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O.-PRESENTACION. OBJETIVOS DEL TRABAJO.

Este trabajo se ha concebido como continuación de

otros anteriores, realizados en el Departamento de Química
Técnica de la Facultad de Química de la Universidad de Barcelo-

na, sobre sulfonación con S03 vapor en reactor de película
descendente. (Domingo.F.J. 1.974) (Morales.H. 1.976).

En la figura (O., 1) se muestra un esquema detallado

de la estructura del presente trabaj o. El objetivo del rm srno

es la simulación de un reactor gas-líquido de película descen-

dente, en estado estacionario. El modelo matemático elaborado

se aplicará a distintas situaciones experimentales, y especial-
mente a la sulfonación de dodecilbenceno con trióxido

de azufre vapor. En este caso, seran variables de entrada

(datos) del modelo, los caudales, razones molares, temperatura

del agua de refrigeración y características del reactor. (línea 3)

Se desea conocer cuál será la conversión de salida, el porcen­

taje de materia activa, y otras propiedades del producto final. A

partir de las teorías generales fisicoquímicas, y de acuerdo

con la información bibliográfica adecuada, se elaborarán las

hipótesis simplificativas del modelo ( 1 ) • Por ejemplo, que

no hay efectos de entrada al reactor, que no se producen reaccio­

nes secundarias significativas, y otras.

El modelo deberá desarrollarse a nivel microscópico,
esto es, en segmentos de reactor de longitud diferencial.

Para cada uno de los segmentos se deberá calcular su perfil

de velocidad, de temperatura y de concentraciones de los reactan-

tes y productos. Las condiciones de salida se obtendrán repitien-

do el cálculo segmento a segmento hacia abajo en el reactor.

También en este nivel del cálculo se aplicarán hipótesis sim-

plificadoras. Las propiedades fisicoquímicas de las sustan-

c ias del sistema se deberán introducir al modelo (2) a partir

de fuentes bibliográficas, por estimación a partir de correlacio­

nes, o por determinación experimental propia.



Hipótesis

! ! l
Modelo
matemático

( 5 )

Reactor

real

( 10)
Modificaciones

Figura 0.1 - Esquema general del trabajo.
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El modelo matemático suministrará un conjunto de

resultados en la forma de valores
, .

numerlcos de las variables

de salida para cada conjunto de valores de las variables de

entrada.

La validación de estos resultados simulados debe

hacerse contrastándolos con resultados experimentales reales.

Para ello, debe disponerse de un sistema de reacción real,

que se alimentará

modelo (4) y en el

químico permitirá

con las mismas variables de entrada que el

que se realizarán experimentos cuyo análisis

la comparación con los resultados simulados

(6) y (7). Evidentemente las características geométricas de

los reactores reales deberán introducirse también como para­

metros al modelo (5).

De la comparación de los resultados simulados y los

experimentales (8) puede deducirse si el modelo se ajusta sufi-

cientemente a la realidad. En caso negativo, deberá modificar-

se el modelo o incluso L8 hipótesis de trabajo (9) y (10) hasta

conseguir un modelo fiable (1�.

La Memoria que se presenta abarca todo el esquema

indicado. En el capítulo 1 (Introdu<rión) se presenta un

estudio sobre la reacción de sulfonación y los reactores en

los que se lleva a cabo, y se sientan las bases y los modelos

teóricos para el estudio de la transferencia de materia y la

2 es una descripción

película
detallada

descendente.

tulo del modelo

El capí­
matemático

fluidodinámica en el reactor de

empleado en el trabaj o, a la luz de los objetivos propuestos

y las teorías generales descritas en el capítulo

tivo experimental y el sistema de reacción

1. El disposi­

en elempleados

trabajo se muestran en los capítulos 3 y 4, respectivamente.

El capítulo 5 contiene los resultados experimentales

obtenidos en este trabajo para la

el capítulo
el modelo para

sulfonación de dodecilbenceno

los resultadoscon S03 vapor. En

pronosticados por

6 se comparan

la sulfonación con resultados

experimentales propios, y los resultados de la aplicación del
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modelo a otros sistemas gas-líquido se comparan con resultados

experimentales obtenidos de la bibliografía.

En el capítulo 7 se resumen las conclusiones obtenidas

de este trabajo.

de un

111 (

Finaliza el· trabajo con los apéndices 1 Cálculos

experimento ), 11 ( Propiedades físico-químicas ), y

Programa de cálculo ).



1.- INTRODUCCION



7

l.-INTRODUCCION

1.1.-SULFONACION/SULFATACION.

1. 1. l.-GENERALIDADES.

Se llama sulfonación a la reacción química que permi­
te incorporar el grupo 503 a una molécula orgánica mediante

la formación de un enlace C S ; cuando la incorporación de

SO
3
se realiza por la formación de enlaces

se llama de sulfatación.

C-O-S la reacción

Los mecanismos concretos de las reacciones dependen
de los reactantes y de las condiciones en que se efectúe la

reacción. Así, por ejemplo, en la sulfonación de alquilbenceno
líquido, el mecanismo es distinto según el disolvente

empleado. Para la sulfonación de alquilbenceno con trióxido

de azufre gas, un mecanismo propuesto (Cerfontain.H.,1.968)
es el siguiente:

R@ + 503

Con alquilbencenos de cadena larga, condicionantes

estéricos conducen a un producto para-sustituido.

En una pequeña proporCión, se pueden adicionar dos

o mas grupos 503 al benceno. Estas reaccion�& secundarias

dan lugar a ácidos alquilbencenopolisulfónicos, y tienen importan­
cia en el esquema general de reacción por éuanto consumen 503
Otras reacciones secundarias que tienen importancia son las

que dan lugar a la aparición de color. Aunque no se conocen
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los mecanismos concretos, es notoria la influencia de la tempera-

tura. Con reactivos fuertemente ácidos,
benceno

como H2 SO
4

produciéndose

y óleum,

olefinas,es posible la desalquilación del

que comunican un desagradable olor al producto.

Se han desarrollado numerosos productos de sulfona-

ción/sulfatación uti lizables como agentes tensioacti vos, y que

han llegado a ser mayoritarios en el mercado de detergentes.

Así, la producción de

Japón ascendió en

sulfonados en

1.982 a 2,42 .

EE.UU,

106 t
Europa occiden­

representando eltal y

62% de la producción total de tensioactivos sintéticos (Wer-

delmann. B. H. 1.982). Destaca asimismo la producción de alqui 1-

bencenosulfonatos lineales con 1, 1· 106 t, también en 1.982.

1.1.2.-MATERIAS PRIMAS

Un agente tensioactivo debe poseer un grupo hidró-

filo y un grupo hidrófobo. El grupo hidrófobo típico consta

de una cadena de átomos de carbono, normalmente en el rango

C
8

- C
18 ' preferiblemente con un grupo funcional reactivo que

permita unir el grupo hidrófilo. Por razones de biodegradabi-

lidad es conveniente que la cadena de átomos de carbono sea

lineal. El consumo de las materias primas mas importantes

alquilbenceno lineal y alcoholes grasos fue en 1.982 de

1 .106 t y 5 .105 t respectivamente (Johnson.K.I;Turner.A.H.1984)

El petróleo suministra una parte importante de las

materias primas para la producción de tensioactivos. El alquil-

benceno lineal se obtiene por alquilación de benceno con cloro­

parafinas lineales o con alfaoleEinas obtenidas por polimeriza-

ción de etileno o craqueo de parafinas. Las alfaoleEinas también

se utilizan como materia prima para la obtención de tensioacti-

vos al poder ser sulfonadas directamente. Los alcoholes de

cadena lineal larga, alcoholes etoxilados, alquilfenoles, etc .,

materias primas de la reacción de sulfatación, pueden prepararse

también a partir de derivados del petróleo.
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Las grasas y aceites de origen vegetal o animal han

sido las materias primas más usadas en la industria de tensioacti­

vos, mediante con v e r sa on directa a jabón. En la actualidad,

todavía juegan un papel muy importante; los

las grasas parcialmente hidrolizadas pueden

para obtener tensioactivos. A partir de los

por reducción, se pueden obtener alcoholes

su posterior sulfonación o sulfatación.

ácidos grasos y

ser sulfatadas

ácidos grasos,

y olefinas para

Otras materias primas naturales, potencialmente úti-

les para su conversión en tensioactivos mediante sulfonación

o sulfatación son los hidratos de carbono (celu10sa, azúcares,etc)

y la lignina (Lanteri.A.,1.978)

1.1.3.- REACTIVOS PARA LA SULFONACION/SULFATACION.

Por orden de menor a mayor reactividad, los agentes

de sulfonación/sulfatación más utilizados son los siguientes:

- Bisulfito sódico, NaHS03.
Utilizado fundamentalmente

lo tanto solubilizar la

de obtención de pulpa de

para sulfonar,

lignina en el

la madera. El

y por

proceso

bisulfi-

to sódico es muy poco reactivo como agente sulf 0-

nant e ,
necesitándose calentar para

la reacción. La

como subproducto en

produa:ión de

la fabricación

llevar a cabo

lignosulfonatos

del papel es

importante, no encontrándose aplicación para gran

parte de los producidos. Sus propiedades tensioac­

tivas los hacen útiles como aditivos en algunos

procesos como la fabricación del cemento.
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- Acido sulfúrico, HZS04
Los primeros procesos de sulfonación/sulfatación
utilizaban ácido sulfúrico corno agente sulfonante.

En este proceso, se produce la liberación de una

molécula de agua por cada molécula de ácido que

dereacciona, por lo que se necesita un exceso

ácido o la eliminación del agua por destilación

azeotrópica, para evitar una excesiva dilución

de la masa reaccionante, ya que el

la

proceso es

discontínuo. Una vez completada reacción,
la masa se diluye con agua para separar el ácido

sulfónico formado, por decantación. ·La reactivi-

dad corno agente sulfonante del ácido sulfúrico

es baj a, requiriéndose calefacción. Los produc-

tos obtenidos por sulfonación con ácido sulfúrico

contienen cantidades importantes de sales inorgá-

nicas que afectan negativamente a su calidad.

Este reactivo es actualmente poco usado.

- Acido clorosulfónico, HC1S03 .

Muy usado para la sulfatación de alcoholes grasos,

requiere una rápida extracción del ácido clorhí­

ácidadrico formado para evitar la hidrólisis

del a lcohol ya sulfatado. El ácido clorosulfóni-

ca es altamente reactivo, presentando el

niente de la corrosividad del clorhídrico.

inconve-

El óleum es el más usado de los agentes sulfonantes.

Al poseer llbre se evita el inconvenient e

que tiene el ácido sulfúrico de liberar una molé-

cula de agua; sin embargo también es necesario
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trabajar con un exceso de trióxido de azufre del

orden de 3 moles de S03 por cada mol de compues-

to a sulfonar. Los productos obtenidos por sulfo-

nación con óleum también pr-e sent.a n una gran canti­

dad de sales inorgánicas.

- Trióxido de azufre, 503

en reacciones de sulfonación de compues-

tos aromáticos y olefinas, y de sulfatación de

alcoholes, reacciona estequiométricamente con

alta velocidad de reacción. Esta reacción es

muy exotérmica, debiéndose proveer métodos para

la eliminación del calor y evitar la carboniza-

ción del reactante líquido y de los productos.

se utiliza en forma líquida, en procesos

de poca importancia industrial,diluido con S 0,2
o parafinas de bajo punto de ebullición: estos

compuestos, al evaporarse, contribuyen a mante-

ner la temperatura de la masa reaccionante. El

en forma gaseosa, diluido con nitrógeno o

aire seco, es muy

nación/sulfatación;

utilizado en procesos de sulfo-

se obtiene por evapo-

ración de S03 líquido, por destilación de óleum

o por combustión de azufre y posterior

catalítica del SO� formado a S03
Al reaccionar estequiométricamente, la

conversión

. ,

reaCClon

de sulfonación con S03 requiere muy poco exceso

y por consiguiente, el producto obtenido contiene

sólo una pequeña cantidad de sulfatos
• 'o

lnorganlcos,

no obteniéndose subproductos en cantidades signifi­

cativas.

El problema de la eliminación de calor de la

reacción se ha resuelto mediante una amplia variedad

de diseños del reactor, que se pasa

a continuación.

a describir
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1.2.- REACTORES DE SULFONACION/SULFATACION CON TRIOXIDO DE

AZUFRE VAPOR.

-

1.2.1.-REACTORES TIPO TANQUE AGITADO.

reactor a través de un

8% de 503
distribuidor

en volumen)

que, juntoes

El 503
inyectado al

diluido con aire ( -

con una enérgica agitación, asegure una buena dispersión en

la masa reaccionante. Mediante agitación, serpentines y camisas

de refrigeración se procura evitar sobrecalentamientos.

El reactor tipo tanque agitado puede funcionar en

discontínuo, o en contínuo instalándose una serie de reactores

en cascada (procedimiento Ballestra).(Figura 1.1.).

Reactante

gaseoso

Gases
residuales

Producto

Reactante

líquido

Figura 1.1 - Reactores tipo tanque agitado
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1.2.2.- REACTORES TIPO VOTATOR.

La reacción tiene lugar en el espacio anular existente

entre dos cilindros: uno móvil, el interior, y otro fijo, el

exterior, ambos refrigerados por agua.

El reactante orgánico es alimentado por la parte

inferior y una mezcla de SO
3

aire es inyectada por varias

entradas a lo largo del reactor; el gas inerte y el producto

de la reacción salen por la parte superior siendo separados

en un ciclón.

El movimiento giratorio del cilindro interior facili­

ta una buena eliminación del calor. (Figura 1.2)

Reactante

gaseoso

Reactante

líquido

Agua
ref.

Agua Gases

Agua
'-----refrigeraclón

Agua
.__-------------

refrigeración

Figura 1.2 - Reactor tipo Votator.
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1.2.3.- REACTORES DE PULVERIZACION.

El reactante líquido se dispersa en forma de niebla

en el seno de una mezcla 503 aire El calor liberado por

la reacción se elimina o con �una corriente adicional de aire

o haciendo impactar la mezcla reaccionante sobre una superficie
enfriada (Figura 1.3).

Reactante

líquido

Reactante

gaseoso

Agua
refr"geración

------·Producto

Figura 1.3 - Reactor de pulverización.

1.2.4.- REACTORES DE PELICULA DESCENDENTE.

En ellos circulan las dos fases en equicorriente,
sin mezclarse entre sí. El líquido se mueve por gravedad en

forma de una película delgada que cubre completamente las pare-

des del reactor, mientras que el gas ( 503 y aire ), circula en

régimen turbulento a alta velocidad por el seno del reactor.

Las paredes del reactor están refrigeradas, eliminando el calor

de la película de reactante orgánico.

Existen numerosos diseños que intentan aumentar

los caudales de producción asegurando simultáneamente una eficaz

refrigeración. Así, existen reactores donde la película se

forma sobre las paredes de dos cilíndros concéntricos, circulando

e.i gas por el espacio anular; (Figura 1.4 a) en otro diseño" el, cili'E_
dro interior tiene un movimiento de rotación que ayuda a la for-
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mación de la película y a la eliminación del calor; otro tipo

de reactores tiene· forma de intercambiador de calor de carcasa

y tubos, formándose la película en la pared interior de cada

tubo, y circulando agua de refrigeración por el exterior de

los mismos (Figura 1.4 b); en - otro diseño, se establece una

cortina de aire entre el 503 y la película de líquido al princi­

pio del reactor, para disminuir la velocidad de reacción; y

varios diseños más (Kirk-Othmer, 1.982).

Reactante

gaseoso
�
� --�.�__ Reactante

gaseoso
Reactante

.-- TlqUldo

�

Reactante

gaselso

Agua
ref.

Reactante

--líquido

Agua
refrigeración

Producto

Gases

�
- residuales

-Agua
ref.

Product

Agua
ref.

(a) (b)

Figura 1.4 - Reactores de película descendente.
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Común a estos diseños es la existencia de una película
de líquido formada sobre un sólido, y en contacto con una fase

gas con la cual se producen intercambios de cantidad de movimien­

to, materia y energía.

Existen otros procesos en la Ingeniería Química basa­

dos en las transferencias entre una película líquida y una fase

gas, tales como procesos de condensación y evaporación, absor-

ción, etc. En los próximos apartados de esta introdución, se

discutirán las condiciones fluidodinámicas de las fases gas

y líquido implicadas en los distintos procesos que se llevan

a cabo en columnas de paredes moj adas, y se expondrán las teo­

rías y modelos existentes en la bibliografía, a la luz de la

descripción aportada por los fenómenos de transporte.

A los efectos de la discusión que sigue, una columna

de paredes mojadas se asimila a una conducción cilíndrica verti-

cal refrigerada por el exterior, con una película de líquido

resbalando por gravedad por la pared interna del tubo. La

fase gas circula por el espacio vacío interior del tubo.

Agua --+-__

ref.

Agua
--1----

re f .

Figura 1.5 - Columna de paredes mojadas típica.

Gas

J

Película
líquido
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1.�.- CIRCULACION DEL GAS.

La circulación del gas en una columna de paredes

mojadas presenta grandes semejanzas con la circulación por

un tubo vacío debido a la diferencia entre las viscosidades

y densidades del gas y del líquido. La distinción, por lo

tanto, entre los regímenes laminar y turbulento es la misma

que para un tubo vacío, teniendo el número de Reynolds crítico,
para las perturbaciones de entrada normalmente encontradas,
un valor de 2�300 Para altas velocidades de líquido puede

ser conveniente utilizar el número de Reynolds relativo a la

velocidad interfa' cial, y para espesores de película no desprecia­

bles frente al diámetro del tubo, utilizar el diámetro de la

sección de paso del gas, con lo que el número de Reynolds vendrá

definido por la ecuaClon (1.1):

( U - u.
1

( d - 2 8 ) ( 1. 1 )

fLG

1.3.1.-REGIMEN LAMINAR.

En los procesos de columna de paredes moj adas, la

circulación del gas en régimen laminar se ha utilizado en numero­

sos trabajos de determinación de coeficientes de transferencia

de materia en la fase líquida, mediante la absorción de gases

puros; a escala industrial, sin embargo, la circulación de

gas suele ser en régimen turbulento.

Para el caso límite de velocidad de líquido cero,

la circulación del gas sería perfectamente descrita por la
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ecuación de Poiseuille, que permitiría obtener el perfil de

velocidades y el coeficiente de fricción.

En el caso general con circulación de líquido, el

perfil de velocidades viene dado por la ecuación obtenida por

Hikita & Col.(1.976), a partir de la ecuación de movimiento:

u (r)
u.

= U ( 2 - -�)U
2 U ( 1 -

u.
�

U ) ( r/r. )
2

.i,
( 1. 2 )

que corresponde a un perfil parabólico. En el caso en que

el espesor de la película de líquido no sea despreciable frente

al radio, ui ' U y r. deberán calcularse por la ecuación:
.i,

u. ��

p�'c ) (l'2 [( p�'c F (l'Z.i,
(Ga

G j16 ReG) ( fL" / 2 ( 1 .)- +
U

�i-

) ( 1 - a2 + a2 ID a2 ) ]+ 1 -p ( 1. 3 )

( Ga/ 16 ) [ F a2 ( a2
,,-

( 1 a2ReG + 2fL - +

+ ( fl
�'c

/ P
�'c

) ( 1 _ P
o'c

) a2 ( 1 _ a2 + a2 In a2 � ( 1. 4 )

ReL ( GaL/ 128) [ 2 pl'c F ( 1 _ a2 )
2

+

+ (l-P-',�-) [(1 -e}) (1- 3(2) - a4 In a 4]J
-;'c fLG

( 1. 5 )

donde

y
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Ga y Ga , los números de Galileo del gas y del líquido defini-
G L

dos por:

Ga
p2 d3g ( 1. 6 )

fL3

a es el cociente entre el diámetro de la sección de paso

del gas y el diámetro de la columna, y F viene dado por la

fórmula:

F
.1Pf

( 1. 7 )

Si la velocidad interfacial u. = O, se estaría
1

en el caso de circulación de una única fase, y las ecuaciones

se reducirían a la de Poiseuille.

En el caso en

u.
1

que
u.

dad del gas en el eje es cero, y si __1_, >.2
U

u
será menor que cero,

(figura 1 .6)existiendo una zona con flujo circular del gas

z

u.
1

-U-= 2 U

Figura 1.6 - Perfiles de velocidad.

= 2, la veloci-

n

u

2
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El radio de esta zona con flujo circular del gas

se obtiene de la ecuación (Hiki ta & Col. 1 .979) :

r ( 2-
u.

1

)/ ( 1 -

u.
1

( 1. 8 )
c

u u

Estas ecuaciones son válidas para flujos completamen­

t e desarrollados; Boyadzhiev (1.971 a) ( 1.971 b) , resolvió las

ecuaciones que describen la interacción del gas y la película

de líquido en flujo no uniforme, es decir, con variación del

perfil de velocidad a lo largo del eje z determinando perfiles

de velocidad en el gas y líquido así como el espesor

película en función de la coordenada z

de la

1.3.2.- REGIMEN TURBULENTO.

Siendo las velocidades para régimen turbulento normal­

mente mucho mayores que las velocidades del líquido, y teniendo

en cuenta las diferencias de viscosidad entre una fase y otra,

el tratamiento del flujo del gas se puede reducir al de la

circulación de un gas en un tubo liso (si el líquido circula

en régimen laminar), o en un tubo rugoso (si el líquido circula

en régimen de ondas).

Las ecuaciones de movimiento y de continuidad, que

se han aplicado al régimen laminar, también son válidas para

el régimen turbulento pero no son integrables, por lo que el

problema de la distribución de velocidades y esfuerzos se ha

de resolver por otros métodos.

Trabajando con magnitudes de tiempo ajustado (Bird

Oz: c.n . 1 1. 960), se llega a la óefinición de deDsidades de

fluj o turbulento de cantidad de movimiento, que por analogía

con el fluj o laminar, se expresan en función del gradiente

de velocidad y de una viscosidad turbulenta definida por

nesq,(Schlighting.H.1.972):

Boussi-
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d u
z

-

flt
- p u

z
u

y
( 1. 9 )

dy

A partir de la teoría de Prandtl, (Schlighting.H.1972),
la viscosidad cinemática turbulenta Ve viene dada por la f6rmula:

u . L
y

(1.10)

siendo la velocidad de fluctuaci6n, y la longitud
de mezcla de Prandtl.

