comprendida entre las curvas de absorción y

adsorción es proporcional a los moles de SO2adsorbidos.Es posi
ble, entonces, decir que la capacidad adsortiva del carbón acti

///



ZC

no"

JDt.09:2oo
i>:E‘f‘

NA6

o++co,_ocn88¿á“co

omu)3:;

¡0.oCQ._._Éoqa0É;8 's.33 H

uJUJ._';::'i

/j/
11'],//A/I],

_\\\\‘\\\\\.

IV-3Fig.



-70

1,0} ...................... _______
A

- A

0,8

. A
2,9% so2 V/V

05' A 502+H20
0.- o SOz+H20*corbón M2
> ¡

w\.—
>a

0,4

0,2

0 310 L
t (min)

Fig. IV-4



vado M1es aproximadamente el doble de la del carbón M2.

Para calcular los moles de SO2adsorbidos por gramo

de carbón (ql) correspondiente a una concentración de SO2en el

líquido (x1), se empleó la ecuación (IV-10). A tal fin, (ver Figu

ra IV-3) se integró la curva inferior hasta un tiempo tz, tal que

el correspondiente valor de yÏ esté en equilibrio, a través de la

ecuación (IV-8), con la concentración en el líquido al tiempo tl.
En el Apéndice D se muestran, a título de ejemplo, los valores ob

tenidos al aplicar esta metodología para experiencias (SOz-HZO)y

(SOz-HZO-carbónactivado).

Los pares de valores ql,x1 hallados para distintas
concentraciones en el gas de alimentación se representan en esca;

la doble logaritmica (Figura IV-S). Dadas las características

no lineales de la isoterma de adsorción, la mismaajusta una ex

presión tipo Freundlich. Así, correlacionando nuevamentelos valo

res por cuadrados mínimos, para el carbón M1se obtiene:

q1 = 0,0183 xÏ'23 (IV-12)

y para el carbón M2:

q1 = 0,0162 xï'zg (IV-13)

La dispersión en los valores de adsorción fue del

7% (Apéndice E).
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IV.6. Análisis de los resultados

En la Figura (IV-5) se representaron los resultados hallados

a 35°C y los informados por Komiyama y Smith (1975a) a 23°C. Se

puede apreciar que la capacidad adsortiva del carbón M1es mayor

que Ja del carbón M2, a pesar de poseer este último una mayor su
perficie específica.

Considerandoque la determinación de la superficie específi

ca se lleva a cabo en fase gaseosa y con N2 como adsorbato, el com
portamiento observado se puede atribuir a la dificultad del líqui

do de acceder a los microporos. De ahí que el carbón M1que presen
ta mayor capacidad adsortiva es el que posee la mayor fracción de

).macroporos (EM

Un comportamiento similar fue hallado por Seaburn y Engel

(1973). Estos autores determinaron la capacidad adsortiva de doce

carbones activados de distinto origen, utilizando un absorbedor de

las mismascaracterísticas que el utilizado en este trabajo. En
contraron que uno de ellos presentaba la mayor capacidad adsortiva,

no obstante poseer una superficie específica intermedia. Atribuye
ron este comportamiento a la existencia de una mayor concentración

de sitios activos en la superfice del mismo.

Sin embargo, comotrabajaron con distinto tamaño de partícu

las y en el tratamiento no tuvieron en cuenta la resistencia a la

difusión intraparticular,sus conclusiones no serían del todo váli

///



das, según comprobaron Komiyamay Smith (1975b).

Por otra parte, estos mismosautores,trabajando con suspen

sión acuosa,hallaron que el SO2es físicamente adsorbido sobre el
carbón activado. Por lo tanto no sería válido relacionar la capa

cidad adsortiva con la concentración de centros activos para la

quimisorción.

Las experiencias llevadas a cabo con los carbones M1y M2
fueron diseñadas utilizando siempre el mismodiámetro de partícu

la y los resultados obtenidos no estuvieron afectados por la re

sistencia a la difusión intraparticular, según se comprobóa par

tir de la estimación de la constante de tiempo para la difusión

y adsorción (Apéndice C). Además, según puede observarse en la Fi

gura (IV-5),en la región intermedia de las isotermas de adsorción

se obtuvieron los mismosvalores de equilibrio para distintas con

centraciones de alimentación; esto implica que a cualquier tiem

po se alcanzaría el equilibrio entre las fases sólida y líquida.

///



IV.7. Conclusiones

Las corridas dinámicas de absorción permitieron hallar la

isoterma de absorción de SO2en agua en un sistema donde la resis
tencia a la transferencia de masagas-líquido fue despreciable,

estableciéndose el equilibrio entre ambasfases.

La isoterma obtenida concuerda aceptablemente con la infor

mada por otros autores aplicando la misma metodología (Komiyamay

Smith, l975a)en un caso, o un método estático (Rabe y Harris,

1963) en otro.

Las corridas de adsorción y absorción dinámicas permiten ca

racterizar y clasificar los carbones activados en función de su

capacidad para la remoción de SO2 en medio acuoso.
Se comprobóque en solución acuosa el carbón que presenta la

mayor capacidad adsortiva es el de mayor fracción de macroporos.

Es de destacar, por último, el equilibrio verificado entre
las distintas fases, lo cual implica la ausencia de gradientes a

la transferencia de masa respecto del 802 en las interfases gas
quuido, líquido-sólido e intraparticular.

///



CAPITULO V

DETERMINACION DE PARAMETROS CINETICOS Y DE TRANSFERENCIA DE

MATERIA



V.1. Introducción y objetivos

La velocidad de reacción global en reactores de lecho en sus

pensión,puede ser reducida y en ocasiones controlada, por los pro

cesos de transferencia de masa. Por lo tanto, para el diseño de es

tos reactores se requiere plantear las etapas de transferencia de
masainterfaciales, la difusión intraparticular y la cinética in
trínseca sobre la superficie del catalizador.

La relativa importancia de cada una de las etapas involucra

das en el proceso global depende de la fluidodinámica del sistema

y de la actividad del carbón activado.

Una vez determinados los parámetros fluidodinámicos (Capítu

lo II) y caracterizados los carbones activados en función de su

capacidad adsortiva (Capítulo III), se llevaron a cabo las expe
riencias cinéticas con el fin de hallar los coeficientes de trans

ferencia de masa y el coeficiente específico de velocidad de reac
ción.
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V.2. Antecedentes bibliográficos

a) Cinética y mecanismo

La cinética de la reacción de oxidación de SO2en medio acuoso
y catalizada por carbón activado no está aún totalmente dilucida

da, si bien ha sido investigada por varios autores, algunos de los

cuales ya han sido mencionados en el ítem IV.2. Así Hartman y col.

(1971)verificaron que existe una relación directa entre la acti

vidad catalítica del carbón y su capacidad para quimisorber el 02;

encontraron además que el agua remueve el producto adsorbido (803)
con lo cual, en su ausencia, la reacción se detendria por bloqueo
de los centros activos.

Brodzinsky y col. (1980) demostraron que la capacidad catalíti

ca del carbón depende de la concentración de radicales libres de

carbón y éstos a su vez, del origen y del método de activación.

Komiyamay Smith (1975 a y b) realizaron corridas cinéticas en

estado estacionario empleandoun reactor de lecho en suspensión

agitado mecánicamente. Encontraron que la reacción es de orden uno

respecto del O2 y de orden cero respecto al 802, para un rango de

concentraciones de 802 en el gas entre 0,3 y 9%V/V. En sus expe
riencias, la contribución de la etapa química a la velocidad de

reacción global fue del orden del 80%. Determinaron,además, el coe

ficiente específico de la velocidad de reacción y la difusividad
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efectiva del oxígeno en los poros; para ello tuvieron que evaluar

previamente los parámetros de transferencia de masa.

Pavko y col. (1981) determinaron la velocidad de la etapa quí

mico-difusional en un reactor líquido-sólido agitado mecánicamen

te. Para despreciar la resistencia a la transferencia de masalí

quido-sólido colocaron el sólido en pequeñas canastas estaciona
rias.

Siedlewsky (1965) y Otake y col. (1971) estudiaron el mecanismo

de la reacción trabajando en fase gaseosa, esto es, en ausencia de

agua.