En una regi6n cercana a la pared, la densidad de

fluj o de cantidad de movimiento es constante e independiente
de la coordenada y es transmitida a la pared por fuerzas

viscosas. Esta densidad de f luj o TG será ej ercida en nuestro

caso por el gas sobre el líquido, y 'permite definir una. velocidad

característica de la turbulencia en el gas (Davies,J.T.1.972):

u
o

(1.11)

Con esta velocidad característica se definen coordena­

das y velocidades adimensionales de la forma:

u y
+ o

(1.12)y
V

u
+ z

(1.13)u
z

u
o

En las teoriás clasiéas de la turbulencia se suelen

distinguir tres zonas de perfiles de velocidades diferentes:
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Zona y
+

� 5

En ESta zona, según el análisis de Vori Karman

-+
U

+
(1.14)y

Lin & Col. (1. 953) determinan la viscosidad

turbulenta según:

v (+3a (1.15)

y Davies (1.972) según:

v
L!:_\3 .

\ 8 ,9 )
( 1. 16 )

sustituyendo cualquiera de estas expresiones

en la fórmula:

du
p( V+ Vt )

z
__

d y
+

(1.17)

e integrando se obtienen complicadas expresio­

nes para u + en función de y + Su resolu­

ción numéricza se aproxima al resultado de

Von Karman.

Zona 5 L Y
+
L 30

En esta zona Davies (1.972) siguiendo a

Sleicher y Levich sugiere para la viscosidad

turbulenta la expresión:

v 1 2 1 (1.18 )
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que permite obtener el perfil:

z
11 arc tg.

/ y +\
\-;;-J (1.19)

-+
U

diferente del dado por Van Karman:

-+
U

z
3, 05 + 5, O ln (y +) ( 1. 20 )

Este último perfil fue elegido por Van

Karman para dar continuidad en
+

== 5y

a la expresión (1. 14), vál ida para la zona

anterior pero se ajusta peor a los datos

experimentales que la ecuación

Davies.

(1.18) de

Zona
+

y > 30.

Para Davies, coincidiendo con Van Karman

y con los resultados experimentales:

( 1. 21 )

z
(1.22)y

-+
U

Este perfil de velocidades para las tres zonas se

puede ver en la figura (1.7).
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Ecuación (1.19) Ecuación (1.22)

10

5

Ecuación (1. 14)

o

3 5 10

F'í.gu ra 1.7 Perfil de velocidades en r�gimen turbulento

+

y ......
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Para flujo en una tuber{a y ya para zonas más alejadas
de la pared, el perfil de velocidad se puede expresar por
la fórmula:

u
z

(-+-)
1/7

(1.23)
u ,

z max

El coeficiente de fricción puede obtenerse mediante
la ecuación empírica de Blasius, válida para flujo turbulento
en tubos lisos:

f 0,04 ( R _e)
- 1/4 (1.24)

Otra correlación empírica que se ajusta mejor a los

datos experimentales, y que puede ser justificada teóricamente
(�avies, 1.972) es :

1/2
2.46ln[(Re)f ]+0,30 (1.25)

Hikita y colaboradores (1.978) también determinaron
los perfiles de velocidad en el gas para

a partir de una expresión para la longitud de

régimen turbulento

mezcla de Prandtl,
que permite obtener una ecuación para la viscosidad turbulenta.
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1.4.- CIRCULACION DEL LIQUIDO.

En la circulación de líquido en forma de película
sobre una pared sólida se pueden distinguir varios tipos de

flujo (Fulford, 1.964). Así, el fluj o completamente desarrolla-

do de una película laminar sería estacionario y uniforme,
el flujo de la misma película en la región de entrada sería

estacionario pero no uniforme, y el flujo de una película con

ondas sería no estacionario y no uniforme.

En lo que respecta a los regímenes de flujo, se pueden

distinguir fundamentalmente tres: laminar, con ondas, y turbulen-

to (con ondas). En el flujo con ondas éstas pueden ser:capilares,

gravitacionales o una mezcla de amba s. El paso de un régimen
a otro viene descrito fundamentalmente por el número de Reynolds,

aunque la aparición de ondas capilares y gravitacionales se

puede predecir también a partir de los números de Weber y de

Froude respectivamente. Estos números adimensionales para

una película líquida vienen dados por las expresiones:

Re r/v ( 1.26)

We ( 1.27)

F r ( 1.28)

Algunos autores definen el
,

numero de Reynolds como

cuatro veces el dado por la fórmula (1.2 6 ) •

En los próximos subapartados 1 .4 . 1 . a 1.4.3 se

deser.±1:úi2áti. .t l.o s tres regímenes de flujo indicados, completament.e

desarrollados, y posteriormente en el aub a pa r-t.ado 1.4 .4- - �lo&

efectos de entrada y salida en una columna de paredes mojadas.
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El f luj o de una película líquida en régimen laminar

puede ser descrito por las ecuaciones de Navier-Stokes.

(Por ejemplo, Bird & Col, 1.973 )

componente (�v ov dv
x x x

x 'p -- + v -- -t-V -- -i-V,
x y z

�t dx '>y

+

componente (dV ov
y:p --y + v --y +v

'dt x � x
y

componente z ;p (� v
z

+ v

() v
z

()t X()x
+ v

y j) y

av x)= _k+¿}z dx

+ (1.29)

t)p
--- +

CJy
+ v

z

( 1. 30)

c}v
z

nue aplicadas a este sistema quedan de la forma:

g

V

sen ()+ o (1.32)



�
dy p g cos e

�
dz

o

con las condiciones límite:

para y = O v = O
z

para y

dv
z

dy
O

28

(1.33)

( 1. .14)

(1.35)

y una vez integradas permiten obtener el perfil de velocidades:

v
z

.s:
V

2
__L_ )2

sen e (�y

u
z

R ---l

(1..36)

Figura 1.8 - Perfiles de velocidad con un gas circulando para­
lelamente a la superficie del líquido.
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y de aquí:

v ,

max
sen () (1.37)

r

sen () (1.38)v

sen () (1.39)

(/ r V j 1/3
sen () J

( 1.40)

Para el sistema descrito el flujo es estacionario

y uniforme, no hay aceleración en la película, y la pared sostiene

el peso del líquido, por lo que:

o e 8 sene (1.41)

y el coeficiente de fricción fL será igual a:

fL
6 V

r
(1.42)

En presencia de un gas circulando paralelamente a

la superficie libre del líquido se

límite:

tendría como condición

para y

dv
z

dy (1.43)

ya que T
G

es la densidad de flujo de cantidad de movimiento

entre el gas y el líquido. El perfil de velocidades sería:
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2 TG Y
v

g (Sy - _L_ .. ) sen e ( 1 .44)
z V 2

fl

El espesor S de la película puede obtenerse de la

ecuación (1.45) por iteración:

r (1.45)

y la densidad de flujo de cantidad de movimiento en la pared
será:

+ p g S sen e + (1.46)

En coordenadas cilíndricas, la integración de las ecua­

ciones de Navier-Sto�kes darían:

v
z

In (r/R) (1.47)

y

r (1.48)

expandiendo los términos en potencias de (S /R) daría (Fulford,
1965) :

r
3 (SR)

2

20 4� (�)
3

+
1

140
( 1.49)·

De la expr-e e i.on (1.49) el término S R puede tener

.i.mpo r-t.anc i.a en los sistemas reales como c o r r-e cc.i.on en el espesor

debida a la curvatura.
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1.4.2.- REGIMEN DE ONDAS.

Se han publicado numerosos trabajos sobre la estabilidad

del f luj o de una película líquida y las propiedades de las

posibles ondas formadas (Krantz y Goren, 1. 971 ) . Los resultados

se obtienen a partir de la teoría de la estabilidad lineal,
o determinando experimentalmente alguna de las propiedades
de las ondas.

El análisis teórico incluye
ecuación de Orr-Sommerfeld, a la que se

ecuaciones de Navier-Stockes y de la de

y Goren (1.971) hacen una recopilación de

la resolución

llega a partir
continuidad.

los métodos y

de la

de las

ciones de los diferentes autores para su resolución.

aplicabilidad de la

conclusión de que la

lineal está limitada

Krantz

suposi­

Pierson

y Whitaker (1.977) discuten la

de Orr-Sommerfeld, llegando a la

de la teoría de la estabilidad

ecuaClon

validez

por los

efectos de entrada y efectos no

a numeros de Reynolds bajos

lineales, pero

los resultados

que, sin embargo,
serían válidos.

Los mismos autores confirman las conclusiones a las

llegado Krantz y Owens (1.973), de que es más adecuada

lación espacial (ias perturbaciones crecen en el

que la clásica formulación temporal (las perturbaciones
en el tiempo), aunque esta última resulta válida para

de Reynolds bajos.

que habían

la formu­

espacio)
crecen

números

Fulford (1.965) resume los

otros autores mediante la apl{cación de

lidad lineal. Así, Katpi tza obtiene

las ondas y del flujo en régimen de

media del líquido, V, viene dada por

ción 1.34) que para el régimen laminar,

c, por la expresión:

resultados

la teoría

obtenidos por

de la estabi-

para las propiedades de

ondas, que la velocidad

la misma expresión (ecua­

y la velocidad de onda,

e 3 V (1.50)
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para c.

Su expresión para ondas largas se reduce al resultado obtenido

por Katpitza.

Levich obtuvo las siguientes ecuaciones empíricas:

a 0,46 S

c 2,4 V

(rgv )
1/3

S 1,34

[ lA
27l' a 8
---v P(c/V 1) (c/V - 0,9)

(1.51)

(1.52 )

(1.53)

(1.54)

Tailby y Portalski siguiendo el mismo tratamiento obtu­

vieron el incremento de superficie interfacial debido a las

ondas:

Portalski (1.973) experimentalmentedeterminó

(1.55)

las

velocidades de onda, y obtuvo valores de casi 3V para números

de Reynolds bajos, y 1,5V para flujo enteramente turbulento.

Se han dado diferentes valores para el número de

Reynolds crítico a partir del cual aparecen las ondas.

de estos valores recopilados por Fulford (1.965) son:

Algunos

Shibuya Re 7
e

Yih Re 1,5
c

- Katpitza Re 0,61 (Kf sen () )-1/11
c

(1.56)

Kf ( /14 g)/( P a3 )
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- Binnie Re
c + cote (1.57)

El resultado de Binnie predice Re = O para 8= 90 (pa-c

red vertical), al igual que el resultado de Benj amin, es decir,
que el flujo es siempre inestable aunque no se ponga físicamente

de manifiesto.

Yih y Seagrave (1.978) hacen un análisis de la estabi­

lidad de la película líquida en presencia de un gas circulando

paralelamente a su superficie. Fulford (1.965) da la fórmula

obtenida por Katpitza para flujo con ondas y un gas adyacente,

que permite hallar el espesor de la película líquida:

ag sen (-1 g sene
O (1.58)

donde se toman los signos más o menos para f luj o del gas en

contracorriente y en equicorriente, respectivamente.

La longitud de onda con un gas circulando en equico­
rriente se puede determinar de la fórmula (1.54), en la cual

en vez del coeficiente 0,9 se pondría un coeficiente que oscila

entre 2/3 y 0,9 , según la velocidad del gas.

inestable,

Aunque el número

las ondas no

de Reynolds corresponda

aparecen en la zona de

a un régimen
entrada sino

a una cierta distancia de la misma. En general, esta distancia

depende
ha sido

del caudal,

aprovechado

aumentando al aumentar éste.

por numerosos autores para,

Este hecho

trabajando

en columnas cortas, poder estudiar los fenómenos de transporte

a números de Reynolds relativamente altos sin las perturbaciones

debidas a las ondas.
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1.4.3.- REGIMEN TURBULENTO.

Dukler y Bergelin (1.952),

para régimen turbulento

utilizan el

(ecuaciones

perfil de

velocidades 1.14;1,20,

y 1.22)dadas anteriormente, obteniendo la expresión:

r
+ 64 �+

3, O o + 2,5 + (1.59 )

donde S+ es el espesor adimensional de la película dado por la fór-

mula (1.60) análoga a la (1.12)

(1.60)

y v
o

se obtiene a partir del esfuerzo cortante del líquido so-

bre la pared (ecuación 1.61; análoga a la 1.17)

(1.61)

(1.62)

Levich (1.962) considera que el perfil logarítmico es alterado

cerca de la superficie- donde es igual a cero

y supone amortiguadas las fluctuaciones de velocidad en la

di re €l ci ón y , según la ecuación:

,
v
y

v
y (1.63)

o

donde y se mide desde la superficie libre y A es la distancia

a partir de la cual, el acercarse a la superficie

amortiguada.

v

y
es
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y == O

_------1t
_A

l
v
o

o J_ Y-

Figura 1.9 - Amortiguación de la turbulencia cerca de la super­

ficie, según Levich

Considerando una longitud de mezcla de Prandtl propor­

cional a Y, obtiene:

v
Y v

o

2
Y ( 1. 64)

Y por análisis dimensional

A
a

,...
,.,.,

Z
P v

o

3 2

P v
Y

Vt -
o

.....

a

(1.65)

( 1. 66)

Basándose en la teoría de Levich, Davies (1.972)

toma i = 0,4 Y Y por lo tanto:

0,4 p Vo
3 2

Y

vr (1.67)
a

Y obtiene el espesor 81 de la subcapa donde

8 ==

1

rv

0,4 P v
3

o

(1. 68)
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Este modelo predice viscosidades turbulentas a distan­

cias menores que Á de la superficie libre, pero no fue extendida

al resto de la película por lo que no permite predecir su espesor

global.

Yih y Liu (1.983), hacen una revisión de los modelos

de turbulencia de importancia para la transferencia de calor

en una película de líquido. Estos modelos están basados en

los clásicos perfiles de velocidad turbulenta, como en

de Dukler (1.959), o en el modelo de Van Driest:

el modelo

(1.69 )

y para la región cercana a la superficie libre se basan en la

aplicación de modelos parecidos al de Levich, como el de Lamou­

relle-Sandall (1.972), o bien mantiene constante la viscosidad

turbulenta a partir de una distancia a la superficie.

La ecuación para la viscosidad turbulenta propuesta

por Yih y Liu (1.983), es:

-0,5+0,5 (1.70)

donde

T / T 1 _ s3 (y +) (1.71)
p (S+)

TL (1.72)s

TG + TL
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f = exp [ - 1, 66 ( 1 -

T ] (1.73 )

Sus autores consideran esta ecuación válida hasta

(y+)/{ +bO,6 ; desde este valor de 0,6 hasta la superficie
consideran constante la viscosidad turbulenta e igual a la

correspondiente a (y+) / ( �t) 0,6. Obtienen un buen ajuste
entre los espesores determinados a partir de esta ecuación

y los determinados por las ecuaciones de régimen laminar para

Reynolls baj os, o por la correlación empírica de Brauer para

Re> 400 :

1/3

g sen e
Re 8/15 ( 400 )-1/5 (1.74)

El coeficiente s indica la influencia de una corrien-

te de gas adyacente a la película ; su valor es 1 en ausencia

de circulación de gas. El coeficiente f se incluye como

un factor amortiguador de la turbulencia.

1.4.4.- EFECTOS DE ENTRADA Y SALIDA DE LA COLUMNA.

En la figura (1. 10) se muestra un esquema de los

posibles efectos de entrada y salida. El tratamiento hidrodiná-

mico de los efectos de entrada de una película líquida precisa
de la resolución de las ecuaciones de Navier-Stokes para las

coordenadas X y z, y de la ecuación de continuidad:

tJ z

1
---

p
- g sen e

�v
v

y
y � y

()v
z

+ v
z

+

(1.75)
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� v/ C)V 1 _h V (;>2 v
z

+
;ivz )z z

gv + v + - g cos

y O y
z � y

p el z i>y2 � z2
(1.76)

()v �v
y z

O (1.77)+ ==

dy � z

Ello ha sido adoptado por diferentes autores adoptan­

do diversas suposiciones que les permitían obtener ecuaciones

más fácilmente resolubles numéricamente: (Scriven & Pigford,

1.958), (Strobel & Whitaker, 1.969) , (Cerro & Whitaker, 1.971) ,

(Tekic & Col.1.983) ya su vez (Cerro & Scriven,1.980), dan

una relación entre el espesor adicional y la coordenada adimensio-

nal Estas teorías se ajustan aceptablemente a resultados

experimentales.

Pierson & Whitaker (1.977), dan una ecuación empíri-

ca para la longitud de entrada Le- , distancia de la entrada

a la que el fluj o se hace uniforme, en función del número de

Reynolds:

(1.78)

-

El efecto de la circulación de un gas adyacente a

la película líquida, sobre la longitud de entrada, es discutido

por Cerro & Whitaker (1.974), llegando a la conclusión de que

no es importante, excepto en sistemas a presiones moderadas,

donde:

Diversos autores han observado la presencia de una

banda en el extremo inferior de columnas de paredes mojadas

donde la velocidad superficial es prácticamente cero. En esta
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banda el espesor de la película es mayor que en el resto de

la columna.(Lynn & Col. 1.955).

Cook & Reginald (1.973), estudiaron este fenómeno

y llegaron a la conclusión de que era debido a la presencia
de agentes tensioactivos formando una película sobre la superficie
del 1 íquido. Estos autores encontraron que la altura de esta

banda no dependía de la altura de la columna y que disminuye
al aumentar el número de Reynolds, de forma más pronunciada
en régimen turbulento que en régimen laminar.

(a) (b)

Figura 1.10 - (a) Efectos de entrada. (b) Efectós de salida

"
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1.5.- TRANSFERENCIA DE MATERIA.

En este apartado se expondrán las teorías existentes

que intentan explicar los mecanismos de transferencia de materia

entre un gas y un líquido.

1.5.1.- ECUACIONES FUNDAMENTALES.

La ecuación de continuidad balance microscópico

de materia permite, mediante su integración, determinar los

perfiles de concentración. Aplicada a un componente A ,la

ecuación de continuidad es (Ve� por ejemplo,Costa & Col,1.984):

R

L q'A
i = 1

1
r,
1

= ° (1.79)

y para coordenadas cartesianas y I Z , en régimen estacionario

y con densidad constante, siendo v 0, queda:
x

v dCA c) cA () (D �) � (n �c: ) RA ( 1 . so:y
--- + v --- + -- +

�y z Q z ay {)y r)z

La difusión molecular en la direción z para una

columna de paredes mojadas, suele ser despreciable frente al trans-

porte convectivo de materia en la misma dirección. Por otra

parte, el transporte convectivo de materia en la dirección

y para flujos completamente desarrollados, sólo tiene lugar

por un mecanismo turbulento, y por similitud con la transferencict

de cantidad de movimiento (ecuación 1.17), se puede definir
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una difusividad turbulenta. La ecuación de continuidad queda:

v
z

(1.81)

con D + D t (1.82)

y la densidad de flujo de transferencia de materia en la dirección

y, sería:

- (D + Dt) (1.83)

Estas ecuaciones son válidas para la fase gas y para

la fase líquida, y requieren una condición de equilibrio en

la interfacie para la resolución completa del sistema.

Ante la dificultad de r e s o'Lv er- las anteriores ecua­

ciones, se suele representar la densidad de flujo másico como

el producto de un coeficiente de transferencia por la diferencia

de concentraciones entre la interfacie y el seno de la fase:

G
KG (cA ( 1. 84)

siendo

(1.85)

La expresión (1.85), en el caso de no existir resis-

tencia interfacial a la transferencia de materia, representa

la condición de equilibrio en la interfacie.

la ley de Henry se puede expresar como:

Si se cumple

(1.86)
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lo que permite definir un coeficiente global de transferencia

de materia de forma que se cumpla:

(1.87)

y puede demostrarse inmediatamente que:

1

K
+ (1.88)

Es frecuente el uso de un número adimensional llamado

número de Sherwood, que expresa la relación entre la transfe­

rencia de materia global y la que tendría lugar por difusión

molecular, definido como:

Sh
K d (1.89)
D

Se ha realizado mucho trabajo experimental para obtener

correlaciones empíricas entre Sh y otros numeras adimensionales,

como el número de Reynolds, el número de Schmidt ( Sc ) , etc. ,

con el objetiva básico .de L diseño de columnas de absorción

física.

v
Sc (1.90 )

D

1.5.2.- TRANSFERENCIA EN LA FASE GAS.

Por lo general, en los procesos en columna de paredes

mojadas, la reacción tiene lugar en la fase líquida; la ecuación

(1.81) se simplifica a:

u
z

(1.91)

para la fase gas.
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Esta ecuación ha sido resuelta por Hikita y Ishimi

( 1.976) para régimen laminar. A partir del perfil de velocidad

que se da en la ecuación (1.2) obtienen perfiles de concentra-

c i on y números de Sherwood. Estos números de Sherwood los

comparan con resultados experimentales de absorción de amoníaco

obteniendo una buena correlación. Hikita & Col. (1.979) resuelven

el caso de flujo circular del gas en el centro del tubo, supo­

niendo que no hay transporte convectivo en la dirección z en

la zona dada por la fórmula (1.8). Obtienen perfiles de concen-

tración para las dos zonas de flujo en el gas (fig. 1.1c),

y números de Sherwood que son comparados con resultados experi­

mentales para la absorción de metanol con agua.

Boyadzhiev (1.971) obtiene analíticamente una apro-

ximación a los perfiles de concentración y números de Sherwood,

para el caso de flujo laminar del gas, teniendo en cuenta efectos

de entrada.

En el caso de régimen turbulento, la difusividad

de remolino D
t depende de la coordenada y, lo que hace no integra­

ble la ecuación (1. 91 ) . Hikita & Col. (1. 978) suponen D
t

= 1,18 Vt,
resuelven numéricamente la ecuación de continuidad en coordenadas

cilíndricas, y obtienen el perfil de concentración, y de éste

el número de Sherwood, para los casos de equicorriente y contra-

corriente. Comparan los resultados numéricos con- resultados

experimentales de absorción de amoníaco.

Lin & Col. (1.953), sin tener en cuenta el transporte

convecti vo en la dirección z, suponen en la pared, O -:; y+ ::; 5,

que D
t

=

Vt y vienen dadas por la

la región turbulenta el transporte

expresión
molecular

(1.15), y que en

es despreciable

frente al turbulento. Integran la ecuaClon de continuidad

en estas condiciones para obtener expresiones para el coeficiente

de transporte y el perfil de concentración.

Vieth & Col. (1.96:.,) suponen:
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++
y

y u
o

v

f
-2- (1.92)

y (1.93)

donde � es un coeficiente empírico, y con un tratamiento similar

al de Lin, obtienen expresiones para el coeficiente de trasfe­

rencia y el perfil de concentración.

Según la analogía de Prandtl, (Davies, 1.972), a

partir de la existencia de una zona laminar y otra turbulenta

se puede llegar a la expresión:

Sh 0,05 (Re)0,8 (Sc)O,5 ( 1.94)

Davies (1.972) en un análisis más riguroso, y basándose

en el de Levich (1.962), llega a la ecuación:

D 182
KG

1, 5 + [ o,20/(Sc)2/3] In (YbI81)

donde

81 _5_.z,
u
o

1,S7/(Sc)2/3
(1.95)

(1.96)

es el espesor de una subcapa de régimen viscoso,

(1.97)

es el espesor de una subcapa de difusión laminar,

espesor de capa límite.

e es el

Otros tratamientos del problema de determinar coefi-

c í.er.t.e s oe transferencia de materia en la fase gas, se basan

en correlaciones empíricas del número de Sherwood en función
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de otros números adimensionales. La correlación más frecuente-

mente usada es la de Gilliland-Sherwood (1.934):

Sh 0,023 (Re)0,83 (Sc)0,44 (1.98)

en la cual el número de Sherwood incluye el cociente entre

la presión total y la presión parcial del gas inerte.

Hughmark (1.979) postula tres resistencias en serie

a la transferencia de materia según la fórmula:

1
+ + (1.99)

donde el supraíndice "+" se refiere a un coeficiente adimensional,

u
o

(1.100)

y los subíndices B, T Y e se refieren a las tres zonas, límite,

transición y central, respectivamente. El mismo autor (1.980)

aplica la ecuación (1.99) a una columna de paredes moj adas,

despreciando K;
K+ K+para T y e

debido a la interfacie gas-líquido, y dando

las expresiones:

(0,0094/sc)t {sct/arctg[34,6(0,0094Sc)t]
- arctg [S,S(0.0094Sc)i] } (1.101)

7,16
1

+ 2{f/2)2 (1.102)
( Sc ) ( Re) ( f /2) 2

Estas ecuaciones se correlacionan bien con los resulta­

dos experimentales de Gilliland y Sherwood (1.934).

Mce ready y Hanratty ( 1 .984) dan para el coeficiente
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de transferencia de materia entre un sólido y un fluido, asimila­

ble a la transferencia entre un gas y una película líquida,
la expresión:

u
o

0,8 (Sc)-0,704 (1.103)

1.5.3.- TRANSFERENCIA DE MATERIA EN EL LIQUIDO.

En régimen laminar, diversos autores han dado soluciones

para el perfil de concentración en una película líquida. Para

absorción física, es decir sin reacción química, la ecuación

de continuidad con el perfil parabólico de velocidad dado por

la ecuación (1.36) queda de la forma:

g D (1.104)2 V

Ernmert y Pigford (1.954) obtuvieron una solución

en forma de serie de exponenciales de un parámetro adimensional

función de la difusividad, el tiempo de contacto, y el espesor

de la película.

Para el caso de reacción química, una solución fue

dada por Best y Horner (1.979) obteniendo incrementos de absor­

ción con respecto a la absorción física.

Gottifredi & Col. (1. 972) han resuelto el caso de

absorción en una película líquida con un gas circulando paralela­

mente a su superficie libre, con y sin reacción química, obte­

niendo incrementos del número de Sherwood respecto a la absorción

física, en función de la coordenada z.

Para el caso de transferencia de materia en régimen

turbulento, o como simplificación del caso de régimen laminar,
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se han adoptado diversas teorías que asumiendo distintas hipótesis
intentan representar la absorción de una forma simple.
de estas teorías se exponen a continuación.

Algunas

- Teoría de la película de Whitman.

La teoría de la película (Whitman, W.G., 1.923) con-

sidera que junto a la interfase gas-líquido, existe

una película de líquido de espesor 82 dependiente de

la hidrodinámica, dentro de la cual el transporte es

únicamente molecular, y fuera de los límites de la película
la concentración se considera uniforme.

Despreciando el término convectivo, sin reacción

química y con difusividad constante la e cua c i.o n

queda:

(1.81)

o (1.105)

con las condiciones límite:

para y o

para y

integrando resulta:

(1.106)

y

(1.107)



Experimentalmente se ha demostrado que K
L

es propor­

cional a p '._
lo que indica que 82 depende de la difusividad.

Líquido

o
-

y

Figura 1.11 - Perfil de concentración según la teoría
de la película.

- Teoría de la penetración de Higbie.

En esta teoría (Higbie, R., 1.935) se establece que

la superficie del líquido es renovada por elementos

de fluido provinentes del seno de la fase, y que estos

elementos, después de permanecer todos ellos el mismo

tiempo, tn en la superficie, son reemplazados a su

vez.

y=O

Gas

Líquido

Figura 1.12 - Renovación de elementos de fluido en

la superficie, según la teoría de la

penetración.
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Las ecuaciones aplicables a un sistema descrito de

este modo serán las correspondientes a un gas que se

difunde en un líquido de espesor semiinfinito, pues

se supone que en el tiempo tD de permanencia del elemento

de líquido en la superficie, éste se mantiene muy lejos

de la saturación. La ecuación (1.81) queda:

D (1.108)

con las condiciones límite:

t O
o

para = cA cA

O
i

para y cA cA

00
o

para y cA cA

Esta ecuación es integrable, resultando:

+ CO
A

(1.109)

y

( dCA )- D
d y y=O

D (1.110)

Suponiendo que cada elemento de fluido permanezca

en la superficie un tiempo tD
absorción será:

la velocidad media de

(1.111)
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y

(1.112)

La hidrodinámica del sistema viene descrita por tDo Cua�
to menor sea éste tanta mayor renovación habrá, y mayor

será la cantidad de gas absorbido a igualdad de las

otras facetas.

Aplicada la teoría de la penetración a la absorción

en columna de paredes mojadas con líquido laminar o

con ondas, tD se puede tomar igual al tiempo de

contacto de la superficie del líquido con el gas:

L

tD v
max

y

�)
1
"2

KL 2

l>

( 1.113)

(1.114)

- Teoría de la penetración de Danckwerts.

Danckwerts (1.951) modificó la teoría de Higbie consi-

derando que no todos los elementos de líquido que

el mismo

llegan

tiempo,
Define

e igual

a la superficie permanecen en ella

sino que existe una distribución de edades.

s como constante para una hidrodinámica dada

a la velocidad media de renovación en la superficie,

y 'l' (t) como la fracción unitaria de interfase compuesta

por elementos cuyas edades están comprendidas entre

t Y t+dt o Con estas modificaciones de la teoría de

Higbie se llega a:



51

1 i
ÑA D s)"2 (CA - ca ) (1.115)A

Y

1

KL D s)"2 (1.116)

La hidrodinámica viene descrita por s.

sea s mayor será la renovación.

Cuanto mayor

Danckwerts (1.970) ha aplicado las teorías de película

y penetración a distintos sistemas, entre ellos la columna

de paredes mojadas, para procesos con y sin reacción química,

y de estos últimos para reacciones de primer y segundo orden;y

respecto a la velocidad de reacción: lentas, rápidas e instantá-

neas.

- Teoría película-penetración de 'Marcello y Toar.

Marcello y Toar (1.958) sustituyeron la condición

límite y = ca ; c = finito, de
A

la teoría de penetración,
obteniendopor la condición límite y = 82

para cortos tiempos de contacto:

ca

+ 22:
TF1

exp (1.117)

y para tiempos de contacto largos:

i D ca

exp (- n2 n
2 �)NA (c A

- cA) Tz
1 + 22: �2i= 1 2

(1.118)

Las ecuaciones son equivalentes, y para tiempos cortos
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la primera se aproxima al resultado de la teoría de

la penetración (ecuación 1.111) Y para tiempos largos
al resultado de la teoría de la película (ecuación 1.106).

En este modelo, a diferencia de los anteriores, la

influencia de la hidrodinámica del sistema es descrita

por dos parámetros: ()2 y tD •

Se han publicado, a parte de las ya indicadas, una

serie de teorías que estudian la difusividad turbulenta, Dt '

la relacionan con las propiedades del líquido, y determinan

su variación con la coordenada y.

Para una fase líquida,
números de Schmidt altos que hacen

no sea despreciable frente a la

sí lo sea la viscosidad turbulenta.

circulación del líquido en régimen
la difusividad turbulenta.

normalmente, se encuentran

que la difusividad turbulenta

difusividad laminar, au�que
Es decir que incluso para

laminar, puede ser importante

- Modelo de Levich-Davies.

Levich (1.962) supone la difusi vidad turbulenta amor-

tiguada por la interfase gas-líquido, al

viscosidad turbulenta, según la ecuación

la expresión 1.67):

igual que

(análoga

la

a

(1.119)
D t a

y obtiene el espesor (}z de la subcapa de difusión laminar

donde D
t < DL
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(
D
L a

0,4 P v�

1

)" (1.120)

y según el modelo de Levich:

(1.121)

análoga a la ecuación (1.107).

Haciendo un análisis más riguroso Davies (1.972)

supone difusión sólo laminar en la subcapa de espesor

�2' sólo turbulenta según la ecuación (1.119) en

la zona de �2 < y f: �1
seno de la fase en y

de Schmidt altos:

y concentración igual a la del

�
1 ' para obtener para numeros

D
(1.122)

o

0,32 D1/2 v3/2 P 1/2
o

-1/2
a 0.123)

La integración de la ecuación ( 1.83) entre y O

e y = �1' con cA cA para y = �1 y difusividad tur-

bulenta dada por la fórmula (1.119) permite obtener:

D
(1.124)

que para números de Schmidt altos serla equivalente a:

2

7r

D

T;- (1.125)
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Otros autores (Henstock & Hanratty,1.979); Lamont &

Scott, 1.970 1 Y Fortescue & Pearson, 1.967) tambien dan relacio­

nes para D
T que dependen del cuadrado de la distancia

a la superficie:

DT
2

b . y (1.126)

y determinan b a partir de las condiciones de

de

flujo.
4

y

King

Empí-(1.966), hace depender la difusividad turbulenta

ricamente se ha determinado b suponiendo despreciables los

términos convectivo y de reacción química, con lo que la ecuación

(1.78) queda de la forma:

d

dy

2
+by dCA] =

dy
O (1.127)

la integración de la cual permite llegar, para una película
de espesor semiinfinito, a:

kL
2 � (1.128)
n

Jarabo (1.977) obtuvo mediante absorción de

por diferentes alcoholes, en columna de paredes mojadas, una

relación entre el coeficiente b y los números adimensionales

de Reynolds, de tensión superficial y geométrico, tal como

indica la ecuación:

b 1. 511 10 9 Re. (1.129)

Prasher (1.974) obtiene:

Dt
-3

2,93 . 10
p
a

( 1. 130)
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Lamourelle y Sandall (1.972) integraron la ecuación

(1.123) para espesores finitos, obteniendo:

Sh =
2

(1.131)

Menez y Sandall

con reacción química:
(1.974), resolvieron la ecuac�on

d

dy [ ( 1 + b y2 k c (1.132)

para hallar soluciones para el número de Sherwood a regímenes
de reacción instantánea, muy rápida, rápida, y muy lenta, compa­

rando los resultados con los de la integración numérica de

la ecuación.

El efecto de un gas que circule paralelamente a la

superficie libre del líquido, sobre la transferencia de materia

en el líquido, fue estudiado por Henstck & Hanratty (1.979).
Estos autores obtuvieron una ecuación empírica relacionando
el coeficiente de transferencia con el número de Reynolds del

gas y del líquido:

D

SL Fc 0,0077 y3/2 [1 + 1,8 exp (- 30F)] (1.133)

con:

y = [ ( O, 7 O 7 R'i F
O, 50) 2 , 5

2

5]0'40+ (o, 0379 Re
L F

O, 90)
)

(1.134)

R eLF 4 ReL (1.135)

y Y V

HLF (1.136)
ReO,90 VG G

G
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Para estos autores anteriores, la turbulencia es

amortiguada en la superficie por fuerzas viscosas.

la difusividad turbulenta la expresión:

Dan para

Ov';;-
3

2
Dt =

V2
y

,,- � 2/3 TL + 1/3 TG
con: v

PL

( 1 . 137)

Aiba & Col,(1.981), obtuvieron para el efecto de

la circulación del gas, la ecuación:

u 10-3 [1
-¡

kL 0,35 0,85 (- 0,02 Re
,

)J.
- exp

{Se sc

I�-

donde: I u i ks
Re

sc

VG

(1.139)

(1.140)

-"

u. es la velocidad caracter í stica de la turbulencia, debida al
1

rozamiento en la fase gas, y

Estas dos magnitudes las

k es una rugosidad interfacial.
s

determinaron experimentalmente McCrea-

dy y Hanratty (1.984) a partir de resultados experimentales,

llegando a la destacable conclusión de que la turbulencia generada

en la interfase por la circulación de un gas, puede ser mas

importante para la transferencia de materia que la generada

en la pared. El efecto del gas se hace más importante para

espesores de película mayores lo que exp Lri.c a r-ori por la amorti-

guación d-e la turbulencia generada en la interfase por La pared.

Jepsen y Col,(1.966), han efectuado medidas de difusivi-

dad turbulenta en una película de líquido. A pesar de la disper-

sión de los resultados, llegan a la conclusión de que la difusión

turbulenta, como era de esperar, disminuye tanto al acercarse

a la pared como en el caso de acercarse a la superficie libre.
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1.6.- TRANSFERENCIA DE CALOR.

1.6.1.- ECUACIONES FUNDAMENTALES.

El balance microscópico de calor, ecuación de continui-

dad, permite mediante una integración obtener los perfiles
de temperatura. La ecuación general con una temperatura de

referencia es (ver por ejemplo Costa y Col,1.984):

Qdt [p e
p

( T - T
-;:-

)J
(a)

-v.p-:JC (T-T")
p

_.,.
----+

Vv +.

(b) ( c) (d)

+

� p

c)t
�

+ v: Vp

R

+}:
1 1

�

*

r', ( - .1 H. )
1 1

(1.141)

(e) (f) (g)

Esta ecuación se puede simplificar despreciando los

términos de " generación " de calor debidos a variaciones de

presión y al rozamiento viscoso y el transporte de calor debido

a la densidad de flujo laminar de cantidad de movimiento,
d,e, y f), términos generalmente poco importantes.

queda de la forma:

La ecuación

__", -+ A

,,_ -+ -?
- V. P v C (T - T ) - Vq +

p

R

+¿
i= 1

"*
r. ( -.1 H.
1 1

(1.142)
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Para un sistema estacionario, con circulación del

fluido en la dirección z se puede despreciar el transporte

por conducción en esa misma dirección

es simétrico respecto a la coordenada x

z
y si el sistema

tomando como tempera-

q

tura de referencia cero grados, la ecuación queda:

v
z

+

R

V
/,
i = 1

r.
]_

"

( - .1H.*)
]_

(1.143)

donde q viene dado por la ley de Fourier según la ecuación:
y

k
c)T

ay
(1.144)

De forma análoga a las ecuaciones de transferencia

de cantidad de movimiento y de transferencia de materia, se

puede definir una difusividad térmica turbulenta

sente el transporte convectivo de calor debido a

que repre-

las fluctuacio-

nes de velocidad, de forma que la ecuación (1.138) quedaría:

p e
r

(1.145)

siendo
k

La densidad de flujo de calor se puede representar

también como el producto de un coeficiente de transmisión de
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calor multiplicado por el incremento de temperaturas:

q
y

(1.147)

donde este coeficiente h engloba la transferencia de calor

por conducción, por convección y por radiación, y su inverso,

1/4 representa la resistencia a la transmisión de calor.

La resistencia a la transmisión de calor en un sistema

es igual a la suma de resistencias individuales. Así, por ejemplo,

en un sistema gas-líquido el coeficiente global de transmisión

de calor se determinaría por la ecuación:

1

h
+ (1.148)

Al igual que para la transferencia de materia, es

frecuente el uso de un número adimensional, el número de Nu­

sselt (Nu), que expresa el cociente entre la transferencia

global de calor y la que tendría lugar por conducción:

Nu
h d

k
(1.149)

El número de Nussel t se correlaciona frecuentemente

con otros números adimensionales como el de Reynolds

el de Prandtl (Pr) siendo:

(Re) y

P r
v

a
(1.150)

Otro número adimensional de interés es el numero

de Stanton (St), que es la relación entre la transferencia

global de calor y la debida a la velocidad y capacidad calorífi­

ca del gas:
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St
h

p V C
P

(1.151)

1.6.2.-TRANSFERENCIA DE CALOR EN EL GAS.

Teniendo en cuenta que la reacción tiene lugar normal-

mente en el líquido, si las variaciones de densidad son

pequeñas
ecuación

y k y
G

(1.143) queda

se pueden considerar constantes, la

la forma, para régimen laminar y

coordenadas cilíndricas:

u
z pC
h

p .) z

1 ()
()r

(1.152)
r

ecuación que con el perfil de velocidades obtenido en la ecua­

ción (1.2) y las condiciones límite:

r r.
1

T T.
1

(1.153)
r ° °

�e puede integrar numéricamente.

En el caso de régimen turbulento es necesaria una

expresión para at. Es frecuente considerar Vt aunque

esto no sea rigurosamente cierto, parece una buena aproximación.

Algunos valores dados

definido como Pr t

y Liu, 1.983).

para

Vt /

el

at

número

son

de Prandtl

1; 0,9; 0,89;

turbulento,
etc (Yih
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Basándose en la analogía de Prandtl, Davies

llega a la ecuación:

(1.972),

Nu = 0,05 (Re)0,8 (Pr)0,4 (1.154)

válida para un rango de Pr entre 0,8 y 16, dentro del

cual se encuentran fluidos comunes como el agua y el aire.

Esta ecuación es análoga a la ecuación (1.91) para la transferen-

cia de materia. Para más altos números de Prandtl y consideran-

do tres zonas de flujo distintos,

la ecuación:

este mismo autor llega a

Nu ° , 015 (Re)
° , 88 (Pr)

° , 33 (1.155)

Johnson y Crynes (1.974), en su modelo de sulfonación

en reactor de paredes mojadas utilizaron la ecuación:

Nu (2,0) 0,023 (Re)0,8 (Pr)0,33 (1.156)

donde introducen el factor (2, O) para tener en cuenta el aumento

de la transferencia debido a las ondas en el líquido.

La ecuación (1.96) para la transferencia de materia,

es válida también para las transferencias de calor (Hughmark,1979)

tomando la forma:

1 1
+ -- + (1.157)

En est e mismo artículo, Hughmark, da para

las expresiones:

y
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r=
2 \/f/2 (1.158)

(0,OpOr94f arc tg [34,6 (0,0094

1

(.('r)"2
Pr ) "2 J - a r e tg [5, 5 ( ° , ° ° 9 4 P r )H]

( 1.159)

0,547 (Pr)- 0,88 ( 1 . 160 )

1.6.3.- TRANSFERENCIA DE CALOR EN EL LIQUIDO.

Considerando el espesor del líquido despreciable

frente al radio, la ecuación (1. 143) se puede expresar en coorde­

nadas cartesianas de la forma:

C
dT

vzP
--

p i) z ¡ ;y[- (k

(1.161)

y en régimen laminar:

el T

Vz C)Z
d2 T R A,. ,.,

a

J "2 + I r. ( - L1 H:' )
y i=l

1 1
(1 .. 162)
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Esta última ecuación se puede resolver con el perfil de veloci-

dades dado por la ecuación ( 1 .40) , y las condiciones límite

de temperatura inicial y temperaturas en la pared y la interfacie.

Davis (1.979), en la simulación de la sulfonación, supone

en columna de paredes mojadas que la reacción tiene lugar en

la interfase, con lo que introduce la " generación " de calor

como condición límite y resuelve analíticamente la ecuación,
obteniendo perfiles de temperatura.

En régimen turbulento son necesarias expresiones

para at
ecuación

.Dukler (1.959) supone at
+

de Deissler para y < 20 :

y lo obtiene de la

2
n uy(1- e

2
n u y

I1L1PL (1.163)

y de la expres�on de Von Karman para
+

y > 20

a
T ( 1.164)

-

resolviendo numéricamente la ecuación (1.139) que en forma adimen-

sional queda:

qy at
e

P PL d T+1 L
(1.165)+

qy (I1L / PL )
+

prt e PL d,y
o

P Lo o
o o

donde el subíndice
Ir 11
o indica condiciones en la pared y

viene dado por la fórmula:



T
o

- T) PL o v o�-

(1.166)

y obteniendo T
+

en función de
+

y

Yih y Liu. (1.983) hacen una revisión de las expresiones
dadas por otros

e cua c i.on (1.70),
fórmula:

autores para a
T

dada anteriormente,

y a su vez proponen la

lacon Pr
t

dado por

1

A+Vt 1 - exp [- y
+

( T / Tp )2)/ (1.167)Prt étt 1 [; y +
( T / Tp ) 2]/ B+- exp

con A
+

25, 1

1 5 i-l
B

+
(Pr )

-

2 I c. ( lag Pr ) (1.168)
i=1

�

C1 34,96

C2 28,97

C3 33,95

C4 6,33

C5 -1,186

T / T definido como en la
. ,

(1.71)y ecuac�on
p
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2.- MODELO MATEMATICO.

2.1.- DESCRIPCION GENERAL.

El reactor de pel::Lcula descendente puede considerarse

un caso peculiar de un reactor tubular no catalítico. Si bien

se describe el modelo

el modelo es general

para el caso específico

y aplicable a cualquier

de 11 sulfonación" ,

otro proceso que

se lleve a cabo en el tipo de reactor indicado.

El nivel de descripción a emplear deberá ser el nivel

microscópico, pues a lo largo del reactor cambian contínuamente

las condiciones y concentraciones del sistema. Además, y debido

a las grandes variaciones de concentración en la dirección

axial, hay que tener en cuenta las variaciones en propiedades

físicas del sistema tales como densidad, viscosidad y difusividad.