Siedlewsky propone un mecanismo en el cual el O2 actúa sobre
los radicales libres de carbón con la consiguiente formación de un

radical aniónico RCO;seguido por el ataque de una molécula de SO2:

R.—-_-' + O2 —-)RC02

Rat-¿C ---- O2 + SOZ——>RE_C-O-OSO2<—>

Otake y col. sugieren que la velocidad de reacción, a temperatu

ras entre 50 y 150°C,estaría controlada por la reacción entre las
especies adsorbidas. Sin embargo, Komiyamay Smith (1975a), traba

jando en fase acuosa,postulan que el paso controlante sería la ad
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sorción de oxígeno atómico sobre el catalizador y atribuyen la dis

crepancia de sus resultados con los de Otake y col. a las distin

tas solubilidades del 02 y SO2en agua, de tal manera que se rever
tiría la relación de concentraciones de ambosreactivos en 1a fase

líquida respecto de la existente en la fase gaseosa.

b) Parámetros de transferencia

La mayoría de los trabajos tendientes a evaluar la transferen

cia líquido-sólido se realizaron en sistemas agitados de dos fases.
Levins y Glastonbury (1972) obtuvieron la velocidad de transfe

rencia de masa de partículas suspendidas en un líquido agitado.

Utilizaronuna resina de intercambio iónico y determinaron la varia

ción de la concentración en el líquido por conductividad. Sus re

sultados fueron correlacionados, entre otros parámetros, con la

energía disipada por el agitador por unidad de masa y con la rela

ción de diámetro del agitador a diámetro del reactor de manera de

obtener una expresión de la transferencia líquido-sólido indepen
diente del tipo de agitador.

Furusawa y Smith (1973) obtuvieron el coeficiente de transferen

cia de masa líquido-sólido siguiendo el curso de la adsorción de

benceno, por partículas de carbón activado, a través de la medida

de la concentración de la solución. Sus resultados, para distintos

diámetros de partículas y velocidades de agitación, ajustaron con

///
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los valores obtenidos por otros autores en experiencias de disolu

ción de sólidos no porosos en recipientes agitados.

Tanto Levins y Glastonbury como Furusawa y Smith trabajaron con

sistemas bifásicos. Komiyamay Smith (1975b) trabajaron con siste

mas trifásicos y emplearon las correlaciones obtenidas en sistemas

bifásicos; comprobaronque para tener en cuenta el efecto de las

burbujas en estas correlaciones debíacorregirselaexpresión para el
cálculo de la energía disipada mediante el factor de aereación, el

cual considera la disminución de la potencia de la agitación por

efecto del burbujeo de un gas.

Iwanaka y col. (1984), trabajando con el sistema aire, agua,

azúcar encontraron que el coeficiente de transferencia de masa dis

minuía a altas concentraciones de sólido y atribuyeron este hecho

a un efecto de aglomeración de partículas.

La transferencia de masa gas-líquido es obtenida por la mayo

ría de los investigadores mediante experiencias de absorción o de

sorción de un gas en un líquido en un sistema agitado mecánicamente.

Calderbank (1958,1959) utilizó ambasmetodologías para calcu

lar el coeficiente de transferencia de masagas-líquido, el área
de transferencia correspondiente y la fracción de gas retenida en

el líquido. Comprobóque la resistencia a la transferencia de ma

sa gas-líquido en la película gaseosa era despreciable respecto
de la resistencia en la película líquida. Obtuvo, además, correla
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ciones separadas para el coeficiente de transferencia y el área
interfacial gas-líquido. Se puede apreciar que, si bien el coefi
ciente de transferencia es independiente de la velocidad de agita

ción, el área interfacial aumenta.

Yagi y Yoshida (1975) a partir de experiencias de desorción

en un líquido agitado, desarrollaron expresiones para fluidos new

tonianos y no newtonianos con el objeto de evaluar el producto

(kLa).
Se pueden citar,además, experiencias en sistemas trifásicos

comolas de Juvekar y Sharma (1973). Estos autores estudiaron la

absorción de CO2en una suspensión de Ca(OH)2ysus resultados de
ajustan para un modelode flujo pistónen la fase gaseosa. Por otro

lado, encontraron despreciable la resistencia a la transferencia

de masa del lado del gas respecto de la resistencia en la pelicu«
la líquida.

Existe actualmente abundante bibliografía que analiza el efec
to de los sólidos sobre la velocidad de transferencia de masa gas

1íquido. Alper y col. (1980), Sada y col. (1986) y Alper y Ozturk

(1986) realizaron experiencias en sistemas trifásicos agitados me
cánicamente utilizando distintas cargas y tamaños de sólidos. En

primera instancia, se puede concluir que para cargas menores de

10 ó 15%P/P el efecto de los sólidos es despreciable. Se observa

ría además, un mejoramiento de la transferencia gas-líquido para

partículas de diámetro menor de 10 p.

///
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Noobstante, los resultados informados son aún contradicto

rios y una profundización de 1a investigación en este área es ne
cesaria.
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V.3. Expresión de la velocidad de reacción global

En el Capítulo I se mencionaron las distintas etapas que se

deben verificar para que los reactivos en la fase gaseosa, lleguen
a la superficie del catalizador y se produzca la reacción:

SOz(g) + ls 02(9) + H20(l)—)SO4H2(aq)

1) transferencia de masa del seno de la fase gaseosa hasta la in

terfase gas-líquido
2) transferencia de masa desde la interfase gas-líquido al seno

del liquido

3) transferencia de masa desde el seno del liquido a la superficie
externa de las partículas

4) difusión en los poros del catalizador

5) adsorción y reacción sobre los sitios activos del catalizador

Comose trata de una reacción irreversible no se consideran

los mecanismosadicionales de desorción y transporte de productos.
En la Figura (V-l) se representa el perfil de concentración

del reactivo gaseoso en la suspensión. Comose indicó en el Item

III.7 el gradiente de concentración en la burbuja es despreciable,
por lo que la concentración en la interfase gas-líquido es igual
a la concentración en el seno de la fase gaseosa (Smith, 1986).

///
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CONCENTRACION

DISTANClA

Figura (V-l)

Para hallar la expresión de velocidad de reacción global se

plantean las velocidades de las etapas de transferencia de masa

gas-líquido, sólido-líquido y la de difusión y reacción en el cata
lizador. Aceptandola hipótesis de estado estacionario y la cinéti

ca de orden uno respecto del O2 y cero respecto del 802 en el rango
de concentraciones empleado en este trabajo, es posible obtener una

expresión explícita de la velocidad de reacción en función de la

concentración de 02 en la fase gaseosa.
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V.3.1. Velocidggr global de transferencia de masa

Para el análisis se consideró el modelode flujo adap
tado en el Item III.7:

- Flujo pistón en la fase gaseosa
- Mezcladototal en la fase liquida
- Estado estacionario.

El balance de masa del O2 en la fase gaseosa en función
de la altura de la suspensión es:

u dy2 Yz
aï- = (kLa)2(ñ; - x2) (V-l)

Para las siguientes condiciones de contorno:

_ _ o
Z ‘ ° Y2 ' y2

(V'Z)
_ _ S

Z ‘ L Y2 ‘ y2

la integral de la ecuación (V41)resulta ser:

S o
yz = yz exp(- azL) + Hzx2 [1 - exp(- GZL)] (v-3)

///
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donde (kLa)2a =— (V-4)
2 u H2

La velocidad de absorción de gas por unidad de volumen

de líquido es:

_ E _ 
v — V (y2 yz) (V 5)

y teniendo en cuenta (V-3), resulta:

H F °-¿[1- (- Lmï- s
v — V exp a2 H2 x2) (V- )

La velocidad de transferencia de masa del líquido a la

superficie del sólido es:

v = (kS ap)2(x2 - x2R) (V-7)

ap es el área externa de partículas por unidad de volumende líqui

do, cuya expresión suponiendo geometría esférica y que las partí

culas están totalmente mojadas es:

ap = ———— (V-B)

///



Igualando las ecuaciones (V-6) y (V-7), se obtiene la

velocidad global de transferencia de masa del O2 desde la fase ga
seosa a la superficie externa del catalizador:

v = G (ñ— - x2R) (V-9)

donde
_ 1 1 -1

G ‘ [H2 F + (k5 ap)2]
V [1 — exp(- 02 LH

(V-lO)

La ecuación (V-9) involucra las transferencias de masa

gas-líquido, líquido-sólido y también los efectos debido a la va

riación de la concentración en la fase gaseosaaamedidaque las bur
bujas ascienden en la suspensión.