La reacción tiene lugar en el seno del líquido con gran desprendi­

miento de calor I que es eliminado a través de las paredes del

reactor, e intercambio con el gas,

tanto, además de los perfiles radiales

ción, un perfil de temperatura. El

estableciéndose, por lo

de velocidad y concentra-

modelo se planteará para

régimen estacionario, que es como comúnmente se trabaja a escala

industrial.

ción del

en los

Las hipótesis de trabajQ que

modelo matemático, y que se

subapartados correspondientes

se toman para la elabora­

justificarán más adelante

a las transferencias a

que hagan referencia, son las siguientes:

- El líquido circula en régimen laminar y el gas en régi­
men turbulento, en equicorriente.

- La película de líquido es simétrica respecto al eje longi­

tudinal del reactor.
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No existen efectos finales n i. a la entrada ni a la

salida de las corrientes.

La transferencia de materia en la fase líquida tiene

lugar según un modelo de difusividad turbulenta.

La solubilidad del en el 1 íquido reactante y
en el producto de la reacción sigue la ley de Henry.

La única reacción química que tiene lugar es la de
:.' s aLf on ac

í ó

n de dodecilbenceno (DDB) para dar ácido

lasp-dodecilbencenosulfónico
reacciones secundarias.

(DDBS). Se desprecian

- La reacción química es de segundo orden.

Todo ello lleva a la siguiente descripción intuitiva
del proceso

figura 2.1)

en un corte longitudinal de la película (véase

Q

Gas

Q

Q
DDB .....

DDBS�
(b)

Q

(c)DDB-- -S03
- DDBS Q

Figura 2.1 - Esquema del proceso.
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a). - Ai principio del reactor, el

tra con una película de

reactante gas se encuen-

DDB puro; la velocidad

limitada

desde

del proceso prácticamente sólo se encuentra

por la velocidad de transferencia de so
3

el seno del gas a la interfacie y por la velocidad

de reacción, que es en todo caso alta. La temperatu-
ra de la película es baja y por lo tanto

es grande. Todo ello hace

la solubilidad

del

zona

so
3

del reactor, la velocidad de la

que, en esta

reacción sea

muy grande, se produzca gran desprendimiento de calor

debido a su exotermicidad, y se eleve la temperatura.

b). - A medida que la
. ,

reaCClon se aleja de la entrada

la elevación de la temperatura hace que disminuya
la solubilidad del SO

3
en el líquido y que aumente

la velocidad de reacción. La resistencia a la transfe-

rencia de materia en el líquido comienza a hacerse

importante debido al aumento de la viscosidad con

la conversión, y por tanto, disminución de la difusivi-

dad y aumento del grosor de la película. Simultánea-

mente disminuye la transferencia de

gas a la película por la caída de
S03 desde

concentración

el

de

S03 en el _gas, debido al

La velocidad del proceso

consumo de este reactivo.

se hace más lenta y la

temperatura comienza a descender al ser mayor el

calor evacuado a través de las paredes del reactor

que el desprendido en la reacción.

c) .
- Cuando ya la conversión es alta, en las zonas bajas
del reactor, la velocidad del proceso se hace mucho

más lenta, la temperatura sigue disminuyendo y el

aumento de la viscosidad hace que el grosor de la

película aumente. La velocidad del proceso está muy

limitada por la transferencia de ma�eria en el liquido.



A continuación se

constitutivas del modelo.

procedimiento matemático de

modelo , resolverlo consiste

valores de las variables de

de las variables de entrada.

plantearán
Posteriormente

resolución.

en obtener

salida

las

para

69

dist intas ecuaciones

se describirá el

el contexto delEn

la predicción de los

dadosunos valores
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2.2.- FLUIDODINAMICA.PERFILES DE VELOCIDAD.

2.2.1.- CIRCULACION DEL GAS.

En los procesos industriales son comunes números

de Reynolds del orden de 10.000, y en los experimentos realiza-

dos en este trabajo los números de Reynolds fueron del orden

de 3.000; por lo tanto, al circular el gas en régimen turbulen­

to el perfil de velocidades es descrito por las ecuaciones

(1.14),(1.19),(1.22) y (1.23) para las correspondientes tres

zonas. Sin embargo, a los efectos del modelo, se puede conside-

rar un frente plano de velocidades, ya que la transferencia

en el gas se calculará por ecuaciones empíricas, que no requieren
el conocimiento de los perfiles de velocidad. La velocidad

en cualquier punto será una velocidad media dada por el cocien­

te entre el caudal volumétrico y la sección de paso, y ésta,
se calcula teniendo en cuenta el espesor de la película.

La pérdida de presión en el gas a lo largo del reactor

es despreciable, pero Sl tiene importancia la influencia

de la fricción del gas en el espesor de la película y en las

turbulencias creadas en el líquido. El gas a la entrada del

reactor está sometido a un ensanchamiento brusco de la sección

de paso, por lo que es de esperar que el coeficiente de fricción

sea superior al que se determina a partir de las ecuaciones

(1.24) ó (1.25). En el modelo se ha determinado el coeficien-

te de fricción a partir de una ecuación análoga a la de Blausius,

(ecuación 1.24):

f = A. 0,04 (Re)- 1/4 ( 2 • 1 )

siendo A una función lineal de la coordenada z; los coeficientes
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de la ecuaClon se dejan como p a r ámet.r-o, a determinar a partir

de los resultados exper:imentales. El esfuerzo ca r tante del

gas sobre el líquido se determina por la expreSlon:

( 2. 2 )

2.2.2.- CIRCULACION DEL LIQUIDO.

El número de Reynolds max i.mo (definido por la ecua­

ción 1.26), para los caudales utilizados en la experimentación,
fue de 3 Con este número de Reynolds, aunque sobre una

pared vertical el fluj o es siempre inestable, se puede considerar

laminar (véase subapartado 1.4.2) ya que las pequeñas ondas

que pudieran formarse no tendrían influencia sobre el espesor

medio de la película ni sobre el perfil parabólico de velocidades.

La ecuación a aplicar, para determinar el espesor

de la película,

( 1 .49) , donde

ti / R tiene

es la correspondiente a coordenadas cilíndricas,

el primer término de

una influencia de un

la expansión

1% sobre el

en serie

espesor de

la película al principio del reactor con el mayor caudal utiliza­

do, y una influencia máxima,para los mayores espesores de película

alcanzados, de un 5% Al no ser importante la corrección en

el espesor debida a los efectos de curvatura, se han tomado

a todos los efectos coordenadas cartesianas en vez de cilíndricas

y por lo tanto, el perfil de velocidades se determina a

de la ecuación (1.44), que aplicada a una pared vertical

partir

queda:

v
z

_JL (8y
V

2
.x:
2

( 2. 3 )
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El espesor de la película se determina por iteración

de la ecuación (2.4):

Pg
3 fL

( 2.4)

La densidad de flujo de cantidad de movimiento entre

la pared y la película líquida será:

+ T�
u

( 2. 5)

No se consideran efectos de entrada, ya que a partir
de la ecuacíon (1.78), se calcula una longitud de entrada máxi-

ma, es decir para el mayor caudal utilizado, inferior .

a

1 mm ; esto es, a una distancia de 1 mm de la entrada el perfil

de velocidades estaría completamente desarrollado. Tampoco

se consideran efectos de salida, ya que en este sistema no

se dan las condiciones encontradas por Cook y Reginald (1.973)

para que estos efectos tengan lugar (véase subapartado 1.4.4).
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2.3.- TRANSFERENCIA DE MATERIA.

2.3.1.- TRANSFERENCIA DE MATERIA EN LA FASE GAS.

Debido a la geometría del sistema, con un ensanchamien­

to brusco a la entrada del gas al reactor, no es posible utilizar

la ecuación (1.81) con una difusividad turbulenta para determinar

la transferencia de materia en el gas, ya que el perfil de

velocidades no se puede determinar. Por esta razon, se ha

preferido utilizar una ecuación empírica. De las existentes

en la bibliografía (véase subapartado 1.5.2), la mas comúnmen­

te utilizada, la de Gilliland-Sherwood (ecuación 1.98) , no

explica los resultados experimentales a no ser que se le intro-

duzca algún término corrector. Johnson y

Davis & Col. (1.979), en sus trabajos sobre

Cryn es (1.972) y

lasimulación de

sulfonación, multiplican el coeficiente 0,023 por 2 para

tener en cuenta el efecto sobre la transferencia en el gas

de las posibles ondas formadas en el líquido - aunque la ecuación

( 1.98) ya fue determinada para sistemas donde también existiría

ese efecto de las ondas

ecuaciones

Tampoco

(1.95)

explican los

y (1.99)
resultados experimentales

que pronostican
a los de la

coeficientes

las

de

transferencia de materia similares ecuación (1.98)

y menores que los que realmente tienen lugar.

Se ha utilizado en el modelo una ecuación empírica
similar a la dada por McCready y Hanratty (1.984),(ecuación
1. 103) pero introduciendo un parámetro B ajustable a través

de los resultados experimentales. La e cua c a on queda de la

forma:

B / (Sc) 0,704 ( 2. 6 )
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donde ua se calcula de la expresión:

u
o

2.7 )

Siguiendo a Mann y Moyes (1.977), se ha supuesto

que se cumplirían las leyes de Henry y Raoult de forma que

en la ecuación (2.7)

( 2 • 8 )

se puede determinar la pendiente m a partir de la presión
de vapor del S03 como se puede ver en el Apéndice 11

La transferencia de S03 del gas al líquido será,por
tanto:

NG kG CG iG
) kG ( CG iL

( 2.9 )e - m e

S03 S03 S03 S03 S03

2.3.2. - '11RANSFERENCI.A DE MATERIA EN EL LIQUIDO.

En la fase líquida y a efectos del modelo, se han

considerado la existencia de tres componentes: dodecilbenceno(DDB)

ácido dodecilbencenosulfónico (DDBS) y S03. Serán necesarios,por

lo tanto, los balances de materia de dos de los compuestos,

para,teniendo en cuenta la estequiometría de la reacción, determi­

nar completamente las distribuciones de concentración.

Se han aplicado los balances microscópicos de materia
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a los componentes DDB y 5°3 a partir de la ecuación (1.81).

Teniendo en cuenta que la reacción se puede considerar de

primer orden respecto al DDB y al SO (Mann y Col,1.982),
3

el balance para el DDB queda:

()y [( �()CDDBJDDDB + D
t (y) () y

+v (y)
z

d C
DDB

dz

+ k ( T) CDDB . CSO
3

(2.10)

con las condiciones límites:

( a ) O C
DDB

o

para z C
DDB

(b) para y O C> C
DDB

O

Oy ( 2 . 11)

( c ) para y S () C
DDB

O

() y

para el 503 :

[CS03 �
() eSO 31dC so d

v (y) 3 D+ (y , J
+

z O z dY t
dY

+ k (T) CDDB . CSO (2.12)
3

con las condiciones límite

(d) para z O CSO °

3
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para y o
()C so

3
O ( 2 . 13)

()y

JC SO kG G i
L3

CSOdY
m CSO )D

S03 ( 8 ) 3 3
(f) para y =b

Las condiciones límite (a) y (d) son obvias. Las

condiciones (b) y (e) indican que el líquido no puede atravesar

la pared sólida del reactor; la condición (c) indica que el

DDB no se vaporiza, y la condición (f) indica que el ritmo

de entrada de SO
3
al líquido viene regido por la transferencia

de materia en el gas.

Aunque el régimen de circulación es laminar, debido

a los altos números de Schmidt para el DDB Y el la

difusividad turbulenta puede ser importante y por ello se ha

introducido en las ecuaciones. Como se verá en el capítulo
(6) se han aplicado a este sistema diferentes modelos de difusivi-

dad turbulenta de los descritos en el subapartado (1'5·3),
todos los cuales la hacen depender de la coordenada y

la. función de dependencia en concreto no afecta al método

de resolución que se describirá en el apartado (2.4) de este

capítulo) .

el término

Las ecuaciones ( 2 .10) y (2. 12) están acopladas por

para y

(2.12) está

:: 8 con laacoplada a

de reacción, y a su vez, la

través de la condición límite

ecuaclon

ecuación (2.9). La resolución de estas tres ecuaciones deberá

ser, por lo tanto, simultánea.
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2.4.- TRANSFERENCIA DE CALOR.

La transferencia de calor se resolverá mediante el

balance microscópico correspondiente (ecuación 1.143), en la

fase líquida, tomando como condiciones límite las transferencias

de calor hacia el agua de refrigeración y hacia el gas. Aplicada
a este sistema la ecuación (1.145) queda:

v (y)
z

+

(2.14)

con las condiciones límite:

para z O T =_To

kL
�T

UL ( T TR ) (2.15)--

dy y=O

kL
el T

hG ( T T )
QY Y= ó G

para y O

para y = b

donde U
L

es el coeficiente global de transferencia de calor

hacia el agua de refrigeración, calculado mediante una ecuación

análoga a la (1.150):
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1 1 1
(2.16)A

+
Ae

U e mL hR A.L 1< A. 1

P 1

siendo e y el espesor y la conductividad térmica de

la pared respectivamente, y hR, el coeficiente de transferencia

de calor hacia el seno del agua de refrigeración.

hG en la ecuación (2. 15) es el coeficiente de transfe-

rencia de calor hacia el gas. Por paralelismo con la ecuación

(2.6), para la transferencia de materia,
ecuación:

se calcula por la

hG
B / (Pr )°,704 (2.17)

u
o

La ecuación (2.14) está acoplada con las ecuaciones

(2.10) y (2.12) po� el término de reacción.
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2.5.- RESOLUCION DEL MODELO MATEMATICO.

El conjunto de ecuaciones que representa en expresión
matemática el comportamiento del reactor, no tiene solución

analítica. Las ecuaciones diferenciales en derivadas parciales

que describen el flujo de materia y calor en el líquido, pueden
resolverse de forma numérica mediante distintos procedimientos.
Todos ellos resuelven primeramente las ecuaciones para obtener

un perfil de velocidades, concentraciones y temperatura en

un segmento a una altura dada en el reactor, y aprovechan la

información anterior para calcular el segmento siguiente.
Para ello se deben calcular las constantes físicas y químicas
con la nueva temperatura y compo s i.c i.ón ; el cálculo y valores

utilizados de las constantes físico-químicas se

el apéndice 1

exponen en

El aumento de la viscosidad del líquido a medida

que avanza la reacción es especialmente influyente. El espesor

de la película aumenta de forma significativa y obliga al cálculo,
en cada segmento, del perfil de velocidades.

En este trabaj o, se ha dividido el reactor en segmentos

anulares de líquido a lo largo de la dirección axial. Los

primeros 5 segmentos tomados son de 0,2 cm de longitud. Los

10 segmentos siguientes, de 0,4 cm. Los 35 siguientes, de

1 cm, siendo los restantes de 5 cm , hasta el extremo inferior

de los distintos reactores. La resolución de cada uno de estos

segmentos requiere a su vez la subdivisión en anillos. Se

en 5 anillos de igual 5

espesor 8 variable

El quinto anillo

ha dividido cada segmento de película
espesor 8 /

de

el más cercano al gas - se subdivide en

b / 50 cada uno.

10 anillos de espesor
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El décimo anillo que está en contacto con el gas-

se subdivide aun en 10 anillos de espesor 8 / 500 cada uno.

En conjunto, pues, en dirección radial hay 23

tricos. No se requiere la subdivisión de cada

cilíndricas (subdivisión según la coordenada

la hipótesis de simetría indicada al principio.

anillos concén­

anillo en cuñas

angular) , por

La razón del

menor tamaño tomado para los anillos y segmentos cerca de la

interfacie y cerca de la entrada, radica en que, en estas zonas,

se producen los cambios más profundos de composición, temperatura,

etc, e interesa caracterizarlos con detalle.

de

De este modo,

volúmenes anillos

queda dividida la película en un conj unto

en cada uno de los cuales se supone

que las características físicas permanecen constantes.

Las velocidades se calculan en el centro de los

23 ani llos de cada segmento. de acuerdo con la ecuación ( 2 .3) ,

después de haber calculado el espesor de la película mediante

la ecuaClon (2.4). Las velocidades varían, pues, de modo discret�

no contínuo, tanto a lo largo del ej e z como a través del

eje y La difusividad turbulenta dependiente de y

se calcula en el punto medio entre dos anillos.

A partir de este perfil de velocidades es posible

calcular, por un método de diferencias finitas, los perfiles

de concentración y temperatura. Se han empleado aquí las ecuacio­

nes implícitas de Laasonen (J..,apidus, L. 1. 962) , que sustituyen

las derivadas parciales por cocientes de incrementos. Según
las e cua c i.one a de recurrencia, aplicadas al perfil de concentra­

ciones, se obtiene:

e
r,s+l

e
r,s ( 2 • 18)

.1z
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e
r-l,s + 1

- 2 e
r s + 1

+ e
r+l s+1

(2.19)

de perfil de concentraciones (2. 10) para el

Estas ecuaciones deber án susti tuirse en las ecuaciones

DDB y (2.12)
para el S03' para cada uno de los anillos en que se ha subdividi­
do el segmento.

r-2 r-l r

r,s

-

r-l,s+l r,s+1 r+ 1, s + 1

s-1

s

s+1

s+2

s+3

Figura 2·3 - Malla resultante de la división del reactor.



Se tendrán, así, con la sustitución, un conjunto
de 23 ecuaciones lineales para el DDB y otras 23 para

el SO
3 que relacionan las c oncerrt r ac a one s

segmento a nt.e r-a o r- (s) con las del segmento que se

(conocidas) del

desea conocer.

Para el primer segmento se t.a enen en cuenta las condiciones

límite iniciales (z = O), y para los anillos que están en contacto

con la pared o la interfacie ga s c Lí qua.do las c ond i.c a one s límite

correspondientes.

Las ecuaciones son implicí tas, por lo que el sistema

de 23 ecuaciones de cada compuesto deberá resolverse simultá-

neamente por cálculo ma t.r-a c r a i . Para determinar la constante

de velocidad de reacción en cada anillo se utilizan las tempera­
turas obtenidas para el segmento anterior.

Debido al acoplamlento entre las ecuaciones (2.10'
y (2. 12) los s a st ema s de ecuaciones se resolverán por iteración.

En primer lugar se resuelven

concentraciones de DDB y de

las e c ua c r.one s del SO
3'

con

en el gas) calculadas

las

SO
3 para

el segmento anterior.

la concentración de

Los nuevos valores determlnados para

se sustituyen en las ecuac10nes

para el DDB lo que pe r-rm t.e calcular unas nuevas concentracio-

nes de DDB; a la vez se halla un nuevo valor para la concentra-

ción de SO
3

en el gas. Estos nuevos valores se vuelven a

sustituir en las concentraciones del SO
3

El proceso se

continúa hasta que la d.l fe r-enc i.a entre concentraciones medias

ponderadas para dos pasos <le iteración consecutivos, sea inferior

a un valor prefijado.

Los perfiles de concentraciún obtenidus a la salida de

un segmento, se co r-r-a.gen para el nuevo perfil de velocidades

y espesor de pel{cula calculados, antes de apllcarlo como entrada

al siguiente segmento, consiguléndose, de este modo, que se

cumpla el balance de materias en la un i.on de dos segmentos
consecutivos : 10 que sale en el segmento

que entra en el segmento ts + 1)
(s) es igual a lo
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El perfil de temperaturas se resolverá de forma

idéntica debido a la similitud formal y conceptual entre las

ecuaciones (2.14), y (2.10) Ó (2.12). Serán válidas las ecuacio­

nes (2.18) y (2.19) sustituyendo concentraciones por tempe­

raturas y aplicando las correspondientes condiciones límite.

En este caso, no se considera difusividad térmica turbulenta.

Para los términos de IIgeneraciónll de calor, en realidad

aparición de energía debida al cambio químico, se utilizan

las concentraciones determinadas en el mismo segmento. El

programa de cálculo se expone en el apéndice 111, Y un esquema

del mismo en la figura (2.4).



INICIO

variables de entrada

� �Leer longitud segmento, s

Calcular propiedades

Calcular espesor película
y perfil velocidades

Calcular perfiles de
concentración

Calcular conversión, X

No
X' = X

Calcular perfil de tempe­
raturas

E�ribir variables de salida

z z + s

No Si
FIN

Figura 2.4 - Esquema de cálculo.
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2.6.-RESULTADOS DEL MODELO.

El modelo matemático descrito permite, pues calcular

los perfiles radiales de temperatura , concentración y velocidad

a cada altura de la columna. De hecho, esta información no

es contrastable por no disponerse de valores experimentales
a lo largo del reactor, ni su variación con la coordenada radial.

Las variables de salida del modelo, que Sl son contrastables,

son los pronósticos de la temperatura de salida (media ponderada
de las del último segmento), y la conversión (o porcentaj e

de materia activa,o cualquier otra

obt.Lene también por integración de

segmento.

variable similar),
concentraciones en el

que se

último

En las gráficas

longitudinales de espesor

interfacial, y perfiles
concentración de SO

3 "

dos.

2.5 a 2.tO se muestra perfiles
de película,
radiales de

conversión y temperatura

concentración de DDB,

temperaturas y velocidades" calcula
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3.- DESCRlPCION DE LA INSTALACION.

La instalación experimental utilizada en este trabajo
es básicamente la misma que la utilizada en trabajos anteriores

realizados en este departamento, (Moreso,G., 1.976),(Morales,H.,
1.976).

3.1.- ESQUEMA GENERAL.

La instalación ha sido diseñada con la finalidad

de sulfonar o sulfatar reactantes líquidos orgánicos con triókido

de azufre vapor. Tiene corno parte fundamental el reactor,

y dispone de los medios necesarios para la alimentación al

reactor del so
3 y el reactante líquido, la refrigeración del

reactor, la recogida de productos y la eliminación de los gases

residuales. Pueden adaptársele reactores de diferentes longitudes

y diámetros.

En la figura (3.1) se muestra un esquema de la instala-

ción completa. Los números que aparecen en la figura corresponden

a las partes de la instalación que se indican:

1. Recipiente de almacenaje de 503 líquido.
2. Bomba de jeringas para la dosificación de 503'
3. Vaporizador del 503'
4. Recipiente de termostatación para el agua de refri-

geración.
5. Mezclador de gases.

6. Entrada de la corriente gaseosa al reactor.

7. Reactor.

8. Salida de producto sulfonado y torna de muestra.

10. Recipiente de almacenaje del líquido orgánico.
11. Bomba dosificadora del líquido orgánico.
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Figura 3.1 - Esquema de la instalación
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12. Batería de botellas de gas inerte.

13. Manorreductor de gas inerte.

14. Válvulas de dosificación y rotámetros para gas iner­

te.

15. Filtro antihumedad.

16. Válvula de tres v{as para la conmutación de la corrien

te gaseosa hacia el circuito de eliminación.

En :os apartados siguientes se describen con detalle las

partes fundamentales de la instalación.

3.2.- REACTORES.

Se dispone de

diferentes, 1" y 1/2"
juegos de reactores

de diámetro nominal,

de dos diámetros

construidos en

tubo de acero inoxidable AISI 316,
-A312, y con medidas según ANSI

quedan reflejadas en la tabla (3.1).

sin soldadura según
B36.19. Las medidas

ASTM-

reales

TABLA 3.1 Características de los reactores.

Diámetro

nominal

Diámetro

exterior real, cm

Espesor de

pared, cm

Diámetro

interior real,cm

1" Sch 40 3,340

2,134

0,338

0,373

2,664

1,388!" Sch 80

Los reactores disponen de una camisa exterior metálica

para su refrigeración por circulación de agua.

Para cada uno

reactores de longitudes
zona útil de reacción.

de los diámetros

0,400 m, 0,973 m,

se dispone de tres

y 2,000 m en su
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En los reactores se pueden distinguir tres zonas

bien diferenciadas: zona de entrada zona de reacción y zona

de separación y salida, que se describen a continuación.

3.2.1. ZONA DE ENTRADA.

La figura ( 3. 2 ) representa el cabezal de entrada

de reactantes acoplado al reactor.

El reactante gaseoso se alimenta a través del tubo

( 1 ), siendo inyectado al reactor en (9).

se alimenta por (2) a un conducto anular

El reactante líquido

( 4 ) que posee una

ranura en la parte inferior por la que pasa el líquido hasta

rebosar en (3) formando la película sobre la pared del reactor

(6) • El punto (5) representa el principio de la zona de reac­

ción, (7) la salida del agua de refrigeración y (8) la camisa

de refrigeración.

3.2.2.- ZONA DE REACCION.

La zona de reacción está constituida por el tubo

reactor propiamente dicho. El cómputo de la longitud útil

se realiza entre la extremidad inferior del tubo de entrada

de reactante gaseoso y el nivel medio del producto en el colec-

tor inferior. El diámetro interior de la camisa de refrigera-

ción es de 5, O cm para los reactores de 1", Y de 4, O cm para

los reactores de 1/2".

3.2.3.- ZONA DE SEPARACION y SALIDA.

La figura ( 3. 3) representa la zona de separación

y salida.

El tubo de salida ( 3 ) se acopla como continuación

del reactor permitiendo ver el nivel del líquido. Concéntrico
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Figura 3.2 - Cabezal de entrada
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al tubo de vidrio existe un tubo de acero inoxidable (1) por

donde escapa el gas residual, saliendo finalmente por (2) has-

ta el circuito de eliminación. A la parte inferior del tubo

de vidrio se acopla una pieza cilíndrica de acero inoxidable

con un tubo lateral (4) para salida del producto sulfonado.

En (4) se ajusta un tubo de Vitón C con una pinza Mohr, para

la regulación del caudal del producto.

3.3.-ALIMENTACION DEL REACTANTE GASEOSO.

3.3.1.- DOSIFICACION DEL TRIOXIDO DE AZUFRE

La dosificación del SO
3

se realiza mediante una bomba

El SO
3

se almacena como líquido en una bombonade jeringas.

situada en posición invertida de donde es aspirado directamente

con la bomba. La entrada de aire a la bombona está provista

de una trampa con pentóxido de fósforo para retener la humedad

atmosférica.

Se utilizó una jeringa de vidrio de 100 mL de capaci-

dad con émbolo de Teflón. El émbolo va suj eto a una pieza

que se desplaza mediante el giro de un tornillo con fileteado

de precisión. El tornillo gira impulsado por un motor de veloci-

dad regulable entre 0_ y 110% de su velocidad norínal. Entre

el motor y el tornillo hay una caj a de cambio con 12 posiciones

de reducción de velocidad.

La bomba de jeringas inyecta el 503
zador a través de una válvula de tres vías.

líquido al vapori­

Según su posición

se conecta la bombona de SO
3

con la jeringa, o la jeringa

con el vaporizador.

Todas las partes del circuito donde se almacena o

por donde circula el trióxido de azufre líquido, se encuentran

situadas en una cámara termostatizada a una temperatura de

35ºC para evitar la solidificación del SO
3



------_._._-_.....

_-----------------------------------------

101

3.3.2.- VAPORIZACION y DILUCION DEL S03.

3,3.2.1.- Vaporizador.

El vaporizador consiste en una cámara cilíndrica

construida en acero inoxidable y rodeada por una camisa por

la que circula vapor de agua como elemento calefactor.

La entrada superior para el trióxido de azufre lí­

quido está rodeada de una camisa por la que circula agua ter­

mostatada a 35ºC, para evitar recalentamientos por conducción

térmica desde el vaporizador a los conductos que vienen de

la jeringa. El vaporizador tiene otra entrada para gas inerte

precalentado que arrastra el S03 vaporizado hacia

corriente gaseosa reactiva.

la línea de

3.3.2.2.- Circuito de gas inerte.

El nitrógeno utilizado como gas inerte se almacena

en una batería de tres botellas, a la salida de la cual existe

una válvula electromagnética que permite la interrupción instan-

tánea del flujo. Después

nitrógeno se divide en dos

y la otra al mezclador de

rrientes de nitrógeno se

de esta válvula, la corriente de

partes; una se conduce al vaporizador

gases. Los caudales de las dos co-

regulan mediante válvulas de aguja

de regulación fina, y se miden mediante dos rotámetros cali­

brados previamente.

La corriente que se dirige al vaporizador se somete

a un precalentamiento por llama directa de gas sobre el tubo

conductor, para asegurar que entra al vaporizador a una tempe­

ratura mayor que la de ebullición del trióxido de azufre.

La segunda corriente se conduce al mezclador de gases donde

se une a la que procede del vaporizador, para aj ustar la concen­

tración de S03 a la deseada, antes de la entrada del reactor.
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3.4.- ALIMENTACION DEL REACTANTE LIQUIDO.

El reactante líquido se

trial original, un bidón de 200

la bomba dosificadora.

almacena en

1, de donde

su envase indus­

aspirado pores

La bomba dosificadora es de engranajes impulsada por

un motor con velocidad de salida variable. Para controlar el

caudal de la bomba se instaló una bureta contrastada, a la

cual se le puede conmutar la aspiración de la bomba.

El líquido impulsado por la

un tubo de acero inoxidable AISI 304 hasta

al reactor.

bomba se conduce por

el cabezal de entrada

3.5.- SERVICIOS AUXILIARES.

3.5.1.-AGUA DE REFRIGERACION DEL REACTOR.

El sistema de refrigeración del reactor consta de

un tanque para termostatar el agua, una bomba centrífuga para

su circulación y un rotámetro para controlar el caudal.

El tanque tiene un serpentín para enfriar, una resis­

tencia de funcionamiento automatizado con un termómetro de

contacto para calentar, y un agitador, lo que permite mantener

la temperatura del agua de refrigeración constante y homogénea.

El sistema posee un juego de válvulas que permite

refrigerar el reactor en equicorriente o en contracorriente.

3.5.2.- TERMOSTATACION DEL TRIOXIDO DE AZUFRE LIQUIDO.

Como ya se ha dicho, las partes de la instalación

azufre líquido,
La temperatura

donde se almacena o por donde circula trióxido de

se situaron en un recinto termostatado a 35QC.
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se mantiene mediante resistencias eléctricas,

y un termostato.

El recinto se aisló térmicamente con placas de poliesti-

un ventilador

reno expandido, y se mantiene cerrado.

3.5.3.-TERMOSTATACION DE LA ZONA DE INYECCION AL VAPORIZADOR

Para evitar que el trióxido de azufre pueda vaporizarse
a 35ºC mediantefuera del vaporizador, se estableció una barrera

una camisa exterior al tubo de inyección al

la que circula agua impulsada por una pequeña

vaporizador, por

bomba, y mantenida

a 35ºC en un recipiente auxiliar provisto de resistencia, agitador

y.termostato

3.5.4.- FLUIDOS AUXILIARES.

Con vapor de agua circulando

se mantiene la pared del vaporizador a

completa evaporización del SO
3

En el circuito de eliminación

por la camisa exterior,

100ºC, asegurando una

se utiliza aire a presión para arrastrar

después de cada serie de experimentos.

de

y

gases

diluir

residuales,

los gases
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4.- PROCEDIMIENTO EXPERIMENTAL.

4. l.-REACTIVOS.

4.l.l.-TRIOXIDO DE AZUFRE,S03.

A temperaturas ordinarias, el trióxido de azufre

puede presentar tres diferentes formas alotrópicas en estado

sólido: forma gamma (trímero) ,
forma beta (polímero lineal)

y forma alfa (polímero reticulado). En es t.arbLf qu i.do las formas

alfa y beta pasan a la forma gamma, y en estado gaseoso sólo

existe el monómero. Pequeñas cantidades de agua catalizan la

polimerización de la forma gamma a las formas alfa y beta.

Los puntos de fusión de las formas y, � y a son respectivamente

16,8 32,5 y 62,3ºC. La forma alfa, que es la más estable

termodinámicamente, presenta algunos inconvenientes en su mane­

jo: por su elevado punto de fusión puede producir taponamientos

en las conducciones, y al tener una elevada presión de vapor

en su punto de fusión existe el peligro de rotura del recipiente

que lo contenga.

Por todo ello, el trióxido de azufre líquido no se

utilizó industrialmente hasta que no se logró estabilizarlo

mediante un inhibidor de la polimerización a la forma alfa.

El trióxido de azufre utilizado en este. trabajo es

comercial, está estabilizado con sulfato de dimetilo, y tiene

un punto de fusión de 16, 8ºc y de ebullición de 44, 8ºc. (Allied

Chemical & Dye Corp).

4.l.2.-REACTANTE ORGANICO.

Como reactante orgánico, se ha utilizado dodecilbence­

no lineal comercial. La composición, determinada por cromatogra­

fía gaseosa, se expone en la tabla (4.1).
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TABLA 4.1.Composición del dodecilbenceno utilizado.

Cadena lineal Porcentaje (% )

C10 6,0

C11 42,0

C12 33,0

C13 17,0
Otros 1,9

El contenido en no alquilbencenos es del O, 1 %. El

peso molecular medio resultante es de 240,6 g/mol.

No obstante tratarse de una mezcla, a lo largo del

trabajo se hará referencia siempre a "dodecilbenceno" o produc­

tos derivados, como si se tratara de productos puros, del peso

molecular citado CDDB), u obtenidos a partir de éste (DDBS y DDBDS).

Como gas inerte se utilizó nitrógeno comercial de

una pureza del 99,99%, con un contenido de humedad menor de

5 partes por millón.

4.2.-0PERACION DE LA INSTALACION

4.2.1.- PUESTA EN MARCHA DE LA INSTALACION.

La puesta en marcha de la instalación comprende las

operaciones que se relacionan a continuación, y en el orden siguiente:

1) .
- Previa comprobación de la termostatación a

de la camara de trióxido de azufre líquido, se

establecen las temperaturas del agua de refrigera-

ción de la entrada al vaporizador y del reactor,

y se ponen en marcha los sistemas de termostatación.
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2) . Se pone en marcha la bomba de alimentación de

reactante líquido y se hace pasar una pequeña

corriente de nitrógeno por cada uno de los cir-

cuitos de gas inerte. Se enciende la llama para

el calentamiento del gas inerte que va al vapori­

zador.

3 ) . Se comprueba la disponibilidad de vapor para

el calentamiento del vaporizador. Se ponen en

marcha las bombas de circulación de los dos siste­

mas de refrigeración y se comprueban las temper�-

turas. Se abre la válvula de paso de vapor de

calefacción al vaporizador.

4) • Se llena la jeringa de trióxido de azufre lí-

quido. Se hace pasar la corriente de gas inerte

por el reactor. Se establece el caudal de nitró-

geno deseado en cada uno de los circuitos.

5) . Una vez comprobada la circulación de reactante

líquido por el reactor, se pone en marcha la bomba

de jeringas de alimentación de trióxido de azufre,

comenzando así la reacción.

4.2.2.- FIJACION DE LAS CONDICIONES OPERATIVAS.

El caudal de trióxido de azufre se mantuvo fijo du-

rante toda la experimentación. La caj a de cambio de la bomba

de jeringas

de velocidad

te inyección
de inyección

se estableció en la posición 4 y el regulador

en la posición 100%. El caudal se calibró median-

de agua en una bureta graduada, y medida del tiempo

de un volumen determinado.

El caudal de reactante líquido se varió en relación

al caudal de trióxido de azufre de acuerdo con la razon molar

que se quería establecer. En cada serie de experimentos se

estableció una determinada razón molar SO
3 /DDB, Y por lo tanto,
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un caudal de dodecilbenceno. Su medida se realizó con una

bureta conectada a la aspiración de la bomba, por el tiempo

de vaciado de un volumen determinado. La medida del caudal

se realizó antes de cada serie de experimentos, y se comprobó

en algunos de ellos. Con la razón molar correspondiente a

cada serie, se realizaron experimentos a diferentes concentra-

ciones de trióxido de azufre. El caudal de gas inerte, necesar io

para conseguir la concentración de trióxido de azufre deseada

en cada experimento, se estableció con la válvula y el rotáme­

tro correspondientes a cada circuito.

4.2.3.-TOMA DE MUESTRAS.

Al poco rato de poner en marcha la bomba de alimenta-

ción de trióxido de azufre unos 30 segundos se observa,

en el tubo de vidrio de la zona de salida del reactor, el cambio

al color y viscosidad propios de un producto sulfonado. Se

deja llenar y se vacía dos veces el tubo de vidrio, para asegurar­

se de que el líquido anterior ha sido expulsado, y que se ha

alcanzado el régimen estacionario en el reactor. El tiempo

requerido para ello oscila entre 4 y 6 minutos según el caudal

de líquido empleado. Sé procede a continuación a la toma de

muestras.

La muestra se recoge en un frasco conteniendo una

pequeña cantidad de agua, previamente pesada, y que representará

aproximadamente un 5% sobre el producto total, y se pesa una

vez lleno para determinar el porcentaj e exacto de agua añadida.

La adición de agua se realiza para parar la reacción del trióxi-

do de azufre que pudiera estar disuelto,

anhídridos que pudieran haberse formado.

y descomponer los

4.3.- PLAN DE TRABAJO EXPERIMENTAL.

Se trabajó con los tres reactores de diámetro nominal

1."
2 y longitudes 0,400 ; 0,973 y 2,000 m.
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En la tabla se señalan las razones molares

a las que se realizaron experimentos para cada reactor.

TABLA 4.2 Razones molares estudiadas.

Diámetro del reactor = 0,0139 m

Caudal de S03 2, 187
-6

/10 kmol s

Longitud Razones molares

0,400 1,00 1, 1O

0,973 1,00 1, ° 5 1, 1O 1 , 1 5

2,000 1,00 1,10

Para cada razón molar, se realizaron experimentos
a cinco fracciones molares de trióxido de azufre en la fase

gas: 0,04 ; 0,06 0,08 0,10 Y 0,12 Los experimentos co-

rrespondientes a cada fracción molar se replicaron con el objeti­
vo de determinar el error experimental.

El total de experimentos realizados ha sido, contando

las réplicas, de 80.

4.4.-ANALISIS DE LOS PRODUCTOS.

El producto líquido de salida puede contener:

- Dodecilbenceno sin reacionar.

Acido dodecilbencenomonosulfónico.

- Acido dodecilbencenodisulfónico.

- Trióxido de azufre disuelto.

Con el fin de caracterizar completamente el

se efectuaron los análisis siguientes:

producto
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- Porcentaje de materia activa.

- Acidez.

- Acido sulfúrico libre.

Además se determinó el color del producto por ser

una propiedad importante, desde el punto de vista comercial.

Con los análisis efectuados, considerando un peso

molecular medio para el dodecilbenceno de 240,6 g/mol (apartado

4.1.2.), para el ácido dodecilbencenomonosulfónico de 320,6

g/mol, y para el ácido dodecilbencenodisulfónico de 400,6 g/mol,
teniendo en cuenta que el ácido sulfúrico y el disulfónico

tienen dos hidrógenos
monosulfónico uno, y

valorables por a c í.d i.me t.r-La ,

considerando que el ácido

y el ácido

disulfónico

equivale mol a mol con el valorante catiónico, se puede expresar

la composición del producto de sulfonación, antes de la adición

de agua, en forma de porcentajes de dodecilbenceno, ácido monosul­

fónico, ácido disulfónico y trióxido de azufre. (Véase apéndic e

I.Cálculos de un experimento).

4.4. l.-PORCENTAJE DE MATERIA ACTIVA,% M.A.

El porcentaje de materia activa se ha determinado

por el método de valoración directa en dos fases descrito en

la norma UNE 55-520-75.

El método, en síntesis, consiste en la valoración

volumétrica de la materia activa aniónica, en un medio bifásico

agua-cloroformo, con una disolución de materia activa catió­

nica (cloruro de bencetonio) en presencia de un indicador mixto

que consta de un colorante catiónico (bromuro de dimidio) y

de un colorante aniónico (sal disódica del ácido 2, 4-diamino­

dietil-4',4"-trifenilmetanodisulfónico).

El punto final de la valoración se toma como el punto

de viraje del color rosa al color azul en la fase clorofórmica.

El porcentaje de materia activa se expresa para un

peso molecular medio de 320,6 g/mol.



4.4.2.-ACIDEZ

La acidez se determinó por valoración volumétrica

directa de una muestra disuelta en agua, con solución de hidróxi­

do sódico 0,1 molar.

4.4.3.-ACIDO SULFURICO LIBRE

El análisis que

del ácido sulfúrico libre,

73 (parte 11). La muestra,

se realizó para la determinación

está basado en la norma UNE 55- 512-

correspondiente a ácido dodecilben­

disuelve en alcohol amílico y secenosulfónico técnico, se

ácido reunenclorhídricoextrae O, 1 M

los extractos y se valoran con hidróxido sódico O, 1

acidez correspondiente al ácido sulfúrico es la

entre la valorada y la correspondiente al ácido

utilizado para la extración.

Se

M

tres veces con

diferencia

clorhídrico

4.4.4.- COLOR

El color se determina midiendo la absorbancia

un espectrofotómetro, a una longitud de onda de 420 nm y

cubetas de 1 cm de camino óptico (Brostrom, A., 1.974).

Teniendo en cuenta el caudal de reactante líquido

se calculan los moles de trióxido de azufre absorbidos por

unidad de tiempo, por un simple balance de materia estacionario.

En el apéndice I se muestra el cálculo completo de un experimento

Como ya se ha indicado, los experimentos se han hecho

por duplicado. Se ha calculado la media de las desviaciones

estándar para los valores de porcentaje de materia activa,

caudal de trióxido de azufre absorbido y color.

11 1

La

en

en
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5. - RESULTADOS EXPERIMENTALES PARA LA SULFONACION DE DODECIL-

BENCENO.

En este capítulo se presentan los resultados experimen­
tales de forma que se puedan observar las variaciones de las

propiedades del producto con las variables de entrada: longitud
del reactor, razón molar S03 /DDB y fracción molar de SO

3
en

el gas. Su c ompa r-a c a.on con los resultados predichos por el

modelo matemático se efectuarán en el capítulo 6.

5.1.- INFLUENCIA DE LA LONGITUD DEL REACTOR.

En las tablas (5.1) a la (5.10) se presentan los resulta­

dos obtenidos para las propiedades más importantes del producto
en función de la longitud del reactor, para los distintos valores

de las variables de ent_rada, razón molar SO 3 /DDB Y fracción

molar de S03 en el gas.