V.3.2. Velocidad intrínseca dgÏreacción

La velocidad de reacción sobre la superficie del cata

lizador puede expresarse admitiendo comoválida la ley de la po

tencia. Su expresión en función del volumende líquido es:

v = k w n x2R (V-ll)

Por otra parte, la difusión dentro de la partícula es

///
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tá contempladaen el factor de efectividad, n, cuya definición,
válida para geometria esférica es:

n = á (30 coth3á3fi) ' 1) (V_12)

donde el módulo de Thiele generalizado (0) se expresa como:

(b = 96?- HW (v-13)

V.3.3. Velocidad de reacción global

Combinandolas ecuaciones (V-9) y (V-ll) se obtiene

la expresión de la velocidad de reacción válida en todo el volumen

del reactor, en función de la concentración de O2 en la fase gaseo
sa:

O
Y 2 1 l 1 -1

F + (k ap) +wkn] (V-14)2 2 S 2
T [1 “exp("a2 10)]

Se puede escribir entonces una expresión simplificada

de la velocidad en función del coeficiente global de reacción (ko)
de la siguiente forma:

V = í; k (V-15)

///
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La inversa de ko está definida por la contribución de
las resistencias de las distintas etapas involucradas en el pro
ceso global:

1 _ 1 1 1 _

Ï— _ [H F + (kS ap)2 + w k n] (V 16)o 2
—v— [1 - exp(- a2 LH

Si se reemplaza ap por la ecuación (V-8) se obtiene

una expresión que vincula la velocidad de reacción en el reactor
con la concentraciónde catalizador (w), a través del coeficiente

de reacción (ko).

l _ 1 l p dp l

o 2 [1 S"17‘ ' exp(- 02 LH

En esta última expresión se destaca la influencia de

la concentración de catalizador en el comportamientodel reactor
de lecho en suspensión.

A bajas concentraciones de partículas existe un sumi

nistro suficiente de reactante disuelto, tal que, la resistencia

a la transferencia de masa gas-liquido (kLa)2 es despreciable fren

te a la resistencia global (É: . En esta condiciones, la velocidad
de reacción depende linealmente de la concentración de catalizador.

A altas concentraciones de sólido existe una competen

///



cia entre las particulas por el reactante y la velocidad de reac

ción en función de 1a masa se aproxima a un valor máximo contante.

Este comportamientoindica que 1a etapa controlante es la transfe

rencia de masa gas-liquido.
Para cargas catalíticas intermedias las velocidades

de todas las etapas puedenser significativas.

Porotra.parte, a menoresdiámetros de particulas de

carbón activado se favorece 1a transferencia sólido-líquido y dis

minuyeel gradiente de concentraciones dentro de 1a partícula.

///
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V.4. Condiciones y método de operación

Durante las experiencias cinéticas se hizo burbujear una co

rriente gaseosa compuesta de 02, N2 y SO2 en una suspensión de
carbón activado en agua, empleando el equipo descripto en el Item
II.1.

Las condiciones operativas básicas utilizadas en las experien

cias de reacción se indican en la Tabla (V-l). La masa y el diá

metro de partícula de catalizador fueron variadas en función de

los objetivos perseguidos en cada experiencia.

Tabla V-l

v = 1000 cm3

T = 40°C

F = 33,3 ml/s

N = 8,75 s'1
o_ -7 3

y1— 2,9x10 mol/cm (0,7% V/V)

ya: 6,5x10‘7 mol/cm3 (16% V/V)

El balance de masa en el reactor operando en estado estacio

nario, para el reactivo limitante en la fase gaseosa (802) condu
ce a la siguientes ecuación:
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o s
Fw1 - yl)

2V (V-18)

En el balance se considera constancia en el caudal total de

gas (F), lo cual fue confirmado experimentalmente. Si bien el 02
está en exceso en la fase gaseosa,su baja solubilidad en agua ha

ce que se comporte comoreactivo limitante en la reacción (Apén

dice F). Bajo estas circunstancias su conversión en la fase gaseo

sa fue también insignificante. Por consiguiente el modelode flu

jo en la fase gaseosa no afecta el comportamientodel reactor; es

ta afirmación se comprobará cuantitativamente cuando se determine

el valor del coeficiente de transferencia gas-líquido (Item V.7).
Unavez alcanzado el estado estacionario y determinada la

concentración de SO2en la corriente efluente, la evaluación de
la velocidad de reacción, v, es inmediata a través de la ecuación

(V-lB).

La curva de puntos llenos en la Figura (V-2) representa el

comportamiento de la velocidad de oxidación con el tiempo. En la

mismase graficó la relación de concentraciones de 802 a la sali

da y a la entrada del reactor (yÏ/yï) en función del tiempo. En
esta figura se indican las condiciones operativas características.

Su análisis revela que existe un período inicial transiente
(0 a 60 min) en el cual la velocidad de reacción disminuye, debi

do a la solución de O2 y 802 en agua y a la adsorción de los mis
mos en el carbón activado.

///
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Luego se alcanza un período de constancia en la velocidad,

indicando que la concentración de 02 en el agua y sobre el carbón
es estacionaria.

La velocidad de reacción fue calculada utilizando la concen

tración de SO2correspondiente a este período y aplicando la ecua
ción (V-18).

A tiempos superiores a 4 horas de operación, la velocidad de

reacción disminuye con el tiempo debido al aumento de la concen

tración de SO4H2. Al respecto Komiyamay Smith (1975a) informaron
que este comportamiento se debe a la disminución de la solubili

dad del O2 en la solución por el SO H2 presente.4

///



V.5. Capacidad catalítica de los carbones activados

Conel objeto de comparar las capacidades catalíticas de los

carbones activados Ml'y M2se realizaron experiencias de oxidación
para ambos, bajo las mismas condiciones operativas.

En la Figura (V-2) se representaron los resultados obtenidos

expresados comoyÏ/yï vs. tiempo. Comose analizó previamente, pa

ra el carbón M2existe un período en el cual la concentración de

salida de 802(yÏ) permanececonstante y distinta de la concentra

ción inicial (yï). Esto es, se ha alcanzado el estado estaciona
rio en la reacción. Dicho "plateau" no se aprecia en la curva co

rrespondiente al carbón M1, aún más, ésta se asemeja a una curva
de adsorción (ver Figuras IV-3 y IV-4) lo que indicarIa que

este carbón no parece tener actividad catalítica apreciable en las
condiciones de las experiencias.

Comose destacó previamente en la reseña bibliográfica (ítem

V.2), existen evidencias (Siedlewski, 1965; Hartman y col., 1971;

Brodzinsky, 1980) de que la actividad catalïtica del carbón para

la oxidación de SO2está directamente relacionada con la concentra
ción de radicales libres de carbón, la cual depende a su vez del

origen del carbón y del método de activación empleado. Así, el he

cho de que el carbón Mzhaya presentado un mejor comportamiento co
mo catalizador podría ser explicado por el hecho de que la concen

tración de radicales libres sobre su superficie sería mayorque en

///
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el caso del carbón M1.
En virtud de este comportamiento, las medidas cinéticas se

realizarón con la muestra M2, la cual fue obtenida a partir del
carozo de durazno.

///



V.6. Influencia de la concentración de SO2y O2

Previamente a la determinación de los parámetros de transfe

rencia de masay del coeficiente cinético fue necesario verificar

la validez de la expresión de velocidad de reacción global (ecua

ciones V-15 y V-17) planteada para una cinética de orden uno.

Por lo tanto se planearon experiencias con el fin de verificar el

orden informado cn la bibliografía.

En la Figura (V-3) se representó la variación de la velocidad

de reacción para distintas concentraciones de 02 en la fase gaseo

sa, manteniendo constante la concentración de SO2 (0,7% V/V). Los
resultados fueron correlacionados linealmente con un error del 6,4%

(Apéndice E).

Las experiencias se llevaron a cabo utilizando el menor diáme

tro de partícula (0,006 cm), de manera de disminuir la contribución

de las resistencias líquido-sólido e intraparticular, y la menor
carga de catalizador (llg) que permitió obtener una conversión

apreciable de 802.
En esta condiciones no fue posible despreciar la resistencia

a la transferencia de masa gas-líquido, ya que no se halló una

constancia de la velocidad de reacción por unidad de masa de cata

lizador para cargas superiores a los 11 g.
Posteriormente (ítem V.9),una vez determinados los coeficien

tes de transferencia de masa ((kLa)2 y (ksap)2),se evaluará la con

///
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centración de 02 sobre la superficie del catalizador y entonces
sí, se confirmará el orden uno respecto de este reactivo.

La velocidad de reacción resultó ser independiente de la con

centración de 802. En la Figura (V-4) se representó la velocidad

de reacción para distintas concentraciones de SO2en la corriente

efluente, manteniendo constante la concentración de O2 (16%V/V).
Estas experiencias confirman el orden cero respecto del SO en el2

rango de concentraciones de0,6% a4%V/V. Esto indica que, para

concentraciones superiores a 0,6%no existen gradientes interfa

ciales e intraparticulares resoecto del 802.

No fue posible trabajar a concentraciones superiores de SO2
pues comoel orden es cero respecto de este reactivo se perdía

precisión en las medidas cromatográficas.

//'/
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V.7. Determinación de (kL a)2

Del análisis de la expresión de velocidad de reacción global

(ecuaciones V-15 y V-17) surge que la inversa de la velocidad

de reacción (%)es linealmente dependiente de la inversa de la con

centración de carbón activado (á), siendo el término independiente
proporcional al coeficiente volumétrico de transferencia de masa

gas-líquido.