TABLA.- S. 1

Razón molar S03/DDB 1

Fracción molar de S03 en el gas de entrada 0,04

longitud % % % %
reactor,m M.A. insulfonados S03_ disulfonados color

0,400 { 75, 1 23,0 1, ° 4,6 0,984
77,7 20,8 1, ° 2,4 0,695

0,973 { 89,3 8,9 1 , 5 1 , 5 1,342
85, 1 13,2 1 , 3 2,4 0,860

2,000 { 85, ° 12,9 1,6 2,7 1,158
84,2 14, 1 1,5 1 , 1 0,934
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TABLA.- 5.2

Razón molar 503/DDB = 1,00

Fracción molar de 5°3 en el gas de entrada 0,06

Longitud % % % %
reactor,m M.A. insulfonados 503- disulfonados color

{
74,2 24,3 1,0 2,9 0,570

0,400
78,3 20, 1 1, ° 2,9 0,704

{
85,8 12,4 1,4 2, 1 0,708

0,973
82,0 16,3 1,4 1,7 0,820

{
88,8 8,8 1, 7 3,7 0,773

2,000
81, 5 17,0 1 , 3 1,0 0,743

TABLA.- 5.3

Razón molar 503/DDB = 1,00

Fracción molar de 5°3 en el gas = 0,08

Longitud % % % %
reactor,m M.A. insulfonados 5°3_ disulfonados color

{74,9 23,7 1, ° 2,4 0,638
0,400

73,4 25, 1 0,9 2,7 0,526

{
82,4 15,8 1,4 1 ,9 0,837

0,973
84,0 14,3 1,3 2, 1 0,896

{
88,4 9,3 1 , 6 3, 1 0,749

2,000
81,4 16,5 1,4 3,8 0,786
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TABLA.- 5.4

Razón molar S03/DDB 1,00

Fracción molar de S03 en el gas = 0,10

Longitud % % % %
reactor,m M.A. insulfonados S03_ disulfonados color

{
69,3 29, 1 1 , 1 2,5 0,514

0,400
71, 1 27,5 1, O 2, 1 0,494

{
81,7 16,6 1 , 2 2, 1 0,971

0,973
77,9 20,5 1 , 2 1,4 0,800

{78,4 19,8 1,2 2,9 0,622
2,000

80,2 17,8 1 , 3 3,6 0,940

TABLA.- 5.5

Razón molar S03/DDB 1,00

Fracción molar de S03 en el gas = O, 12

Longitud % % % %
reactor,m M.A. insulfonados S03_ disulfonados color

{
69, 1 29,4 1 , 1 2,2 0,697

0,400
68, 1 30,5 1, O 1, 7 0,465

{
74,9 23,4 1 , 3 2,0 0,897

0,973
77,0 21, 5 1,3 1 , 3 0,746

{75,3 23,0 1 , 3 2,3 0,626
2,000

75, 1 23,5 1 , 2 1,3 0,824
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TABLA.- 5.6

Razón molar S03/ DDB "" 1 , 10

Fracción molar so
3
en el gas 0,04

Longitud % % % 01
;'0

reactor,m M.A. insulfonados S03_ disulfonados color

{
84,2 14,3 1,0 2,5 0,791

0,400
83,2 15,2 1 , 1 2,5 0,941

{
87,9 10,2 1 ,7 0,9 1,210

0,973
92,6 5,2 1,8 2, 1 0,921

{92,4 4,5 2,6 2,5 1,529
2,000

93,7 2,8 3, 1 2, 1 1,238

TABLA.- 5.7

Razón molar 5°3/ DDB = 1 , 1 °

Fracción molar de 5°3 en el gas = 0,06

Longitud % % % %
reactor,m M.A. insulfonados S03_ disulfonados color

{
83,6 14,7 1, ° 3,3 1,612

0,400
78,4 20,0 1 , ° 2,8 0,732

{87,6 10,2 1, 7 2,6 0,878
0,973

88,2 9,8 1 , 7 2,0 1, 156

{
90,4 7,2 2,3 0,8 1,046

2,000
92,4 4,6 2,5 2,3 1,070



117

TABLA 5.8

Razón molar S03/ DDB = 1,10

Fracción molar de S03 en el gas = 0,08

Longitud % % % %
reactor,m M.A. insulfonados S03_ disulfonados color

{
78,6 19,5 1 , 3 3,2 0,866

0,400
81,7 16,6 1 , 1 2,8 0,881

{
83, ° 15,2 1,5 1,9 0,867

0,973
88,8 9,3 1,6 2, 1 0,956

{
89, ° 8, 1 2,5 2,5 1,360

2,000
90,0 7,6 2, 1 2,,2 1, 106

TABLA 5.9

Razón molar S03/ DDB = 1 , 1 °

Fracción molar de 5°3 en el gas = 0,10

Longitud % % % %
reactor,m M.A. insulfonados S03_ disulfonados color

{
80,6 17,6 1 , 1 3, 3 1,043

0,400
80,4 18,2 0,9 2,7 0,809

{
87, ° 11,3 1,5 1,6 0,926

0,973
84,5 13,7 1 , 5 1,5 1,020

{84,1 13,9 1 , 6 1 ,6 1,017
2,000

88,5 9,4 1, 7 1,9 0,957
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TABLA 5.10

Razón molar S03/ DDB 1,10

Fracción molar de S03 en el gas = 0,12

Longitud % % % %
reactor,m M.A. insulfonados S03_ disulfonados color

{
75,4 23,4 0,7 3,2 0,687

0,400
76,2 22,0 1,4 2,2 0,829

{84,5 14,0 1,2 1 , 3 1,004
0,973

83,0 15,2 1,6 1 , 3 1, 156

{80,0 18, 1 1, 5 1,6 0,832
2,000

89, 1 8,7 2.0 1 ,6 1,080

Se puede observar de las tablas que una gran parte

de la conversión, como indican los valores obtenidos para el

porcentaje de materia activa, se produce ya en el reactor de

0,400 m. El porcentaje de materia activa aumenta significativa­

mente al variar la longitud del reactor entre 0,400 m yO, 973

m ; entre las longitudes de reactor 0,973 m y 2,000 m la variación

es pequeña, incluso en algún caso se observa una disminución

aunque entra dentro del error experimental. El aumento del

porcentaj e de materia activa con la longitud del reactor es

algo mayor para razón molar S03 / DDB igual a 1, 10 que para

razón molar igual a 1,00, no habiendo diferencias notables

de una fracción molar de S03 en el gas a otras.

El porcentaje de insulfonados mantiene una estrecha

relación con el porcentaje de materia activa a más materia

activa menos insulfonados, y viceversa, por lo que la cantidad

de insulfonados varía con la longitud del reactor en sentido

inverso al indicado para la materia activa.
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El porcentaje de S03 aumenta significativamente con

la longitud del reactor. El aumento es mayor para la razón

molar 1 , 10 que para la razón molar 1,00 y también es mayor

a medida que disminuye la fracción molar de S03 en el gas.

Respecto al porcentaje de disulfonados, éste es signifi­

cati vamente mayor para el reactor de 0,400 m que para los otros

dos reactores, y ligeramente mayor para el

m que para el reactor de 0,973 m.

reactor de 2,000

En cuanto al color del producto, está ligado a la

conversión de forma que, en general, a mayor porcentaje de

materia activa corresponde mayor intensidad de color.

observar de las tablas que el color aumenta con la

Se puede

longitud

del reactor de una forma similar que el porcentaje de materia

activa para razón molar igual al, OO. Para una razón molar

de 1, 10 el aumento de color con la longitud del reactor es

menor que el correspondiente al porcentaje de materia prima.
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5.2.- INFLUENCIA DE LA RAZON MOLAR S03/DDB.
En las tablas siguientes se exponen los resultados,

correspondientes al reactor de longitud 0,973 m, en función

de las cuatro razones molares estudiadas.

TABLA 5. 11

Longitud del reactor 0,973 m

Fracción molar del S03 en el gas 0,04

R.Molar % % % %

2Q3/DDB M.A. insulfonados S03_ disulfonados color

{
89,4 8,9 1, 5 1 , 5 1,342

1,00

85, 1 13,2 1,3 2,4 0,860

f9,4
8,6 1 , 5 2,2 0,888

1, 05

90,0 8, 1 1 , 6 1,6 1,517

f7,9
10,2 1,7 0,9 1,210

1,10

92,6 5,2 1 , 8 2, 1 0,921

(3,5
4, 1 2,0 2, 1 1 , 112

1, 15

93,6 4,0 2,0 1,8 0,931
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TABLA 5. 12

Longitud del reactor = 0,973 m

Fracción molar de S03 en el gas = 0,06

R.Molar % % % r1/
jo

S03/DDB M.A. insulfonados S03_ disulfonados color

1,00 {85,8 12,4 1,4 2,1 0,708
82,0 16,3 1,4 1,7 0,820

1,05 {88,2 9,8 1, 5 2,4 0,912
87,1 11,0 1,5 2,0 0,755

1, 1O {87,6 10,2 1,7 2,6 0,878
88,2 9,8 1, 7 2,0 1, 156

1, 15 {90,� 7,6 1,8 2,0 1,288
93,8 4,4 1 , 3 2,3 1,262

TABLA 5.13

Longitud del reactor = 0,973 m

Fracción molar de SO en el gas = 0,08
3

R.Molar % % % %

S03/DDB M.A. insulfonados S03_ disulfonados color

1,00 {82,4 15,8 1,4 1,9 0,837
84,0 14,3 1 , 3 2, 1 0,896

1, ° 5 {84,1 14, 1 1 , 3 2,2 0,886
86,0 12,4 1 , 3 1,9 0,953

1, 1O {83,0 15,2 1,5 1 , 9 0,867
88,8 9,3 1,6 2, 1 0,956

1, 15 {91,6 6, 1 1,9 2, 1 1,304
94,5 3,0 2,0 2,7 1,366
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TABLA 5.14

Longitud del reactor = 0,973 m

Fracción molar de S03 en el gas = 0,10

R.Molar % % % %

S03/DDB M.A. insulfonados S03_ disulfonados color

1,00 {8l,7 16,6 1, 2 2, 1 0,971
77,9 20,5 1,2 1,4 0,800

1,05 {80,6 17,8 1 , 4 1,3 1,027
80,3 18, 1 1,4 1 , 3 0,971

1,10 {87,O 11,3 1, S 1,6 0,926
84,5 3,7 1,5 1,5 1,020

1, 15 {88,6 9,4 1,7 1,6 1,298
81,3 16,8 1,6 1 , 8 1,087

TABLA 5. 15

Longitud del reactor = 0,973 m

Fracción molar de SO
3
en el gas = 0,12

R.Molar % % % %

S03/DDB M.A. insulfonados �3- disulfonados color

1,00 {74,9 23,4 1 , 3 2,0 0,897
77,0 21,5 1 , 3 1 , 3 0,746

1, 05 {83,2 14,8 1,6 2,0 1,109
83,7 14,8 1 , 2 1 , 6 1, 107

1,10 {84,S 14,0 1,2 1 , 3 1,004
83,0 15,2 1,6 1,3 1,156

1, 15 {88,1 9,9 1, 6 1 ,8 1,205
89,0 8,6 2, 1 1 , 5 1,557
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Se puede observar de

porcentaje de materia activa

las Tablas (5.11) a (5.15) que el

aumenta con la razon SO
3 100B.

El aumento es menor entre las razones molares 1,05 y 1,10 que

entre las razones molares 1,00 y 1,05 y 1,10 y 1,15, excepto

para la fracción molar 0,10 que presenta un comportamiento

anómalo, observándose incluso una ligera disminución del porcen­

taje de materia activa entre las razones molares 1,10 y 1,15.

La cantidad de insulfonados, como se indicó anterior-

mente, está ligada al porcentaje

que disminuye cuando ésta aumenta.

de materia activa de forma

Como se puede ver en las

tablas, el porcentaje de insulfonados disminuye con la razon

molar SO
3
100B.

En lo que respecta

y de una forma

al porcentaje de

significativa con

aumenta

regularmente

lar S03/00B.
razón mo-

La cantidad de disulfonados no presenta una tendencia

clara a aumentar o disminuir con la razón molar, y las variacio-

nes entre los valores obtenidos para el mismo punto replicado

son en ocasiones mayores que las variaciones con la razón molar.

El color, al estar de alguna forma ligado al porcentaj e

de materia activa, presenta la misma tendencia a aumentar con

la razón molar SO 3/OOB, aún teniendo en cuenta la gran disper­

sión de los datos obtenidos.
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5.3.-INFLUENCIA DE LA FRACCION MOLAR DE S03 EN EL GAS.

Todos los resultados experimentales obtenidos se

han expuesto en las tablas anteriores; en este apartado se

presentan en función de la fracción molar de S03 en el gas,

algunos de estos resultados .p a na -¡ distintas longitudes de

reactor y distintas razones molares S03/DDB.

TABLA 5.16

Longitud de reactor 0,400

Razón molar S03/DDB 1, 1O

F.Molar % % % %

_§_Q3- M.A. insulfonados S03_ disulfonados color

{84,2 14,3 1, ° 2,5 0,791
0,04

83,2 15,2 1 , 1 2,5 0,941

{83,6 14,7 1, ° 3,3 1,612
0,06

78,4 20,0 1, ° 2,8 0,732

f8,6 19,5 1 , 3 3,2 0,866
0,08

81,7 16,6 1, 1 2,8 0,881

{80,6 17,6 1 , 1 3,3 1,043
0,10

80,4 18,2 0,9 2,7 0,809

fS,4
23,4 0,7 3,2 0,687

0,12
76,2 22,0 1,4 2,2 0,829



TABLA 5.17

Longitud de reactor = 0,973 m

Razón molar S03/DDB = 1, 1O

F.molar % % % %

_§_Q3- M.A. insulfonados S03_ disulfonados color

0,04 { 87,9 10,2 1,7 0,9 1,210
92,6 5,2 1,8 2, 1 0,921

0,06 {87,6 10,2 1,7 2,6 0,878
88,2 9,8 1, 7 2,0 1, 156

0,08 {83,0 15,2 1, 5 1,9 0,867
88,8 9,3 1,6 2, 1 0,956

0,10 {87,0 11 , 3 1,5 1,6 1,020
84,5 13,7 1,5 1,5 0,926

0,12 {84,S 14,0 1,2 1 , 3 1,004
83,0 15,2 1,6 1 , 3 1,156

TABLA 5. 18

Longitud del reactor = 2,000 m

Razón molar SO /DDB = 1,10

F.Molar % % % %

_§_Q3- M.A. insulfonados S03_ disulfonados color

0,04 {92,4 4,5 2,6 2,5 1,529
93,7 2,8 3, 1 2, 1 1,238

0,06 {90,4 7,2 2,3 0,8 1,046
92,4 4,6 2,5 2,3 1,070

0,08 {89,0 8, 1 2,5 2,5 1,360
90,0 7,6 2, 1 2,2 1,106

0,10 {84, 1 13,9 1,6 1,6 1, 017
88,5 9,4 1, 7 1,9 0,957

0,12 {80, ° 18, 1 1, 5 1,6 0,832
89, 1 8,7 2,0 1 , 6 1,080

125
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TABLA 5. 19

Longitud del reactor = 2,000 m

Razón molar S03/DDB = 1,00

F.Molar % % % .r7/_
ro

-223- M.A. insulfonados S03_ disulfonados color

0,04 { 85,0 12,9 1,6 2,7 1, 15 S
84,2 14,1 1, 5 1 ,

1 0,934

0,06 { 88,8 8,8 1, 7 3,7 0,773
81,5 17,0 1 , 3 1, ° 0,743

0,08 { 88,4 9,3 1,6 3, 1 0,749
81,4 16,5 1,4 3,8 0,786

0,10 {78,4 19,8 1 , 2 2,9 0,622
80,2 17,8 1,3 3,6 0,940

0,12 { 75,3 23,0 1, 3 2,3 0,626
75, 1 23,5 1 , 2 1 , 3 0,840

El porcentaje de materia activa disminuye de forma im-

portante al aumentar

se puede ver en las

la fracción molar de

tablas 5.16 aS. 19

C'(' 1�-

3;
en e gas, como

para distintos valores

de las otras variables: longitud de reactor y razón molar.

La cantidad de insulfonados se comporta de forma

contraria, aumentando claramente al aumentar la fracción molar

de SO en

3
el gas.

El porcentaje de SO
J

molar

,excepto

1,00 que

para la

presenta

longitud de

una ligerareactor 2,000 m y razón

pero significativa disminución, no varía con la fracción molar.

En cuanto al porcentaje de disulfonados, tampoco

varía de una forma apreciable con la

en el gas.

fracción molar de so
�

El color disminuye al aumentar la fracción molar

al igual que lo hace el porcentaje de materia activa,

esta disminución no es tan importante.

pero



Teniendo en cuenta el

das, no es posible de forma

intuitivas que relacionen las

los valores de éstas variables.
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número de variables implica­

sencilla obtener correlaciones

propiedades del producto con



6.- COMPARACION DE LOS RESULTADOS DEL MODELO CON

LOS RESULTADOS EXPERIMENTALES.
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6. - COMPARACION DE LOS RESULTADOS DEL MODELO CON LOS RESULTADOS

EXPERIMENTALES.

6.1.- APLICACION DE DIFERENTES MODELOS DE TURBULENCIA A LA

SULFONACION.

Una gran parte de los modelos de

aplicados a la absorción hacen depender D
t

difusividad turbulenta

de y2 donde y es

el espesor de un punto de la película medido desde la superficie
de la misma (veáse subapartado 1. 5.3. ) . Los modelos de este

tipo predicen, por lo tanto, Dt O en la superficie, y, al

no tener en cuenta la amortiguación de la turbulencia debida

a la pared, D será máxima cerca de ésta.
t

Aplicado uno de estos modelos, el modelo de Levich-

Davies, a la sulfonación de DDB, Y

constante de proporcionalidad de Dt
después

2
con y

de determinada la

que mej or ajusta
los resultados experimentales, el modelo predice conversiones

inferiores a las obtenidas experimentalmente para el reactor

de 0,400 m, y c onve r-s i.on e s superiores para los reactores de

0,973 m y 2,000 m. Para este último reactor, el modelo predice
una c onv e r s a o n prácticamente total

(veáse figura 6.1).

(Gutiérrez et al., 1.984)

En el modelo de Levich-Davies, la viscosidad afecta

a D (ecuación 1. 119) de un modo indirecto: a mayor viscosidad
t

aumenta el espesor de la película y por lo tanto va con el

resultado de que a mayores conversiones mayor viscosidad�-

corresponde mayor Dt , y se pueda llegar a predecir conversiones

prác-ticamente totales que no se corresponaen con las ob t.eu i.oa s
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experimentalmente.

El modelo de Henstock y Hanratty ( 1.979), que también

supone que D varía
t

considera que la turbulencia es

amortiguada cerca

y hace depender D
t

de la superficie
de V -2 Este

debido

efecto

a

es

la viscosidad,
contrarrestado

de v3 Como
o

en parte por la dependencia, también, de 8 y

resultado, la disminución de D con la viscosidad, y por lo
t

tanto con la conversión, no será suficiente para que la predicción
de conversión para reactores largos se ajuste a los resultados

experimentales.

De este razonamiento se llega a la conclusión de

que el modelo de turbulencia a aplicar a procesos en los que

las conversiones sean altas, o, para la absorción física, en

los que se llegue cerca de la saturación, deberá extenderse

a toda la película, de forma que refleje tanto la amortiguación
de la turbulencia debida a la superficie como la debida a la

pared.

Por otra parte, de los resultados experimentales

se puede observar que la conversión disminuye con la fracción

molar de

del gas.

so
3

en el gas, es decir, aumenta con la velocidad

Ello implica una dependencia de Dt del esfuerzo cortante

del gas sobre el líquido, ya que el aumento de la conversión

con la velocidad del gas es mayor que el que sería obtenido

si fuera debido tan sólo al adelgazamiento de

tal como obtuvieron Henstock y Hanratty (1.979).

la película,

El aumento de la conversión con el adelgazamiento
de la película originado por la velocidad del gas, se puede

ver en la figura (6.2). En la misma se representan los resultados

de la aplicación del modelo de Levich-Davies para distintas

concentraciones de SO 3 en el gas,

experimentales.

comparados con resultados

En la bibliografía no existen modelos de difusividad

turbulenta aplicados a la trasnferencia de materia que, al
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tener en cuenta el efecto de amortiguación de la turbulencia

debido a la pared y el efecto del esfuerzo cortante del gas

sobre el líquido, permitan explicar los resultados experimentales

para la sulfonación de DDB. Sin embargo, para la transferencia

de calor, sí se han desarrollado modelos de turbulencia que

tienen en cuenta estos efectos (Yih & Liu, 1.983). En este

trabaj o se ha utilizado el modelo de Yih y Liu (ecuación 1.70),
y que está basado en el modelo de Van Driest. No se incluye
el factor de amortiguación f, que Yih y Liu introducen, porque

daría una influencia al esfuerzo cortante del gas sobre el

líquido mayor de la que se observa experimentalmente.
final a aplicar es de la forma:

La ecuación

[ + 2 T
= - O, 5 + O, 5 1 + O , 64 ( y ) ._­

Tp [1 exp � -Y+(:�Tp)! j] ]
�

( 6 . 1 )

con

(6.2)

TT
L,

+
( 6 . 3 )s

+
e y medido desde la pared.

y por similitud con la transferencia de calor se

calcula el número de Schimdt turbulento por la e c ua c i.o n ( 6.4)

(análoga a la (1.167):

1 - exp ( 6 . 4 )

1 - exp ( +
- y (T/T )2

1->
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con

4-

A' 25, 1

_!_ 5
i-1

B+ (SC)-2 L C. (log Sc) ( 6.5)
i=l 1

C1 34,96

C2 28,97

C3 33,95

C4 6,33

C5 -1,186

y T / Tp definido como en la ecuación (6.3).

En la gráfica (6.3) se puede ver la variación de

la difusividad turbulenta obtenida por las ecuaciones ( 6. 1 )

y (6.4) con la coordenada y, para el caso de no existir esfuerzo

cortante del gas sobre.el líquido.

La variación de la difusividad turbulenta
2

con y

para regiones cercanas a la superficie, está generalmente admi-

tida. El modelo de difusividad turbulenta propuesto, a pesar

de presentar una función de ( 8 - y) diferente, para el caso

de no existencia de esfuerzo cortante del gas sobre el líquido
se ajusta a la ecuación:

Para r =
-5 2

2,29.10 m /s

-7 /
2

1,689.10 (y 8) -13
+ 2,996.10 ( 6 • 6 )

con un coeficiente de regresión:

válida para

r = 0,9999

O = (y/8) --= 0,02
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En el caso de existencia de esfuerzo cortante del

sobre el líquido, el ajuste función del tipo de
2

gas a una y

empeora a medida que el esfuerzo se hace más importante.
Así, para T = 0,423 N/m que es el máximo valor encontradoG
en la experimentación realizada:

Para r -5 2
2,29.10 m /s

-q

Dt = 2,72.10
' -6 2

+ 1,25.10 (y/S) (6.7)

con un coeficiente de regresión:

r = 0,9604

Hunt (1.984) propone para este caso un modelo según
el cual la difusividad turbulenta depende de y, para

2
y para zonas mas

la región

alejadas,más cercana a la superficie, y de

lo que explica el mal ajuste con la función de
2

y para el caso

en que el esfuerzo cortante del gas sobre el líquido es impor­
tante.

En la gráfica (6.4) se puede observar la variación

de Dt en la superficie con TG.
Por todo ello, se ha utilizado el modelo de Yih y

Liu modificado como se expone en la ecuación (6. 1) . Los resul-

tados de la aplicación del modelo matemático a la sulfonación

del dodecilbenceno se exponen en el apartado (6.2.).
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6.2.- APLICACION DEL MODELO MATEMATICO A LA SULFONACION DE DDB.

En el modelo matemático desarrollado en el capítulo
( 2 • ) , se han dejado como parámetros ajustables, la

de

función

fricciónlineal de z, A,

(ecuación 2. 1) ,

que permite determinar el coeficiente

y el coeficiente B que

Se

permite determinar la

transferencia de materia en el gas. tendrán, pues, tres

parámetros a ajustar, Ao Al
el origen, y A

1
la pendiente

para A (ecuación 6.8):

y B,

de la

siendo A
o

función

la ordenada en

lineal propuesta

A A
o

( 6 . 8 )

La aplicación del modelo a la sulfonación comprende
dos pasos: la calibración y la validación del modelo. La

calibración consiste en determinar los valores de los parámetros

que mej or ajustan los resultados del modelo, a los resultados

experimentales obtenidos para unos determinados valores de

las variables, lo mas representativos posible de la totalidad

de los experimentos. La validación consiste en comprobar,
mediante un test de sign�ficación, la validez del modelo propuesto

para la totalidad de los experimentos.

6.2.1.- CALIBRACION DEL MODELO.

Para la calibración se definió la siguiente función

a minimizar:

[ Xmod
X

- Xexp
mod

2

<D.1. ] ( 6.9 )

basada en la predicción de conversión del modelo, X
mod y en

el po r-c ent.a j e de materia activa obtenido experiQentalmente,

X
exp
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Se escogieron los experimentos dados por la tabla

(6. 1) para, por la aplicación del modelo, buscar los valores

de los parámetros que hacen mínima la función $.

Tabla 6. 1

Xl X2 � X4 Xs X6
Longitud reactor, m 0,40 1,00 0,40 1,00 0,40 1,00

Razón molar S03/DDB 1,10 1, 1O 1, 1O 1, 1O 1,00 1,00

Fracción molar S03 0,04 0,04 0, 12 0, 12 0,08 0,08

En total son seis experimentos que incluyen valores

distintos de las tres variables: longitud del reactor, razón molar

S03/DDB y fracción molar de S03 pn el gas.

La función $ se calcula a través de un modelo matemático

complejo no derivable. La búsqueda del m i.n i.mo se ha de hacer,

por lo tanto, por un método que no incluya la' derivación.

El método que se ha utilizado ha sido el método Simplex de

forma variable (Himmelblau, 1.970) .

la aproximación al óptimo (valor de

Este método

$ mínimo) ,

se basa

a partir

en

de

unos determinados valores de los tres parámetros, que represen-

tados ocuparían los vértices de un tetraedro, sustituyendo

el punto que da una mayor por su simétrico respecto al cen-

troide, si la obtenida es la menor de todas, se sigue expan-

diendo en la misma dirección, mientras que en caso contrario

se procede como antes, eliminando el punto peor.
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Por este procedimiento se llega a los valores de

los parámetros:

A 14
o

Al =::: 0,060

B 0,30

con un valor mínimo para la función

-34,63.10

6.2.2.- VALIDACION DEL MODELO.

Para la validación del modelo se ha realizado un

test de F.

La varianza del desajuste se calculó

ecuación (Himmelblau, 1.970):

mediante la

2
s
r

N

ih= Pi
-----------------------

(x. _ X.)2
l l

(6.10)
N 2

y la varianza del error mediante la expreSlon:

2
s
e

N

L:
i=l

p

�(X ..L- lJ
j=l (6.11)

donde N es el número total de experimentos y p el número de

replicas de cada experimento.

A partir de los valores de los parámetros obtenidos

en el subapartado anterior, y teniendo en cuenta que se han

realiza�o 40 experimentos t0�US ellos replicados, se obtiene:



s2 10,01
r

2
s 6,03
e

F
exp

2
s
r

1,652

es mayor que F por
exp

los parámetros: A 14
o

significativo al nivel

lo que el modelo

F
tab para un 95% de probabilidad resulta ser 1,703.

con los

0,060 Y B

de probabilidad del

0,30

95%.
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Este valor

valores para

resulta ser

Asimismo se

ha realizado un análisis de residuos, resultando éstos aleatorios

(ver figura 6.5).
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6.3. - VISUALIZACION DE LOS RESULTADOS DEL MODELO. COMPARACION

CON LOS RESULTADOS EXPERIMENTALES DE LA SULFONACION DE DDB

En este apartado, se exponen en forma de gráficas
los resultados experimentales y los resultados de la aplicación
del modelo, en función de las variables de entrada: longitud

del reactor, razon molar SO
3 /DDB

el gas, para una fácil comparación.

y fracción molar del S03 en

6.3.1.- VARIACION DE LA CONVERSION CON LA LONGITUD DEL REACTOR.

Las tres longitudes del reactor fueron utilizadas

con las razones molares S03/DDB, 1,00 y 1 , 1 ° Y para cada

razón molar, la fracción molar de S03 en el gas: 0,04 0,06

0,08 ; 0,10 y 0, 12.

En las gráficas (6.6) a (6.15) se representan los

resultados experimentales de porcentaje de materia activa en

función de la longitud del reactor. En cada gráfica se repre-

sentan también las predicciones de conversión obtenidas por

la aplicación del modeló matemático, en forma de línea continua.
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6.3.2.- VARIACION DE LA CONVERSION CON LA RAZON MOLAR S03/DDB.

Para el reactor de 0,973 m, se experimentó con cuatro

valores de la razón molar SO
3 /DDB, Y para cada una de estas

razones molares con cinco fracciones molares de S03 en el gas.

Los resultados experimentales y las predicciones

del modelo, en función de la razón molar, se exponen en las

gráfocas (6.16) a (6.20).
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6.3.3.- VARIACION DE LA CONVERSION CON LA FRACCION MOLAR DE

S03 EN EL GAS.

La variación de la conversión con la fracción molar

de SO
3

en el gas se estudió para cada uno de los valores de

las otras variables. Como ejemplo de esta variación, en las

gráficas (6.21) (6.22) y (6.23) se exponen los resultados para

dos longitudes de reactor y dos razones molares S03/DDB distintas.
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6.4.- ANALISIS DE SENSIBILIDAD DEL MODELO MATEMATICO.

SENSIBILIDAD A LAS VARIACIONES EN LOS VALORES DE LAS

VARIABLES DE ENTRADA.

La variación en las predicciones de conversión del

modelo matemático con las variables de entrada estudiadas,

se ha visto en el apartado anterior.

valores a modo de recordatorio.

Se exponen a qu i. algunos

Respecto a la longitud del reactor, y, por ejemplo,

para la razón molar SO
3 /DDB 1, 15 y la fracción molar de SO

3
en el gas 0,08 en el primer centímetro de reactor se alcanza

una conversión del 7%. Mientras que para zonas más alejadas

de la entrada, por ej emplo 1 m, se necesitan 15 cm de reactor

para pasar de 86,2% a 87,0%, es decir, 0,8%.

Respecto a la razón molar S03/DDB, una variación en la

razón molar de un 5%, pasar de 1,00 al, O 5 supone para un

reactor de 1 m una variación máxima en la predicción de conversión

de un 1,3%, pasando de 85,3% para razón 1,00

razon 1,05.

a 86,4% para

variación

Respecto a la fracción molar de

de un 20%, pasar de 0,10 a 0,12,

en el gas, una

variaciónsupone una

máxima en la predicción de conversión de - 3,4%, de 76,8% para

0,10 pasa a 74,2% para fracción molar 0,12.

6.4.2.- SENSIBILIDAD A LAS VARIACIONES EN LOS PARAMETROS AJUSTADOS

Al no ser lineal el modelo, no se pueden determinar

intervalos de confianza, este análisis de sensibilidad da una

idea de los valores entre los que pueden oscilar los parámetros.

El análisis de sensibilidad a los parámetros, se
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realiza para los valores de las variables de entrada de los

experimentos utilizados en el ajuste de los parámetros.

Respecto al parámetro A , un aumento del 16,7% (pasar
o

de 12 a 14) supone

versión de un 4,2%,

un aumento máximo en la predicción de con-

la conversión pasa de 71,2% para A
o

de

12,
reactora 74,2% para A

o

0,400 m, razón molar S03/DDB de 1,10

en el gas de 0,12, y para Al = 0,060 y B

14, en el experimento de longitud

y fracción molar de

0,30.

Respecto al parámetro A
1

un aumento del 8,3% (pasar

de 0,060 a 0,065) supone una disminución máxima en la conversión

de - 3, 1%, pasa de 74,2% a 71,9% de conversión para el mismo

experimento que antes, y valores de los parámetros: A
o

14

y B = 0,30.

Respecto al parámetro B, su variación afecta mas

a las condiciones: longitud del reactor 0,400 m, razón molar

SO
3
/DDB 1, 10 Y fracción molar de SO

3
en el gas 0,04. Así,

por ejemplo, para estas condiciones, un aumento del 16,7% del

parámetro B (pasar de 0,30

c onv e r s a.on del 6,5%, pasar

Al = 0,060.

a 0,35 )

81,8%
supone un

a 87,1%.,

aumento de la

de con A
o

14 y
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6.5.- APLICACION DEL MODELO MATEMATICO A LA ABSORCION FISICA.

El modelo matemático se ha aplicado a sistemas con

un a Ita rango de caudales, por lo que, para caudales altos,
es importante la viscosidad turbulenta en la hidrodinámica,
y hay que tenerla en cuenta para determinar el perfil de velocidad

y el espesor de película. La ecuación (1.32) queda de la forma:

- g (6.14)

Al ser V
t

una función complicada de y la ecuación

no es integrable, por lo que se ha de resolver por un método

numérico. En este trabajo se ha utilizado el método de Runge -

Kutta (Jenson & Jeffreys, 1.969).

Como ejemplo, en la gráfica ( 6.24) se representa

el perfil de velocidades de la película en régimen turbulento,
obtenido para un número de Reynolds de 1400.

Los espesores de película obtenidos con el modelo

de turbulencia de Yih - Liu se correlacionan bien con los espeso-

res obtenidos por la ecuación ( 1 .40) para régimen laminar,

y con los espesores obtenidos mediante la ecuación empírica
de Brauer (Fulford, 1.964), para régimen turbulento:

Re 8/15
(6.15)

La teoría de la penetración se cumple en régimen
laminar, si la fuerza impulsora

i
puedecA cA se suponer

constante a lo largo de la columna ( véase subapartado 1.5.3.).
Con los caudales para los cuales la turbulencia no influye

en la transferencia de materia, la segunda condición normalmente

no se cumple, a no ser que por la adición de tensioactivos

se amortigue la turbulencia, lo que permite trabajar a caudales
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Figura 6.24 - Perfil de velocidad de la película
líquida circulando en régimen tur­

lento. Re � 1400
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mayores.

El modelo matemático se ha comprobado con la teoría

de la penetración ( ecuación 1.111

que NA depende de Re1/3, de C1/2
de la cual se puede deducir

y de D 1/2 Aplicado el

modelo matemático sin los términos de viscosidad y difusividad

turbulentas, se ha obtenido la siguiente dependencia:

N ol. Re
O , 3 27 L

- O , 49 1 DO, 5 O 4
A

(6.16)

La dependencia de KL obtenida por la aplicación del modelo

difiere ligeramente de la postulada por la teoría de la pene­

tración ( ecuación 1.114 ), debido a no ser constante la fuerza

impulsora, se ha obtenido la relación:

KL d:.. Re O, 3 O O
L

- 0,474 DO, 533 (6.16)

Aplicado el modelo matemático a las condiciones experi­

mentales de Lynn & Col. (1.955), los resultados se correlacionan

bien con los obtenidos experimentalmente por

para la absorción de S02.

estos autores

Aplicado el modelo matemático, teniendo en cuenta

la turbulencia, se obtiene una dependencia entre K L Y Re varia-

ble con el número de Reynolds, lo que explicaría la enorme

dispersión para los exponentes del numero de Reynolds que dan

los diferentes autores ver por ejemplo Theofanus, 1.984 ).

Así, entre Reynolds 5 y 30 se obtiene un exponente medio

1500 de 1,5. La dependencia

0,85 y

de KL

parade 0,56,
Reynolds entre

100

500

y

y

200 el exponente obtenido esentre

con

la difusividad y la altura de la columna se hace menor a medida

que aumenta el número de Reynolds.



7.- CONCLUSIONES y RECOMENDACIONES
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CONCLUSIONES.

1. Se ha desarrollado un modelo matemático que reproduce
los procesos de absorción en columna de paredes mojadas.
Este modelo matemático es mas completo y general

que los existentes por las siguientes razones

a) Es aplicable a procesos donde controle la transfe­

rencia de materia en fase líquida, y/o la transferencia

de materia en fase gas, y/o la velocidad de reacción.

b) Aplica un modelo de viscosidad y difusividad turbu­

lenta, basado en el modelo de turbulencia de Yih­

Liu, que, a diferencia de los comúnmente utilizados

se puede extender a todo el espesor de la película.

c) Tiene en cuenta las transferencias de cantidad

de movimiento, materia y calor entre la fase gas

y la fase líquida.

d) En la fase líquida, tiene en cuenta las interacciones

entre los perfiles de velocidad,

y de temperatura.

de concentración,

2. Se han realizado ochenta experimentos (cuarenta replica­

dos) de sulfonación de dodecilbenceno en columna

de paredes mojadas, para la calibración y validación

del modelo matemático. Los experimentos se realizaron

a diferentes valores de las variables de entrada :

longitud de reactor, razón molar SO
3 /DDB y fracción

molar de S03 en el gas.

3. Las variables libres se han ajustado con seis de

los experimentos, a s Lm i.La nuo los porcentajes ae materia

acti va obtenidos experimentalmente con las predicciones
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de conversión dadas por el modelo. Una vez ajustadas

las variables libres, se aplicó el modelo a la totalidad

de los cuarenta experimentos, resultando ser significa­

tivo a un nivel de probabilidad del 95%.

4. El modelo predice que la mayor parte de la c onve r-s i.on

tiene lugar en los

Los porcentajes de

primeros tramos del reactor.

materia activa obtenidos para

el reactor de 0,400 m confirman esta predicción.

5. El modelo matemático predice aumentos de la conversión

con la razón molar S03 /DDB similares a los obtenidos

experimentalmente.

6. Las conversiones que predice el modelo, y los porcenta-

jes de materia activa obtenidos experimentalmente,

disminuyen con la fracción molar de S03 en el gas.

7. Aplicado el modelo matemático a distintos sistemas

de absorción en columna de paredes mojadas, se encuentra

que las predicciones del modelo matemático coinciden

con los resultados experimentales obtenidos por Lynn

& Col. (1955) con la turbulencia amortiguada mediante

la adición de tensioactivos. Para sistemas con difusi-

vidad turbulenta no amortiguada, el modelo matemático

predice que la velocidad de absorción depende del

número de Reynolds elevado a un exponente, que depende

a su vez también del número de Reynolds. Esto explica-

ría la enorme dispersión de las correlaciones empíri­

cas que se encuentran en la bibliografía.

RECOMENDACIONES.

A la vista de los resultados obtenidos en este trabajo,

se hacen las siguientes recomendaciones :
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1. Aplicación del modelo matemático a otros sistemas

sulfonación/sulfatación, tales como la sulfonación

de a -olefinas, lo que implicaría la determinación

o estimación de las propiedades físicas (difusividad,
viscosidad, etc. ) de los reactantes y productos,
así como la velocidad de reacción. Asimismo, se debería

comprobar experimentalmente la validez del modelo

para este sistema.

2. Sería de utilidad el desarrollar metodos de determina­

ción de perfiles longitudinales de conversión y/o
temperatura, que eliminarían el inconveniente de

trabajar con longitudes de reactor discretas.

3. Aplicación del modelo matemático a sistemas

(con propiedades físicas perfectamente

sencillos

conocidas)
de absorción en columna de paredes moj adas, y comproba­
ción experimental.

4. Determinación de la influencia del esfuerzo cortante

del gas sobre el líquido, en la transferencia de

materia en la fase líquida, para una columna de paredes

mojadas.



APENDICE I CALCULaS DE UN EXPERIMENTO
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CALCULOS DE UN EXPERIMENTO

La muestra a analizar contiene una determinada cantidad

de agua previamente añadida, la composición se refiere al produc­

to antes de la adición de agua.

Mediante la valoración de la acidez se determinan

los moles de H+ valorables acidimétricamente, por cada gramo

de muestra, MH+. Con la valoración de materia activa, se deter-

minan los moles de M.A. por gramo de muestra, MM.A. Valorando

el H2SO 4
extraído se determinan los moles por gramo de muestra,

MH SO
. Las fracciones másicas de DDB, DDBS, DDBDS y SO

3
se 2pu�den hallar con los datos anteriores resol viendo el sist ema

de ecuaciones:

xDDBS 2.xDDBDS 2.xSO
3

MH+320,6
+

400,6
+

80

xDDBS xDDBDS
M

320,6
+

400,6 M.A.

80

1

El porcentaje de materia activa se ha determinado

suponiendo que tiene un peso molecular medio de 320,6 g/mol,
por la fórmula:



175

%M.A. MM.A.· 320,6 . 100

Ejemplo

Se expondrán con detalle los cálculos realizados para c�
racterizar el producto obtenido en uno de los experimentos,
realizado con las siguientes condiciones:

Longitud reactor = 0,973 m

Razón molar S03/DDB = 1,00

Fracción molar S03 en el gas = 0,04

Caudal molar = 2,187 . 10-3 mol/s

Temperatura agua refrigeración = 30 ºC

Se recogieron 32,8 g de producto sobre 1,3 g de agua, lo

que da un porcentaje del producto en la muestra del 96,2%.

Se pesaron 7,1655 g de muestra y se disolvieron en agua

hasta 250 cm3 de solución.

- 25 cm 3 de esta solución se valoraron con NaOH O, 11182 M, de

la que se gastaron 19,7 cm3. Este dato permite calcular los

moles de acidez por gramo de producto, MH+ %

19,7 . 0,11182 1 250 100

MH+ x--x x

1000 25 7,1655 96,2

3,20 10-3 moles/g

2 cm 3 de la solución anterior se valoraron con Hyamina

0,0042502 M, gastándose 36,2 cm3. El cálculo de M es:

M.A

36,2 x 0,0042502 1 250 100

10-3 mol
M x x x = 2,79M.A.

1000 2 7,1655 96,2 g
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6,2452 g de muestra se disolvieron en 50 cm3 de alcohol

amílico y se extrajeron tres veces con 10 cm3 de Hel diluído

cada vez. Los extractos reunidos se valoraron con NaOH

en la valoración 43, ° cm 3. A su vez se

0,12509M,

gastándose
30 cm

3 del

valoraron

mismo Hel también con NaOH 0,12509 M, gastándose

25,5 cm 3. Por diferencia resulta que el sulfúrico extraido

gastó en la valoración 17,5 cmJ, lo que permite calcular MH SO
.

2 4

17,5 x 0,15209 1 1 100
10-4 mol

:= 1,82
g

+ + x

1000 2 6,2452 96,2

Mediante el balance anterior,

MM.A. y MH2S04 permiten obtener:

los valores de

xDDB = 0,087

xDDBS = 0,881

xDDBDS 0,017

xso 0,015
3

El porcentaje de materia activa será:

% M.A. = 320�6 x MM.A. x 100 = 89,5%



APENDICE 11 PROPIEDADES FISICO-QUIMICAS
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PROPIEDADES FISICO-QUIMICAS

Densidad del líquido. Se ha calculado para cada segmento
longitudinal por una fórmula empírica que da la densidad en

función de la conversión y la temperatura (Bronstrom, 1.975):

PL (1056 + 186X - 0,66T) kg/m3

Viscosidad del liquido. Se calcula para cada segmento
por las fórmulas dadas por Bronstrom (1.975):

° � X <... 0,58

�L 2,72 10-7 exp(2980/T + 3,86x) kg/(m.s)

0,58 �X <...0,90

3,70 10-10exp(4850/T + 5,22X) kg/(m.s)�L

x � 0,90

�L = 1,36 10-11exp(5710/T + 5,88X) kg/(m.s)

Capacidad calorífica del liquido. Se calcula para cada

segmento por "el método de contribuciones de grupo de Missenard

( Reid, 1.977 ) que permite llegar a la fórmula:

C 509124 + 151734X ) J/(kmol K)
p

Conductividad térmica del líquido. Se supuso constante

y se calculó a partir del valor dado por Davis & Col. (1.979)
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para el tridecilbenceno, suponiendo que sea inversamente propor­

cional a la raiz cuadrada del peso molecular (Reid, 1.977) resul­

tando:

kL 0,286 J / (m.s.K)

Tensión superficial del DDBS. Se supuso constante

en todo el reactor y se calculó por el método de Mc Leod-Sudgen

(Reid,1.977) resultando:

a :: 0,046 N / m

Difusividades en el líquido. Se calcularon para

cada segmento longitudinal. Partiendo de la correlación de

Wilke-Chang, y se corrigió para líquidos muy viscosos utilizando

en la viscosidad el exponente (2/3) en lugar de 1 ,(Reid,1.977):

- 8
7,4 . 10

(V ) 0,6
A

en ésta fórmula la viscosidad

cm

expresa
3 / mol.

en centipoises, yse

V , que es el volumen molar, en
A

V
A

se determinó

para cada compuesto por el método de contribuciones de grupo

de Le Bas. Para el parámetro de asociación ([> se uso 2,6
en las difusivida des en DDBS y 1 para las difusividades

DDB-DDBS se determinóen DDB. La difusividad mutua en la mezcla

por la fórmula de Vignes (1.966):

DDDB-DDBS DO) X
•

IDB-DDBS
DO ) (l-X)
DDBS-DDB
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Densidad del gas. Se determinó en cada segmento

suponiendo un comportamiento de gas perfecto.

Viscosidad del gas. Se supuso constante e igual

a la del nitrógeno:

flG 1,90 . 10
- 5

kg / (m. s )

Capacidad calorífica del gas. Se supuso constante

e igual a la del nitrógeno:

C
G

29820 J / (kmol.K ).
p

Conductividad térmica del gas. Valor (John son

&Crynes,1.974):

kG 0,0279 J / (m.s.K)

Difusividad del SO
3

en el gas. Valor (Davis

& Col, 1.979)

DG 7,6 . 10-6 2
m / s
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Conductividad térmica de la pared. Valor:

k 16,3 J / (m.s.K)
p

Velocidad de reacción. Se utilizaron las estimacio-

nes dadas por Mann y Col, (1.982), para el factor de frecuencia

Al, 24 • 10 19
m

3 / (kmo 1. s )

y para la energía de activación

ER 24.700 cal.K

calculándose la velocidad de reaCClon en cada anillo.

Calor de reacción. Se tomó el valor dado por

Bronstrom (1.975):

1,68 .

8
10 J / kmol



APENDICE 111. PROGRAMAS DE CALCULO
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PROGRAMA DE CALCULO PARA LA SULFONACION DE DODECILBENCENO

o: 23'+t-'
L: (; i T'1 C [t- 1 , T [': 1 , v r r 1 , í.