H
1 _ 2 1 l p dE 1 _

y2 V [l - exp(- 02 LH

En virtud de esto último, se llevaron a cabo experiencicas

cinéticas para determinadas concentraciones de 02 y SO2y a dis
tintas masas de carbón activado con el fin de obtener,a partir de

la ordenada al origen, el coeficiente volumétrico de transferencia

de masa gas-líquido ((kL a)2).

En la Figura (V-S) se representa % vs. á para dos diámetros
de partícula. Se observa que la ordenada al origen es la misma,

mientras que el aumentoen el diámetro de partícula se refleja en

un incremento del valor de la pendiente. Es decir, a mayores tama

ños de partículas disminuyeel área interfacial líquido-sólido (ap)
y el factor de efectividad (n), lo que origina un aumento en la

contribución de estas etapas a la resistencia global.

///
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Las correlaciones lineales de los valores experimentales, pa
ra ambosdiámetros, fueron los siguientes:

3
_ _ _ 7 s cm 4 g_s l _

(dp — 0,006 cm) — 34,54x10 mol + 265,88x10 mol w (v 20)

(d - o 02 c ) l = 34 54x107 É—EEÏ+ 421 21x104 3-5 l (v-21p _ ' m v ' mol ’ mol w )

La dispersión de los valores experimentales fue de 6,6% , nue

vamente la metodología para su estimación aparece en el Apéndice E.

Cabe aclarar que estas correlaciones se obtuvieron regresionando

conjuntamente los resultados obtenidos para ambosdiámetros de par

tícula, por lo tanto, los parámetros de la regresión fueron la or

denada al origen y ambas pendientes.

El término independiente de la masa de catalizador (ecuación

V-19) puede ser entonces igualada a:

V 7 s cm3
o = 34,54X10 W (V-22)

F y2 [1 - exp(- 02 L)]

Surge entonces que:

uz L = 1,33x10‘2

Luego, desarrollando en serie la expresión [l - exp(- a2 L)]

///
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1 - exp(- a2 L) = 1 - 1 + a2 L - —————+ ...

resulta que para bajos valores de a2L es válida la siguiente
aproximación:

(k a)2L
1 - exp(- a2 L) = az L = ——E—H—- (V-23)

Con lo cual se demuestra que para gases muy poco solubles co

mo es el O2 en agua, la influencia del mezclado de la fase gaseosa
es despreciable y la expresión de la velocidad de reacción global
es finalmente:

O
Y2 1 1 =__ ___ _ p_dE L 1 _

V H2[(kLa)2+w(6kS+kn)] (V24)

Se comprobó, entonces, que para gases muy poco solubles como el O2
la variación de su concentración en el gas, a medida que las bur

bujas ascienden, es despreciable y por lo tanto el modelo de flujo

en la fase gaseosa no afecta la conversión.

En este caso, el término correspondiente a la ordenada al ori

gen es:

H 3___2_ = 34,54x107u (V45,o mol
Y2 (kL a)2
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Para las condiciones operativa citadas en la Tabla (V-l) y

sabiendo que la constante de Henry para el O2 a 40°C es 37,9 cm3
de gas/cm3de líquido (International Critical Tables) el coeficien
te volumétrico de transferencia de masa gas-líquido para el oxíge

no es:

-1

La comparación de este valor con los que se obtienen de corre

laciones existentes en la bibliografía se realizará en oportunidad
de analizar el efecto de la velocidad de agitación sobre la trans
ferencia gas-líquido (Item V.12).

///
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V.8. Determinación de (kS ap)2

En las suspensiones, la velocida relativa de las partículas

respecto al líquido es baja ya que ambas fases se encuentran en
movimiento.

Komiyamay Smith (1974) demostraron que la resistencia a la

transferencia de masa líquido-sólido es despreciable cuando se co

loca el sólido en canastas estacionarias. Este comportamientose

debe al aumentodel movimiento relativo entre el fluido y las par
tículas.

Distintos autores (Suzuki y Kawazoe, 1975; Teshima y Ohashi,

1977) verificaron similar comportamiento.

El objetivo fue determinar la resistencia global (k0) cuando
se colocaba el catalizador en canastas y compararla con el valor

que se obtendría en la suspensión. La diferencia permitiría cono

cer el coeficiente de transferencia de masa líquido-sólido (ks).
A tal fin cinco canastas estacionarias (1x2x7 cm) construidas

con mallas de acero inoxidable de 35 mesh (0,042 cm), fueron su

mergidas en el líquido y sostenidas junto a la pared del reactor

mediante un armazón de alambre. La abertura de la malla permitió

el libre pasaje de líquido y a su vez pudo contener sólidos cuyo

diámetrofhera.mayor o igual a 0,042 cm.

Los resultados obtenidos se muestran en la Figura (V-6), como

velocidad de reacción global versus velocidad de agitación, para

///
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los dos arreglos y dos diámetros de partícula. Se puede apreciar

que, cualquiera sea la velocidad de agitación y para ambos tama

ños, la velocidad de reacción es la misma en ambos casos.

Sin embargo Goto y Saito (1984) encontraron que la variación

del coeficiente de transferencia de masa (k5) con la velocidad de
agitación (N), era mayor en el arreglo con canastas que en la sus

pensión.

El comportamiento observado se explicaría por el hecho de que

en el sistema en estudio, la resistencia a la transferencia de ma

sa líquido-sólido es despreciable, para lo cual se hace necesario

estimar (kS ap)2 de las correlaciones existentes en la literatura.
La mayoria de los investigadores (Harriot, 1962 y Brian y

col., 1969) basaron sus correlaciones para la transferencia de ma

sa líquido-sólido en la teoría de Kolmogoroffde turbulencia iso

trópica.
Levins y Glastonbury (1972) mejoraron las anteriores correla

ciones, pues incluyeron la relación de diámetro del agitador a

diámetro del reactor (%), lo cual conduce a una expresión de más
amplia aplicación:

ks dp dp4/3 P1/3 p_ L 0,62
Dm — 2 + 0,47 ( ) 0,36

M1/3u
0,17 ( u

d

(5) DL Dm) (v-26)

Recordandoque la expresión para la potencia disipada por el
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sistema (ítem III.2) es:

p = Np pL N3 d5 (III-2)

y la definición del área externa de partículas por volumende li

quido (ap), considerando que las mismas están completamente moja

das y geometría esférica (ecuación V-B) es:

ap = 0%, (v-a)

Se estimó la transferencia de masa sólido-líquido ((kS ap)2)
para las distintas velocidades de agitación (N).

Su valor,comparado con el valor experimental de la resisten

cia global a la transferencia de masa (kgl), permitió demostrar
que la contribución de la resistencia líquido-sólido al proceso

global era menor que el 5,5%, lo cual confirma el comportamiento

observado con y sin canastas.

En la Tabla (V-2) se compara la resistencia líquido-sólido,

estimada según la correlación (V-26), y la resistencia global pro
medio hallada experimentalmente, según la siguiente expresión:

1—- = (V-27)
ko H

Para el cálculo se utilizó el mayordiámetro de partícula,

///
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que corresponde a la condición de mayorresistencia sólido-líquido.

El valorestimadode(kS ap).l es el promedioentre los hallados

utilizando el NpI;áxy Npïín, a cada velocidad de agitación (Item
III.2.3) Las propiedades de la fase líquida fueron las correspon

dientes al agua y el valor de la difusividad molecular del O2 en
5agua fue de 2,5x10_ cmz/s (Perry, 1973).

Tabla V-2

-1 1 1

N(S ) (EE-55)2 (S ) (E3) (S )

8,7 8,4 151,4

12,1 6,6 124,9

15,4 5,6 106,7

Se puede concluir, entonces, que la resistencia a la transfe
rencia líquido-sólido es despreciable en el reactor de lecho en

suspensión utilizado.
La variación de la velocidad de reacción con la velocidad de

agitación que se observa en la Figura (V-6) se debe al incremen

to de la transferencia de masa gas-líquido.

Al aumentar la agitación la velocidad de reacción tiende al

valor correspondiente al de la etapa química-difusional:
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v = k n w yÉ/H2 (V-28)

ya que, comose verá luego (ítem V.12), la transferencia de masa

gas-líquido se ve favorecida a mayores velocidades de agitación,
debido al aumentodel área interfacial gas-líquido.