-

[ !,' 1 , r [r 1 , F [H 1 , u [ti 1
2: d i rn S [n , F [t' 1 , �- [V 1 , e (1'.' 1 , F [t2 ,P 1
3: ent "Cauc;a1::C3",r
4: ent "Cone.",e
5 :

6 :

1:
8 :

ent .. Fazon rao La r " ,F
ent "Te:r1'-::;eratura 1iauiao",T
ent "Temo e r a t ur a 'l2.S",G
f o r 1 == L te t: 3 .56 6+C [ 1 1 ; n e xt 1

9: f o r 1 == í ter; 'J'Y'1' [ 1 1 ; n e x t 1
f o r 1 == L te 1: : ü"'S [1 1 ; n e x t 1

C/C-o)-t·
for J=L to 82
if J>5; 4e-�r 20;0to L5

2e-3�r2U; q t o +3
if J > L 5; L e - 2� r 2 e
i f J > S O; • o 5+r 2 G
32 0.66 x / ( 24 e • f + F o x )-+Y
L o S 6 + Lb 6 y -

• 6 6T�l)
(SO<)_i_24 +L5 Lf3 4X) / (240. 6+f::OX)�Z
if X<. 5ü ;ato 23
i f x c .�:'lto 24

L. 3 G e- L L * e xr: ( 5f L O/T+ 5.8 8Y)-+V : r t o 25

2.J2e-�*exp (29EC/T+3.86Y)-+V;ntc 25
3 • � e- LO * e X9 ( 4 8 5 O/T + 5. 22 y )"V
4* .052�1G/"'( .013 58-21" 1) 12..0
( 2 S ( L -C) + 8 C C ) / • O E 2 C-+G
• (J 4/ ( u 2 r , O L 3 B 8 - 2r l) / 1 • 9e-S) ... 2�r 4
r 4 ( í 4 - • 06 r-" -+r 1 S
i f rLS<r4;r�rL5
r LSP*F.2 ....�
0(240.6+EOX)/P.D�
(3 EV / .42 en) t ( 1/3)...,r o
e (H/ .04 3 6 (S / '¿V + S. E to r 0/3V) )-irrl
if abs(rl-rG)<rC/1000:gto 36
r L+rO; <J t o,,_1,_.3,____
.8/ .�98 *" U;¡r, ) ....""
• 8 /pt • ,. O 4 * r;: (S /'3 )..,E
c;(9.8LrL+S/O)-+O
2.l2e-4*exp (2980/T[N] )�rL2
1. 3 6 e- 8 * e xp ( 5'1 O/T [N ] + S • 8 8 )� fU

LO:
LL:
L 2 :

L 3 :

L4 :

L 5 :

L 6 :

Ll :
LB :

L>;) :
20 :

2 L :

¿2:
23 :

24 :

25:
26:
2;r: :
215 :

¿� (¡ •
.J •

30 :

3 L :

32:
33:
34 :

35:
36 :

3J:
38 :

39:
40 :

,
7'. [ r,' , r-' J , F W, 1-' J , r [r' J



4 L :

42:
43 :

44:
45:
46:
4" :

48:
49:
50:
5 L:
52:
53:

55:
Sb :

5� :

58 :

5<:i:
60:
6.l_:
62:
63 :

64 :

65:
66:
61 :

68 :

69:
., O :

Ji:
l2:
J3:
�4:
l5 :

�6:
..,., :
.,8:
"9:
80:
81:
82 :

83:
84:
85:
86:
8,.:
88:
89:
90 :
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54:

3 .12e-12 *T [tJ] /t 12'1 (2/3) .. r2
6 .288 e -L 2 *T (�,1) /r 13'. ( 2/3) ... r 3
r 21 (1- X) * r 3" X..r 4

2. O 31 e- L L *T [N 1 / ( lO OOV) t (2/3) -Itr 5
f o r 1 = L t o 4; r 1 /�fI [ 1 ]
1-9.81or 1/ ( 9 • 81Dr 1 +S ) * (1 /5 )�G [ 11
( 1/5- .1 ) r 1"'I,1 [ 1 ] ; ne xt 1
for 1=5 to d¡r 1/50-+P [1 J
L - 9 • s; D r l / ( 9 • E iD r 1 +S ) * ( • '12 + 1 / 5 O ) -.G [ 1 ]
( .l L + 1/5 O) r L+r [I ] ¡ ne x t 1
f or I=L4 te 23:r L/500�[1l
L - 9. B LDr L/ ( 9 • L Lr;r í. -s ) * ( • 954+t / S O O) -+c r 1 1
(.953+1/500)r L4F[I] :next 1
V/í'r S-.F ¡ 34.96 + 2 t • S," *10·:1 (P ) + 33.95100 (P )'12�r O
(r 0+6 .33100 (D)'f; 3-[.. Lb 61e0 (D )'4) /.f!",.r 2
V/ r r 4..J:' : 3 4 • � 6 + ¿ E • l; '.C * 1 en (� ) + 3 3 • S· 51 e ("J ( P) ,. 2 ,. r O
(r L+i) .3310.0 (P )4' 3- L. LB 6100 (i=' )t4) /(f-+r 3
f o r 1 = L t e t,e

(S + S. 81 r- r 1 p.: [ 1 1 /V - 9. [: L r *,; [1] 12/2 V-+V f I 1 ; ne x t I
if J=L:oto +3
t or I=L to �:;� [1]C[I]rLG/V[I]r �C[11
l'q 1 ] S [1 J r 1 E/V [ 1 1 r L,,'s [I ] : n e xt 1
f or I=L te t"¡F[IJ+P[11/2-tt'[I]
• 6 4 e [ 1] (t-' [1 1 te IV * ( L -o x D ( ->,j [1 ] [' e / 2 5 • 1 V * e e [ 1 1 ) ) ) .. 2-+ r f T ]
(-.5+.5*<;:(1+[[1])) *v/r,.n [I 1
( .l+e XP (-r.'J [ 1 10 D / ¿ s. LV * eC [ 1 1 ) ) / ( 1- e XD (_.l'.' [ 1 10'") /Vr 2 * ce r 1 1 ) )-+1< r r 1
( L - e XD (-1\1 [ 1 ] O n I .2 S. L\1 * cC [ 1 ] ) ) / ( L - e xo (-1" [ 1 1 O fJ /Vr 3 * c-G [ 1 1 ) ) ..v [ 1 1
r 5+0 [1] IK [1 ] .... r¡ 11; r 4+0 r 1] /í"1[1 J�'¡ [1]
next 1

(3K [N]+K[N-L] )/4-+P
- 2 L G 3 • ., 9/ 'I [N ] * (1-T [t,] 1.2 /24 L 4., 3 + L 4(\ 3 * (L - T f �J J /4 9 1. 4 ) i 3) � r L O
( L 2 4 2 - • 6 6T [N ] ) / 4 O O. 6 6 * • O e. 2C/ 8 lo 4 e >,"C (r LO)� r L L
f or 1=1 to 22
- 2 r 2 O * F. [1 ] / (R [ 1 1 +R [ I + L 1 )"'[1 r 1 r 1 + 1 ]-0) f\ [ 1 + 1 , 11 ¡ n e xt 1
for 1=2 to 22
V ( 1] P [I J + 2 r 2 O ( K [ I -11 / ( R ( I -11 +P [ 1 ] ) + K [I ] / ( R [1 ) +P [ 1 + 1] ) ) ...C [ 1 1
next 1
V [1].R [1] +r20F[ 11 IR [L]"C[ 11
V [1"] P [N] +r 2 O K ( 22] / P [ 22) + r 2 O / ( P (N] /2 P+ r 11 /E )�c: [n 1
for 1=1 te N¡V.[I]F [1] S [1 ]-.+K[I] :next 1
for I=L te 22
- 2 r 2 O v? [ 1 ] / (R [1 ] +R [ 1 + 1] ) ..p [1 f 1 + 1] -+ P [ 1 + 1 f 1 1
next 1
for 1=2 to 22
V [ 1 ] F [I ] + 2 r 2 O (W [ 1 -1] / ( R [ I - .l] +P [ 1 ] ) + 18 [ 1 ] / ( P [1 ] +R [ 1 + L 1 ) ) .. r: r 1 ] ¡ n e x t 1
V[ 1]R [1] +r 20v;[ 1] /R [21-;'N [1}
V [ N ] R [ N] +r 2 O h' [ N - L] IR [N ]",N [N ]
for 1=1 to r:V.[I] *P[1] *C[I]-tV7[I] rn e xt; 1
f or 1=1 to N:l.24e19*exn(-12350/T[I])+¡H[I]:next 1
K [N1-+K; C....Y¡ M1tU
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9 L: • O L 3 8 8 '" r 2 O / (R ( N 1 / 2.P +r 11/E ) * (r l1C / • O 8 2 G - s (1\1 ] �r 6
92: (UY-r 6) / (U -r 6 )�C; U-r 6"�
93: K+r 20/ (P [N] /2p +r Li/E) * r LLC/. 082C,-f-K [N]
94: f o r 1 = L t O f" ¡ e [ 1 ] +r 2 o P (1 ) e [ T ] V; [ 1 ]-+:n. [1 , 1 1 ; n e x t 1
95: inv �.F¡IT:at F*�S
96: for 1=1 to N¡t-[I]+r20P[1p-:[I1S[I] ....E[I ,1] ¡next 1
9J : in v E � F ¡ m a t F * v'-K
98: 0 ...r1"
99: f o r 1=1 to N¡r1,+.OL388'h'P[11V[I1C[I] ..rl�;next 1
100: if abs (r .L'-L) >abs tr lY/LOOOO) r r nr"'*L¡ato 91
101: for I=L te r.;-l
10 2 : - 5;J 2e - L r 2 O/ ( R ( 1 ] +R (1 + L] ) �¡. [1 , 1 + 1]. J)., [ 1 +.L , 1 ] ¡ ne xt 1
L O 3: f o r 1 = L t o T,:

i.\)�: \i[I]:'[(l:-;';;;[f;tL. ',; ,1:,' ':':('!.]S[I]*V(1H·l1[1)¡r:ext 1
105: for 1=2 to �-1
106: 2.86e-Lr20(2/(R[1-l)+R[11)+2/(R.[I1+P[1+11))+V[1]R[1]DZIoll\.[I,I)il".ext 1
1 O�: U [ L ] + 3 O 3 / ( 1/J 6 6 +P [ i] /, 5' 2) * r 20-+l' [ 1]
10 8: 2. 8 6e -1 r 2 O /R [ 2] +V [ .L 1 R [ L ] D Z + r 2 O/ ( F [ L ] / • 5.2 +1/y 6 6 ). JI [ 1 , 1]
l O 9: ,,2 B 6 r 2 O /R [N ] + r 2 o/ ( R [N] /5. 'J 2 + L/A ) + V [l.} ] P [N ] ') Z-it' i\ U,] , N ]
l10: U (N ] + r 2 O / ( l/A. +R [ N ] / • 5.2 ) * C"""_T ¡t,; )
Lli: i nv P."F ¡ma t F *U"T
L L2: 1- r l� F /0'-'1 i T ( 31.,T
LB: r ,L"rL6¡ for 1=,1 to t¡V [1 1�,�[1] ¡next 1
L L4: • 013 8 8'fTr 2 O / ( l/z'..+:8 [N ] / .5' 2) * (T (T:1 J -G) /2982 O )\'+G�G
Li5: lOOr20+(J"r�
L16: r',/20-int (r)'/20)�r8
irs . if r8=O¡C!to +2
L 18: ato 129
119: fmt 30x,"Lenaitud =" ,f6.0;wrt G,r'
120: f rn t 5x,"conc FL",e14.4,e14.4,eL4.4,e14.4,el.1.4
L2i.: wrt 6,C[LJ,C[4] ,C(El,C[L8] ,C[23]
L22: fmt 5x, "conc FC" ,e14.4 ,e.L4,,4 ,eL4.4 ,e14 .4,eL4.4
L23: wr t, 6,rl.,S(4) ,S[6] ,S(L8] ,S[23]
J 2 4: f rn t 5 x ,

,. 'lempe r ." ,e 1 4 .4 , eL 4 • 4 , el4 ,,4 , e 14 .4 , e L 4 •
.1

L25: wrt 6,'l'(L],T[4] ,T[F],T[18],T(23]
L26: fmt 20x,"Conversion =",eL4.4;wrt 6,X
L 2.,: O '" S; f o r 1 = 1 t o r; S +. O 138 8l(P [ 1 ] V [1 ] S ( 1 ].. S; n e x t 1
1.28: f rn t 20x, "�C3 ab s or ,

=" ,e14.4;wrt 6,S;fmt /;,vrt E
L 29: n e xt J
L3 O: end
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PROGRAMA DE CALCULO PARA ABSORCION FISICA

o:
ó i.m V[23J,C[2.3},D [231 ,F(23} ,vl(23} ,�,[23,23],E[23,23],F[231 ,p[23} ,Y[23}

L: ent "Cauda1,crr3/s",Q
2: ent "[iametro,crr:",D
3: ent "Lengitud,em",L
4: ent "viseosidad,gr/em s",V
5: ent " re n s i a a d , 9 I /e m 3" , p

6: ent 'Tifusividad,er.,2/s",r
l: ent "Coneentraeion interfaeia1,c¡/ern3",C
8: e n t "Es fu e r z o in ter f a e ial, d/cm "

, E

9: ent "Lonaitud seqr.ento,er",S
_L O: L/ S';H'
lL: ate 54
12: (3F+D[22] )/4�C.[2.31
L3: fmt 5x,"Caudal,em3/(err s ) =",eL2.4;wrt 6,e
L4: f rn t 5x, "l';ur.ero feyno1ds =", fLO.2;wrt 6,CP/ItDV
L5: frn t 5x,"viseosidad,q/(cr s ) =",eL2.4;wrt 6,'1
LE: fmt Sx, "Li:Eusividad ,cr.2/s =", el.2.4 ¡wrt 6, F

Li: fra t; 5x,"Esflescr oe Li cu Lai cn =",el.2.4;vHt S,E

U3: f r: t / ; :,l[ t (

L�: for I=L te 2.3; ()o+:: [Il;:-':':!t T

¿ 1,,: f C) r 1 = i. te 22.

2 L: - ¿:- f 1 1 / (1-' (1) tr [ 1 + l) ) *c�p. [1 ,1+ L ��, [1 Ti., 11
L_2: next 1

23: Í or 1 = Z te 22

24: ( 2 r [ 1 -1 ] / (R [ 1 ] +F [ 1 - ¡_ 1 ) T 2r: [1 } / ( F r 1 J + f' [ 1 + L 1 ) ) *s-+ t: [1 , 1 J
25: v[I1F[I}+i"'[I,I�¡;'[I,I};f'ext 1

2 6 : v [. .L) F [ L 1 + c. ! L 1 /B [ L} * f,-+li [ 1 , 1]
2 � : (D [ 2.:2] / J< (2. 3 ) + 2.e [ L 3} IR l 2 3} ) *�'" l ¿ 3 , 2. 3 J
28: v [ 231 F: [ 23 } T l' [ 2. 3 , 2 3}";¡'P. [ Z::' , 23)
29:

í

nv p...;¡['
3G: C...,.Z�
3 L: f o r J = i. t e r

32. X"Z

33: for 1= L te 22

34: V [I} F [1 } C ( 1 1"\: [ 1 1 ; n e x t 1

3 5: V [23 ] P [23 1 C [ 231 + 2n [ 23) /P [ 2 3} * S *C�'T ( 23 )
36: i'1 a t l3 * h�C
3�: 2 f) [23 ] IR [ 23 } * ftG S (C -C [ 23) )-.C
38: O �x

39: f or I=L to 23
4O: V [1 } F [1 } JrD C [1 l'*Y
4L: X+Y�Xinext 1

42: G/( (X-Z)ftD�¡Q1n ((C-Z/í)/(C-X/C) ))"K
43: JS/2-int(Jf/2).E
44: if E=O;gto +2

45: q to 52
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46: fmt 20x, "Longitud ,cm =" ,f6.0;l¡ut 6,SJ
4iiJ: fmt 5x,"conc",e12.4,eL2.4,e12.4,e12.4,e12.4
48: wrt 6,C[L],C[4] ,C[8] ,C[L8] ,C[23]
4Y: fmt L2x,"Ceef. Transf. Kl(crn/s) =",eL2.4;'tlrt E,K
SO: fmt LOx,"l'bscrcion media (m ol ycm z s ) =",eL2.4;wrt 6,X/ttr8J
51: fmt L5x, "concentracion salida =",eL2.4;wrt E,X/n¡fmt /;wrt 6

52: next J

53: qto LOO
S4: LHlG
S 5 : ( 3 Ve) / SI 8 L 1Te F )'f ( L/ 3) ...H
56: for I=L te 4

5j: IVS..¡,¡.F [1]; 1 /5�Y [1]; next 1

58: for 1=5 te L3
59: E/SO�pr1]; .'2+1/S�Y[I]¡next 1

60: for I=L4 te 23
6L: P/SOO-4tP[I]¡ .�\54+1/50C"1)Y[Il¡next 1

6 2: y (\) 8 UH"E ¡r: )�C
6 3: S 8 U:;)"� / ( S 5 L [; I + F )�;l
64: lhH�,{�Y
6 S: f o r 1 =L te 23
66: O .."

6,: fer J=L te dO
68: F [ 1 ] /4 O"'r O
69: Y�X¡qsb :¡'6
�O: r üt<:...,rL
., ,L: y + r O/ 2 �x ; ! s 0 ;¡. E
"i-2: r üK�r2
'3 :

;14:
,.S:
16 :

11:
�b:
'fe; :
EU:
S L :

B 2. :
33:
84:
ti 5 :

86:
81 :

S 8:

Y+rO�X�Y¡r¡sh 1-6
r OX--tr3

'1to 82
if X>=[-'¡ C...,.C[I]¡'lto '9
XCP/V*�(l-TY/H)��
• 64: * �: t =2 * ( ( i. -e x') (_1: /25. L) ) * ex» ( - L • b 6 'IX / F-') )'l2..o,-r [1 1
V/ P + ( - • 5 + • 5 r; ( L +D ( 1 ] ) ) V /�[' [1 1
(�EL(H-X)+E)/D[IJ+K
ret

U+(rl+4r2+r3)/6.U
i f ,]:: 20 ¡ L�V [1 1
i'l+U/4C�1'
ne xt .I
Z+A.F [1] /F�Z
next 1

(:-fftH Z ..ri L
89: if C=O¡r LL+rLO¡F14r4¡ L.LH�P; L-9tC¡']to 5f)

90: n-r U (E-r4) /(r LL-r lO)-+H
9L: i f abs(rll»Le-4(l¡C!to 56

9 2: V/ P E'� r O
93: 34.96+28.9'*leq (r O) +33.95* lC0(rO)12�rL
94: r L+6.33 * loq (r O) 13- L..L8 6 leo (r ci) -t4�r .L ¡ r L/.¡fiü ..r L

95: for 1=.L te 22
9G: L - e xp (-y [ 1 ] HO P /'1 * c ( I-r y [ 1 1 ) / 2 5. L)'"F [ 1 ]
9,: P[1]/(L-exp (-Y[I]F!OP/V*c:(L-TY[1])/rl) )�FI1]
SI 8: r 16 + (e [ 1 ] -v /P ) /l? [1 ]�r [ 1 ] ; n e x t 1

99: qto 12
L O O: e na
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NOMENCLATURA.

A

a

B

b

C
P

e

c

D

d

f

g

.1HR
h

K

k

L

M

N

Parámetro ajustable

Amplitud de onda, m

Parámetro ajustable

-1Coeficiente de difusividad turbulenta, s

Capacidad calorífica J/kmol

Velocidad de onda mis

Concentración, kmol/m 3

2
Difusividad, m / s

Diámetro, m

Coeficiente de fricción

Aceleración de la gravedad, 9,81 mis
2

Entalpía de reacción, J/kmol

Coeficiente de transferencia de calor, J/(m
2

K). s

Coeficiente de transferencia de materia mis

Conductividad térmica J/(m.s K)

Longitud de la columna, m

Peso molecular,kg/kmol
2Densidad de flujo de transferencia de materia, kmol/(m .s)

�Pf Pérdida de presión por rozamiento, N/m 2

p

q

Presión, N/m
2

Densidad de flujo de transferencia de calor, J/(m 2.s}
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R Radio de la columna, m

r Coordenada radial, m

Velocidad intensiva de reacción, kmol/(m3.s)r

s
-1Parámetro de renovación de superficie, s

T Temperatura, K

t Tiempo, s

tD Tiempo de renovación de superficie, s

U Velocidad media del gas, mis

u Velocidad del gas, mis

u Velocidad característica de la turbulencia,en el gas,m/so

V Velocidad media del líquido, mis

v Velocidad del líquido, mis

v Velocidad característica de la turbulencia en el líquido,m/so

X Coversión

x Coordenada, m

y Coordenada transvers91, m

Yb Espesor de capa límite, m

z Coordenada axial, m

LETRAS GRIEGAS.

Cociente de los diámetros de la sección de paso y de la co­

lumna.

2
Difusividad t�rmica, m /s

Caudal por unidad de perímetro mojado, m 2/s
Incremento
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S Espesor de película líquida, m

81 Espesor de la subcapa de régimen viscoso, m

S2 Espesor de la subcapa de difusión laminar, m

e Angula de inclinación de la pared, rad

t

A

A

Longitud de mezcla de Prandtl, m

Longitud de onda, m

Espesor de la subcapa de turbulencia amortiguada, m

Viscosidad dinámica, kg/(m.s)

v V·
.

d d'
á

t
í 2/lSCOS1 a c i.n ema a c a , m s

p Densidad, kg/m 3

a Tensión superficial, N/m

T
.

d d d fl
.

d t
.

d d d
"

/
2Densl a e UJO e can 1 a e mOVlmlento, N m

SUBINDICES-SUPRAINDICES.

A Referido al componente A

c Crítico

c Referido a la zona de recirculación del gas

G Referido al gas

i Interfacial

i Referido a la reacción i

L Referido al líquido

m Molecular

p Referido a la pared

T Total
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t Turbulento

* Característico de la turbulencia

Fluctuante

+ Referido a longitudes y velocidades adimensionales

NUMEROS ADIMENSIONALES.

Ga Número de Galileo

Nu Número de Nusselt

Pr Número de Prandtl

Re Número de Reynolds

Sc Número de Schmidt

Sh Número de Sherwood

St Número de Stanton

ABREVIATURAS.

DDB

DDBDS

DDBS

M.A.

Dodecilbenceno

Acido dodecilbencenodisulfónico

Acido dodecilbencenosulfónico

Materia activa
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