La línea de puntos de la Figura (V-6) representa la veloci

dad de reacción calculada según 1a ecuación (V-28)con los valores

de k n estimados en función del diámetro (Item V-lO). Se aprecia

que los resultados obtenidos a la mayor velocidad de agitación

(N = 15,4 s'l ), están determinados fundamentalmentepor la velociá

dad de la etapa de reacción y difusión en los poros del cataliza
dor.
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V.9. Verificación del orden respecto al oxígeno

En el Item(V.6)se encontró una relación lineal entre la velo

cidad de reacción y la concentración de 02 en la fase gaseosa. No
obstante, es necesario conocer 1a concentración de oxígeno sobre

1a superficie del catalizador (XZR)para corroborar el orden uno.
Solo es posible estimar el valor de x luego de la determinación2R

de los coeficientes de transferencia de masa, ya que la velocidad

global de transferencia de masa puede expresarse como:

Y

donde:

G: 1
[ + ] (V-29)

(kL a)2 (kS ap)2

Así, considerando los resultados experimentales obtenidos:

1
= 62,5 s y ———————s

(kS ap)2

4
(kL a‘2

la expresión que vincula x2 con la velocidad de reacción es:R

x = ——- V 62,5 (V-30)
2

///



En 1a Figura (V-7) se representa la velocidad de reacción

(v) en función de la concentración de O2 en la superficie (XZR),
calculada a partir de (V-30) y tomando comobase los datos de la

Figura (V-3). La verificación de la relación lineal con una dis

persión del 15%permiten confirmar la expresión propuesta de la
velocidad de reacción

v = k n w XZR (V-ll)

///
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V.10. Determinacióndel coeficientecinétiCijdel factor de efecti
vidad

La expresión de la velocidad global de reacción (ecuación

V-24) indica que la relación entre las inversas de la velocidad

de reacción y la concentración de catalizador es una recta cuya

pendiente es proporcional a ({%%E)+ ELE). Por otro lado, se com
probó que la resistencia a la trïnsfercncia de masa líquido-sólido
es despreciable, frente a las restantes resistencias (ítem V.8).

Por lo tanto el producto kn puede ser evaluado, para las partícu

las más pequeñas (0,006 y 0,02 cm), de las pendientes de las líneas

rectas de la Figura (V-S). Para las partículas más grandes (0,0655

y 0,1090 cm) k n puede ser evaluado a partir de las experiencias

realizadas con y sin canastas a una velocidad de agitación de 8,75

5-1 (Figura V-6) y teniendo en cuenta el valor obtenido de(kLa)2,
en el ítem V.7. Estos valores son mostrados en las dos primeras co

lumnas de la Tabla (V-3).

Para reacciones de primer orden y considerando geometría es

férica para las partículas catalíticas, se cumple, comose mencio
nó anteriormente (Item V.3.2) que:

1 34%) (v-12)n=a(

///
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y ¡a = df (ÉTÉV‘ (v-13)

Con los valores experimentales de k n(Tabla V-3), k y De2
pueden ser estimados por prueba y error aplicando las ecuaciones

(V-12) y (V-13) (Apéndice G). El factor de tortuosidad (T) puede

ser estimado usando el modelo de Wheeler (1955):

De2 = ————-— (V-3l)

Los valores obtenidos y aquellos encontrados por Komiyamay

Smith (1975b) están indicados en la Tabla (V-4). Tanto la difusi

vidad efectiva del O2 en los poros llenos de liquido (Dez), como
el factor de tortuosidad, T, son comparables, mientras que el va

lor del coeficiente especifico de reacción (k), indica que el ca
talizador empleadoen este trabajo es menosactivo que el uti

lizado por Komiyamay Smith (1975b).

Unavez conocido k, se halló el factor de efectividad (n),

para los distintos diámetros de partícula, a partir de los valores

experimentales de k n(Tabla V-3). Estos valores y los estimados de

las ecuaciones (V-12) y (V-13) se detallan en las dos últimas co

lumnas de la Tabla (V-3) y en la Figura (V-8) como una función del

modelo de Thiele.

Los factores de efectividad estimados y experimentales con

cuerdan aceptablemente bien, lo cual verifica la solución numéri

///
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ca hallada para k y De2.

Tabla V-3

cm3
dp (cm) k n(ñ) nexp nest

0,006 2,176 0,870 0,898

0,02 1,374 0,550 0,523

0,0655 0,530 0,212 0,191

0,1090 0,300 0,120 0,118

Tabla V-4

Este trabajo Komiyamay Smith (1975b)

k (cm3/g s) 2,5 8,25

De2 (cmZ/s) 7x10-6 5,3x10-6
r 2,0 3,1

Comopuede apreciarse, la resistencia intraparticular es im

portante ya que el factor de efectividad es aún menor de 0,9 para

partículas de 0,006 cm. Dicha resistencia es mayor a la que puede

///



esperarse en sistemas gas-sólido pues la presencia de la fase lí

quida produce una disminución de la difusividad en los poros.
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V.11. Verificación de los parámetros cinéticos

Unaforma de verificar los resultados cinéticos es operando

el reactor en condiciones tales que la resistencia gas-líquido
sea también despreciable. Con este objetivo se llevaron a cabo co

rridas utilizando comodistribuidor una placa porosa (diámetro de

poro: 0,009 - 0,015 cm) en lugar del burbujeador de orificio uti

lizado en la mayoría de las experiencias.

La placa porosa tiene la ventaja de producir burbujasnás chi

cas, lo que conduce a una mayor área interfacial (a). Sólo se pu

dieron llevar a cabo corridas con bajas cargas de carbón, ya que

el sólido obturaba los orificios de la placa porosa, comose seña

ló previamente (ítem III.4).

Para las tres cargas de catalizador utilizadas (1,2 - 2,0 y

3,3 g) se verificó constancia de la velocidad de reacción por uni

dad de masa con la masa de catalizador y con la velocidad de agi

tación (Figura V-9). Esto indica la ausencia de resistencias in
terfaciales, tanto gas-líquido comolíquido-sólido, por lo tanto
es válido asimilar la velocidad de reacción observada a la velo

cidad de la etapa química difusional:

v = k n w yÉ/H2 (V-28)

Losresultados de n, obtenidos a partir de la ecuación V-28se muestran en

///
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:laTabla (V75)junUOconlos estimados a partir de las ecuaciones

(V-12) y (V-13) para el diámetro de partículas promedio utilizado

en estas experiencias (dp = 0,0053 cm). Las condiciones operativas

fueron las mencionadas en la Tabla (V-l) siendo el valor adoptado

para la masa y diámetro de partículas los detallados en la Figura

(V-9).

Tabla V-5

M(gT dp(cm) nexp nest

1,2 0,0053 0,848 0,919

2,0 0,0053 0,836 0,919

3,3 0,0053 0,792 0,919

Se puede apreciar que, cuando se trabajó con 1,2 y 2,0 g los

resultados obtenidos son comparables con los alcanzados cuando se

operó con el distribuidor de orificio. En el caso de 3,3 g la di
ferencia es mayor y esto puede atribuirse a que la obturación de

la placa porosa por las partículas del catalizador fue apreciable
generando un incremento de la pérdida de carga en el sistema.

Por otra parte, se puede concluir que la elección del tipo
de distribuidor es un aspecto relevante en el diseño de estos reac

///
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tores ya que una adecuada decisión permitiría minimizar la resis

tencia a la transferencia de masagas-líquido.
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V.12. Efecto de la velocidad de agitación sobre (kL a)2_

Comola resistencia a la transferencia de masa líquido-sólido

fue despreciable en el rango de velocidades de agitación utiliza

das, el único parámetro de transferencia que es afectado por la ve

locidad de agitación es (kL a)2.
De las velocidades experimentales de reacción a distintas ve

locidades de agitación obtenidas con y sin canastas (Figura V-6) y

de los valores experimentales de kI1ÁTabla V-3) para los corres

pondientes diámetros de partícula, se estimó (kL a)2 para las ve
l y 15,4 5-1, a partir de la ecualocidades de agitación de 12,1 s

ción (V-24).

Estos valores fueron representados en la Figura (V-10) junto

con aquellos estimados a partir de la correlacion propuesta por
Calderbank y Moe-Young(1961). Esta ecuación es válida en sistemas

donde el diámetro promedio de las burbujas es mayor de 0,25 cm, lo

cual corresponde a las condiciones de este trabajo, ya que el diá
metro medio de burbuja determinado fotográficamente fue de 0,47 cm

1para la menor velocidad de agitación (8,75 5- ). La expresión pro

puesta es:

(o ’ p ) u 9 'Dmp
kL = 0,42 [¿—G2—11/3 [——“—L];í (V-32)

pL

que junto con aquella hallada por Calderbank (1958) para el área

///



Colderbonk ordenadodeFigV-S

[THX

NpA
min

NpA

20

-125



interfacial gas-líquido por volumende liquido (a):

(—— (V-33)

permitió estimar el coeficiente volumétrico de transferencia (kLab.
Para el cálculo se utilizaron el máximoy el mínimo número

de potencia característico del sistema de agitación (Item III.2.3).

Los valores de las propiedades de la fase líquida fueron aquellos

correspondientes al agua pura, y las de la fase gaseosa las equi
valentes al aire. Para evaluar la velocidad terminal de ascenso de

las burbujas (ut) se empleó un valor medio de 26 cm/s, recomenda
do en la bibliografía para burbujas grandes (0,1 a 2 cm) (Perry,

(1973).El sistema de unidades adoptado para el cálculo fue el CGS.

Los valores experimentales no difieren muchode los corres

pondientes a la ecuación de Calderbank, verificándose además una

dependencia similar con la velocidad de agitación. A1 respecto
Calderbank (1959) demuestra que el aumento de la agitación no afec

ta el coeficiente de transferencia (kL), y que el comportamiento
observado se debe al aumentodel área interfacial gas-líquido (a)

por efecto de la agitación.

///



V. 13. Análisis de resultados X conclusiones

Unicamente el carbón, cuyo origen es el carozo de durazno, de

mostró poseer capacidad catalitica para llevar a cabo la oxi

dación de SO2con aire en fase acuosa. Dicha capacidad estaría
vinculada a la concentración de radicales libres en la superfi
cie del sólido.

El orden uno en 02 y orden cero en SO2 informados por la biblio
grafía fueron corroborados en este trabajo, comoasí también el

efecto inhibidor del SO4H2.

El valor de (kLa)2 obtenido y su dependencia con la velocidad
de agitación se ajustan aceptablemente con los obtenidos em

pleando las correlaciones de Calderbank (1958, 1961).

En el sistema en estudio se comprobó, a partir de los ensayos

con canastas estacionarias, que la resistencia sólido-líquido
puede considerarse despreciable frente a las otras resistencias.
Esto fue corroborado con las correlaciones existentes en la bi

bliografía.

El catalizador utilizado en este trabajo resulta ser menosac

tivo que el empleado por Komiyamay Smith (1975b) en un siste

///
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ma análogo.

La resistencia difusional en poros fue apreciable aún para par

tículas pequeñas.

La difusividad efectiva obtenida fue similar a la informada por

Komiyamay Smith (1975b); su bajo valor comparado con las co

rrespondientes a un sistema sólido-gas debe atribuirse a la pre

sencia de la fase líquida en los poros.

El empleo de una placa porosa como burbujeador aumenta el área

de transferencia gas-líquido y permite trabajar en condiciones
de control químico-difusional.

///



CAPITULO VI

CONSIDERACIONES FINALES



- Los carbones activados nacionales demostraron poseer una acepta

ble capacidad adsortiva para remover el SO2de corrientes gaseo
sas.

Solo el carbón obtenido del carozo de durazno presentó, además,

actividad catalïtica para la oxidación de dicho gas en fase
acuosa a temperatura ambiente y presión atmosférica.

Se concluye entonces que la actividad catalítica no estaría vin

culada con la capacidad para adsorber 802. Hartman y col. (1971)
arribaron a una conclusión similar y además demostraron que la

actividad catalftica estaría relacionada con la capacidad para
quimisorber oxígeno.

—El reactor operó en condiciones tales que las mayores contribu

ciones a la resistencia global se debieron a la resistencia gas
líquido y químico-difusional.
La primera de ellas se atribuye al distribuidor de gas empleado

(tipo orificio), el cual produjo burbujas de gran tamaño. De he
cho, cuando se utilizó una placa porosa comodistribuidor se

consiguió eliminar esta resistencia.
Por otra parte, el sistema de doble paletas utilizado, además
de facilitar la suspensión del sólido, aumentala potencia di

sipada por el agitador y por lo tanto el fraccionamiento de las

///
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burbujas.

A pesar de ello, no se logró un diámetro promedio de burbuja me

nor a 0,47 cmy por consiguiente los valores del coeficiente vo

lumétrico (kL a)2 obtenidos no superan a los predichos por la
correlación de Calderbank (1958, 1961) válida para un agitador

con una sola turbina y tamaños de burbujas entre 0,2 y 0,5 cm.

Resulta entonces que la elección del distribuidor de gas, y por

ende el tamaño de burbuja, juegan un rol importante en el dise
ño de estos reactores.

El valor elevado de la resistencia químico-difusional se debe a

la baja actividad del catalizador y a la significativa resisten
cia de la difusión en poros llenos de líquido. Amboshechos son

propios del catalizador utilizado y del sistema reaccionante.

///
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NOMENCLATURA

A = constante definida en la ecuación (III-4)

a = área de burbujas por unidad de volumen de liquido (cm-1)

ap = área externa de partículas por unidad de volumende líqui

do (cm-1)

B = constante definida por la ecuación (III-5)

b = ancho de las paletas (cm)

bw = ancho de los baffles (cm)

c = distancia de la base del reactor al primer agitador (cm)

d = diámetro del agitador (cm)

D = diámetro del reactor (cm)

db = diámetro de burbuja (cm)
dp = diámetro de partícula del carbón activado (cm)

De = difusividad efectiva (cmz/s)

Dm = difusividad molecular en fase líquida (cmz/s)

F = caudal volumétrico de gas (ml/s)

g = aceleración de la gravedad (cm/s)

G = coeficiente global de transferencia de masa (5-1)

H = constante de Henry (cm3 de gas/cm3 de líquido)

k = constante específica de velocidad de reacción (cm3de lí

quido/g s)

K = constante de adsorción (cm3de líquido/g de solido)

kO = coeficiente global de reacción (s-l)

///
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coeficiente de transferencia de masa gas-líquido (cm/s)

coeficiente de transferencia de masa líquido-sólido (cm/s)

longitud del líquido en el reactor (cm)

altura del líquido en el reactor (cm)

masa de carbón activado (g)

constante definida en la ecuación (III-6)

velocidad de agitación (3-1)

mínima velocidad de agitación para suspensión completa (s-l)

número de aereación (ecuación III-11)

número de baffles

número de potencia

número de potencia cuando se cumple la ecuación (III-7)

númerode potencia cuando Reynolds tiende a infinito

(ecuación III-9)

presión total (atm)

potencia disipada por el agitador (erg/s)

concentración de SO2adsorbida (mol/g de carbón)
coordenada en la dirección radial (cm)

número de Reynolds (ecuación III-1)

númerode Reynolds crítico (ecuación III-10)

distancia entre agitadores (cm)

parámetro definido por la ecuación (III-22)

superficie específica del carbón activado (mz/g)

temperatura (°C)

///
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t = tiempo (min)

u = velocidad superficial del gas (cm/s)

ut = velocidad terminal de burbujas (cm/s)
v = velocidad de reacción (mol/cm3 líquido s)

V = volumen de líquido (cm3)

w = concentración de carbón en la suspensión (g/cm3 líquido)

w' = concentración de carbón en la suspensión (g/100 g liquido)

x = concentración en la fase líquida (mol/cm3)

xR = concentración de oxígeno sobre la superficie del carbón
activado (mol/cm3)

xr1 = concentración del SO2en los poros del carbón activado
a una distancia r del centro de la partícula (mol/cm3)

y = concentración en la fase gaseosa (mol/cm3)

Z = coordenada en la dirección axial (cm)

Subïndices

A = bajo efecto de aereación

l = referido a SO2
2 = referido a O

2

SuEraíndices

máx máximo

///
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mínimo

alimentación

efluente

Letras griegas

Ah

pG

pL

ps

EM

parámetro definido por la ecuación (IV-4) -1 )

diferencia de altura en el caudalímetro capilar (cm)

(cm

factor de efectividad
módulo de Thiele

ángulo que forman las paletas con el plano de rotación

del agitador

densidad aparente del carbón activado (9/cm3)

densidad del gas (g/cm3)

densidad del liquido (g/cm3)

densidad del sólido mojado (g/cm3)

fracción de gas retenida en la fase líquida
porosidad del carbón activado
tortuosidad

viscosidad del líquido (g/cm s)

tensión superficial (dyna/cm)

///
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APENDICE A

Análisis cuantitativo de la mezcla gaseosa

El análisis cuantitativo de unamuestragaseosa se basa en la

relación directa que existe entre el volumende sustancia inyec

tada y el área de la señal de elución de dicho compuesto. La mag

nitud de la respuesta, en determinadas condiciones cromatografí

cas, es característica del compuesto.
A tal efecto, se obtuvieron las curvas de calibración croma

tográfica para SO2y 02, aplicando el método absoluto, es decir,
se inyectaron distintos volúmenesde las sustancias puras, regis
trándose el área del pico cromatográfico correspondiente.

Los resultados fueron regresionados linealmente ajustando la

siguiente expresión:

volumen o2 (ul) = 2,4x10'4 . Area (A.1)

volumen 802(u1) = 1,8x10‘4 . Area (A.2)

El volumende la sustancia en la muestra inyectada se obtie

ne a partir del área de la señal cromatográfica y su curva de ca
libración.

A partir de la relación entre el volumende sustancia y el

///
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volumende inyección resulta inmediato conocer el porcentaje en

volumen del compuesto en la mezcla. Considerando comportamiento de

gases ideales la relación de volúmenes es igual a la fracción mo

lar del componente.

Para encontrar la concentración molar se aplica la siguiente

expresión válida para gases ideales:

x (mol) = PT vol.802 (A 3)1 3 vol. inyección R T 'cm

donde: T = 298 K

_ atm ml
R _ 82 K mol

PT = 1 atm

///
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APENDICE B

Intervalo de confianza en la medida de la fracción de gas retenida

La distribución de los valores de la fracción de gas retenida

(E), se obtuvo de la ecuación (III-17):

E=—L——

a partir de las medidas experimentales de longitud de liquido en

el reactor bajo aereación (LA)y, sabiendo que la altura de líqui
do sin burbujas (Tabla II-2) fue de 14 cm.

El valor promedio de la distribución (E) y su varianza (Sz) se

determinaron según las siguientes expresiones:

_ Sei
e = N (B-l)

2 Z(€i- E)2
s = ——N_ 1 (13-2)

siendo N el número de medidas experimentales.

La serie de datos se resume en la lela (B-l) junto con los

estimadores de la media y la varianza de la distribución
El intervalo de confianza se halló aplicando la siguiente ex

///
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El intervalo de confianza se halló aplicando la siguiente ex

presión:

E 2,365 7Ñ (B-3)

Tabla B-l

LA (cm) e

14,8 0,054

14,6 0,041

14,7 0,048

14,7 0,048

14,6 0,041

14,7 0,048

14,8 0,054

14,6 0,041

14,6 0,041

14,7 0,048

E = 0,047 Ï 0,004
5s = 2,73x10_

La constante fue obtenida de tablas, considerando una distri

bución t de Student, para N-l grados de libertad y una probabili

dad del 95%de que el valor medio pertenezca al intervalo defini

do en (B-3).
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APENDICE C

Comprobación del modelo

1) Estimación del parámetro a1_

Para comprobar las hipótesis del modelo es necesario evaluar, a

partir de los resultados obtenidos, el valor de a. El cual está de

terminado por la siguiente expresión:

k a

al = _.__(¡L1¡{:1 (IV-4)

Para su evaluación es necesario conocer la constante de Henry,

válida en el rango dc concentraciones utilizadas, el coeficiente

volumétrico de transferencia de masa (kL a)1, y la velocidad del
gas (u).

Si bien los resultados demostraron que el SO2no cumple con la
ley de Henry, es posible estimar el valor de la constante a partir
de la linealización de la isoterma de absorción.

En la Figura (C-l) se graficaron las concentraciones de equili

brio gas-líquido en escala lineal, siendo la pendiente de la recta

que mejor ajusta los mismosde 0,022, la cual corresponde al valor

linealizado de la constante de Henry.

///



H-o.mfim

€5.05Jo:Fx

m.mNW_oo

bxox

\ \8
.vA._ I....¡-u,N89:\\omg

xxoeWKow8h.w.
qm



-l46

De medidas cinéticas (ítem V.7) se obtuvo un valor de (kL a)
para el 0 de 0,016 5-1; si se corrige teniendo en cuenta la rela2

ción de difusividades del O2 y 802 y la dependencia propuesta por
Calderbank y Hoo-Young(1961) entre el coeficiente de transferen

cia gas-líquido, kL, y la difusividad (kL a a /Dm) se obtiene un
l

valor de (kL a) para el SO de 0,013 s- .2

Los valores estimados fueron los siguientes:

l
H = 0,022 ; (kL a) = 0,013 s_ ; u = 0,47 cm/s y al: 1,3 cm“1

Ramachandrany Smith (1977) proponen para el productoch un va

lor mInimode 3, a partir del cual consideran despreciable el tér

mino vinculado con la variación espacial en la ecuación (IV-3).

Surge entonces, en este sistema que a partir de Z > 2 sería váli

da la relación de equilibrio:

Yl = Hlxl (IV-5)

A partir de las isotermas de absorción se evaluó la incidencia
del término espacial en la ecuación:

y1(Z) = Hlxl + (yï - Hlxl) exp(- aIZ) (IV-3)

en aquellas condiciones operativas donde sería mayor su influencia,

///
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es decir con la menor relación yÏ/yï (10%)utilizada para el cál
culo de la concentración en el líquido (ítem IV.5.1). Se halló

que, ya a una distancia de 4 cm del burbujeador el máximoerror

cometido al suponer uniformidad de concentración de SO en la fa2

se gaseosa, sería de un 3,5%.

Para confirmar este hecho se llevaron a cabo experiencias uti

lizando una placa porosa, de diámetro de poro entre 90-150 u, la

cual provefa de un menor diámetro de burbuja y por lo tanto de una

mayorárea interfacial que el distribuidor de orificio empleadoen
todas las corridas. Se observó que las curvas de absorción con am

bos tipos de burbujeador eran idénticas lo que revela que la resis

tencia a la transferencia gas-líquido era despreciable en la absor

ción de 802.
Las anteriores consideraciones y el comportamiento observado

con distintos distribuidores, confirman la validez de la expresión
(IV-5).

2) Estimación de la constante de tiempo para la transferencia de

masa líquido-sólido

Unade las hipótesis en el balance de masa para la adsorción

fue considerar despreciable la resistencia a la transferencia de
masa líquido-sólido.

Es posible estimar la constante de tiempo (E—Lïñ)lpara dicha

///
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transferencia, a partir de la correlación propuesta por Levins y

Glastonbury (1972) (Item V.8).

A partir del valor de (kS ap)1 promedio entre el obtenido a

Npgláxy Npïín, la constante de tiempo para cada uno de los carbo
nes activados es: 0,3 y 0,4 s. Se desprende, que 1a contribución

de dicha transferencia al proceso global es despreciable si se la

compara con el tiempo medio de la adsorción (Figuras IV-3 y

IV-4), el cual fue aproximadamente de 40 min.

3) Estimación de la constante de tiempo para la adsorción y difu

sión intraparticular

Cuandoen las experiencias de adsorción se considera el efecto

de la resistencia a la difusión intraparticular debe plantearse el
balance de masa en los poros de las partículas; considerando geo
metría esférica, resulta:

ar ) = EM at + pat (C’l’

juntamente con la expresión de conservación de la masa para la fa

se líquida (ecuación (III-6) en la que se incluye un término difu
sivo:

///
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DJ X o S 3x
V IT- = F(y1 - yl) - ap V De1 r1It l ar r=dp/2 (C-2)

con las siguientes condiciones uniciales y de contorno:

x1 = r1 — 0 a t = 0

3xrl _
‘aTlr=o - ° a t > ° (C'3)

x1 = xrllr=dp/2 a t > 0

Considerando una relación de equilibrio lineal entre el SO2en
el líquido y en el carbón activado:

Bq dx__1 _ ._1 _
at ’K dt (C 4)

La solución de las ecuaciones diferenciales (C-l) y (C-2) fue

obtenida por Crank (1956). En ésta se define la constante de tiem

po como5¡g%;—9. Su magnitud respecto del tiempo de adsorción, de
termina la influencia de la resistencia a la difusión intraparti
cular en el proceso global.

Fue necesario, entonces, evaluar la constante de equilibrio li
nealizada para la adsorción (K).

En las Figuras (C-2) y (C-3) se representaron linealmente las

///
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isotermas de adsorción para los carbones activados M1y M2, res
pectivamente. La pendiente de la recta corresponde a la constante

de equilibrio K para la adsorción de SO2 (Tabla C-l)
Para calcular la difusividad efectiva, se empleóla ecuación

propuesta por el modelo de Wheeler (1955):

E

De1 = —-7——- (C-5)

donde la difusividad molecular de SO2en agua (1,7x10-5 cm2/s) se

obtuvo de tablas (Perry, 1973). La tortuosidad, T, del carbón ac

tivado M2se evaluó a partir de medidas cinéticas (Item Vu10);
mientras que la porosidad fue determinada comose informó anterior

mente, a partir del método de penetración con mercurio.

De las medidas cinéticas (Item V.10) se comprobó que el carbón

Ml no presentaba actividad catalítica, en las condiciones operati
vas empleadas. No fue posible evaluar la tortuosidad de este car

bón, por lo que a los fines de estimar la constante de tiempo, se

utilizó el valor de tortuosidad del carbón M2.
En la Tabla (C-l) se informan los valores de los parámetros pa

ra evaluar la constante de tiempo y su correspondiente valor, para
cada uno de los carbones.

///



Tabla C-l

( / 3 e r d (c ‘ mi) De (“42) p—KdP-2(s)
p g cm M p m, g l s 4 De1

M1 0,381 0,72 0,006 13 6,12x10'6 7,2

M2 0,556 0,53 2,0 0,006 8 4,5x10’6 8,9

Se aprecia que, en ambos casos, el tiempo necesario para la

adsorción y difusión en la partícula, fue muchomenor que el

tiempo para la adsorción. En particular el tiempo medio para la

adsorción fue aproximadamente de 40 min, lo que permite concluir

que la resistencia a la transferencia de masaen estas experien
cias fue insignificante.

///
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APENDICE D

Obtención de las isotermas de absorción y adsorción a partir de

resultados experimentales

Las ecuaciones obtenidas del balance de masa para 1a absorción

y la adsorción fueron:

FYÏ ¡tl YÏ
xl _ T (1 - —o)dt (IV-8)

Y1

FYÏ ¡t2 YÏ It]. YÏ
q1 - T [ o (1 - -—o)dt — 0 (1 - —5) dt (IV-10)

Y1 Y1

La metodología para obtener los valores de equilibrio de absor

ción y adsorción fue la siguiente:

1) Evaluación de la integral correspondiente a la ecuación (IV-8):

2) Evaluación de la primera integral de la ecuación (IV-10):

S
Y1

(l - -3) dt = Area 2
Yl

ItZ
0



3)

tal que t1 y t2 corresponden a un mismovalor de yÏ/yï. Am
bas integrales fueron calculadas aplicando el método Simpson.

La concentración en equilibrio en la fase líquida (x1) se ob
tuvo de la ecuación (IV-8) y la concentración en equilibrio

en la fase sólida (ql) de la ecuación (IV-10).
En la Tabla (D-l) se resumen los valores correspondientes a

una corrida de absorción y otra de adsorción para el carbón

M1, a una concentración de SO2 en la alimentación de 5,7% V/V.

///



TablaD-l

yÏ/yïtlArea1t1Area2Area2-Area1xl10Sq1103yÏ10

.....molmolmol

(mln)(mln)(mln)(mln)(mln)(ïíï-(-a-)(ïñf

6

0,103,03,526,412,338,811,641,580,23 0,144,04,408,013,559,152,051,640,33 0,205,45,7910,015,229,432,701,690,47 0,257,46,6812,016,059,373,111,680,58 0,298,07,5113,017,279,763,51,750,67 0,4011,29,4616,420,3410,884,411,950,93 0,4612,410,8618,621,4610,605,061,901,07 0,6218,012,0225,023,0711,055,601,981,44 0,7927,615,2635,626,7011,447,112,051,84
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APENDICE E

Determinación del error en la regresión

Unavez correlacionados los valores experimentales, es posi

ble evaluar la dispersión de los mismosmediante el siguiente

procedimiento de cálculo:

1) Determinación de la varianza (82):

N 2

52 = i;1(yiobs - yiest)
G L

donde:

yiobs: identifica los valores experimentales
yiest: identifica los valores estimados correspondientes
GL : son los grados de libertad de la regresión. Equi

valente al númerode determinaciones experimenta

les (N), menos el número de parámetros de la re

gresión

2) Determinación del valor medio (9):

ïr= N ///



-158

3) Determinación del error de la regresión:

8% = x 100
xlhn
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APENDICE F

Obtención del reactivo limitante

Para determinar el reactivo controlante en la reacción se es

timaron las concentraciones de equilibrio del O2 y del SO2en la

fase líquida. A tal fin se utilizó la isoterma de SO2hallada en
las experiencias de absorción:

0,73
x1 = 1,12 yl (IV-11)

y la relación de equilibrio válida para el 02:

X2 = H—' (F-l)

cm3 as
con H2 = 37,9 -—————S————(International Critical Tables)cm líquido

Para las condiciones operativas empleadas en las experiencias

cinéticas (Tabla V-l) las concentraciones de equilibrio son:

x1 = 1,7x10_5 mol/cm3

X2 = 1,73xlO-7 mol/cm3

///
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Las dos órdenes de diferencia en las concentraciones de am

bos componentesen la fase líquida, permite concluir que el oxI

geno es el reactivo limitante.

///



APENDICE G

Determinación de kpx De

El coeficiente de reacción y la difusividad efectiva del O2
fueron hallados utilizando las expresiones (V-12) y (V-13) junto

con los valores obtenidos del producto (k n) a distintos diáme

tros de partícula (Tabla V-3)

Para el cálculo se supone que para los dos tamaños mayores

de partícula (dp = 0,0655 y 0,1090 cm) el control de la veloci

dad en la partícula está dado por la etapa de difusión en los po

ros. Por lo tanto se debería cumplir que:

knldp=o,0655 cm = 0,1090 (G'l)
kr‘dp=o,1090 cm 0'0655

Los valores experimentales de (k n) satisfacen la relación

(G-l) con un apartamiento del 6%. Por lo tanto, como en control

difusional se cumple que:

J 4
‘SIH

vale que:

///
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de donde se obtuvo el valor correspondiente al producto (k De2)
de la siguiente expresión:

k Dez= (WR p ((3-2,

El valor promedio de (k De2) considerando los dos mayores ta
mañosde partícula fue:

(k De2) = 1,75x10’5 cmz (G-3)
g S

Luego, secalculó por prueba y error el valor de (k), utilizan

do los resultados experimentales de (k n) para los dos tamaños

más pequeños de partícula (dp = 0,006 y 0,020 cm) junto con las

expresiones de n y 0 (ecuaciones (V-12) y (V-13)).

El valor del coeficiente específico que mejor ajusta los re
sultados es: k = 2,5 cm3/g s y la difusividad efectiva obtenida

aplicando la ecuación (G-3) es: Bea: 7x10-6 cmz/s.
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TABLA DE RESULTADOS

A continuación se detallan los resultados hallados en las ex

periencias cinéticas.
Cada fila de datos representa los valores obtenidos en una co

rrida. Las mismas están agrupadas según el orden establecido en
esta tesis.

Las unidades utilizadas son las mencionadas en la nomenclatu

ra, excepto la correspondiente al diámetro de partícula, el cual

está dado en micrones. La última columna representa los datos ob

tenidos de velocidad de reacción global en mol/cm3líquido s.

Solo se presentan los ensayos experimentales utilizados para
la evaluación de los parámetros; no obstante es necesario desta

car que el númerode corridas exploratorias previas a cada expe
riencia fue similar a éstos.

///
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802ent.

ZD2ent.

Z802sal.

r'x10“?

0.58 0.71 4.14 2.00 1.83

16.0 16.0 16.0 16.0 16.0

11 11 11 11

0.3 0.57 3.95 1.83 1.57

1.64 1.50 1.46 1.56 1.80

0.70 0.70 0.70 0.70 0.7Ü 0.70 0.70

15.0 16.0 17.0 07.5 16.5
2.7

18.1

11 11 11 11 11 11

0.48 0.47 0.43 0.58 0.46 0.49 0.41

1.50 1.56 1.80 0.81 1.64 1.43 2.00

0.70 0.70 0.70 0.70 0.70

16.0 16.0 16.0 16.0 16.0

O7 11 17 08 07

0.51 0.46 0.40 0.46 0.50

060 060 060 060

1.30 1.64 2.06 1.63 1.35

0.70 0.70 0.70 0.70 0.70 0.70 0.70 0.70

16.0 16.0 16.0 16.0 16.0 16.0 16.0 16.0

11 30 31 10 10 07

0.50 0.55 0.38 0.43 0.49 0.51 0.41 0.54

200 200 200 200 200 200 200 200

1.34 1.04 2.18 1.86 1.42 1.26 1.32 1.07
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Z
802sal.

dp(u)

rx10‘9

RECIPIENTE

0.49 0.42 0.36 0.40 0.54 0.53 0.54 0.51 0.48 0.49 0.46

0655 0655 0655 0655 1090 1090 1090 1090 1090 1090 1090

1.44 1.92 2.29 2.01 1.09 1.14 1.08 1.30 1.51 1.45 1.62

Canasta Canasta Canasta Canasta Canasta Canasta Canasta Canasta Canasta Canasta Canasta

525 725 925 725 525 525

0.49 0.43 0.33 0.51 0.52 0.53

0655 0655 0655 1090 1090 1090

1.40 1.85

.26
1.30 1.24 1.17

Sin Sin Sin Sin Sin Sin

canasta canasta canasta canasta canasta canasta
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N2Z802sal.2dp(u)2rx10”?2DISTRIBUIDOR

VJ O
HNHB

NO

525 525 525 525

0.54 0.59 0.64 0.36

1.10 0.72 0.41 2.30

S3 53 53 53

Flacaporosa Placaporosa Placaporosa Flacaporosa

MON
MN"

725 725 725

0.54 0.59 0.64

1.10 0.72 0.41

53Placaporosa

Placaporosa Placaporosa

H
ID 53

HON
Htiñ

925 925 925

0.54 0.59 0.64

531.10

0.72 0.41

Placaporosa Placaporosa Placaporosa

I“)
II'J 53
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