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RESUMEN. El presente estudio fue realizado en un reactor agitado. El co-
nocimiento de la distribucién de tiempos de residencia de los fluidos que se
ponen en contacto dentro del reactor, permite predecir su comportamiento y
esta informacién puede obtenerse mediante la aplicacién del método experi-
mental estimulo-respuesta. Este ha sido el objetivo fundamental del presen-
te trabajo por lo que empleando la técnica de trazadores que emplea cloruro
de sodio se obtuvieron las curvas de E f(6) para diferentes flujos de liquido,
de gas y velocidad de agitacion. Se determiné la velocidad minima de agita-
cién requerida en el reactor para obtener una dispersiéon eficiente del gas
que es de 420 r/min . El patrén del flujo obtenido para la fase liquida resulté
flujo de mezcla completa. La ausencia de zonas muertas y cortocircuitos fue
verificado a partir del analisis de los pardmetros fundamentales del modelo
hidrodinamico aplicado, que caracterizan la distribucién del tiempo de resi-
dencia para cada condicién experimental. Los parametros fundamentales son
el tiempo medio de residencia teérico y experimental y la varianza, que indi-
cala amplitud de la distribucion. Finalmente, se aplicé el modelo propuesto
por Cholette-Cloutier, lo que corroboré el patrén de flujo obtenido.

ABSTRACT. The study was performed in a gas-liquid stirred reactor. The
knowledge of flow residence time distribution inside the reactor, allows the
prediction of its behavior. This information can be obtained by the applica-
tion of the stimulus-response experimental method. This is the main objec-
tive of this study. So in order to characterize the flow patterns though the
stirred reactor, it was necessary to perform a tracer test. This test for the
determination of the residence time distribution with the use of sodium chlo-
ride as a tracer was carried out. E, f(8) curves at different gas flow, liquid flow
and agitation speed were obtained. The minimum agitation speed, which
guarantees good gas dispersion into the liquid phase, was determined; the
value obtained was 420 r/min . The model that adequately represents the
flow pattern of the liquid phase was the one of well mixed reactor. The flow
pattern of the liquid phase into the reactor was adequately represented by
the well mixed reactor model. Moreover, the absence of dead zones and short-
circuiting starting from the analysis of the fundamental parameters of the
applied hydrodynamic pattern was verified. These parameters characterize
the mean residence time distribution for each experimental condition. They
are the theoretical and experimental mean time of residence and the vari-
ance that indicates the width of the distribution. Finally model proposed by
Cholette-Cloutier to corroborate the flow pattern proposed was used.

INTRODUCCION

El diseno de reactores para cual-
quier tipo de sistema reaccionante,
estd basado en el conocimiento de
la cinética o velocidad a la que ocu-
rre la reaccién y en el patrén de flu-
jo existente.! Los tanques que utili-
zan agitacién mecanica son muy
utilizados por sus excelentes resul-
tados en el contacto gas-liquido.
Uno de los mayores beneficios que
proporcionan los reactores agita-
dos, es que utilizando una elevada
agitaciéon, producen un aumento en
el area interfacial, hasta alcanzar
magnitudes cercanas a los de la co-
lumna empacada o de platos.??

Los agitadores son utilizados
para producir turbulencia en la
masa liquida, en este sentido, cada
tipo de agitador provoca una eleva-
da velocidad en el o los fluidos que
atraviesan el sistema con un deter-
minado comportamiento, a lo que se
llama patrén de flujo. Las turbinas
de paletas planas y curvas se utili-
zan para el mezclado de liquidos de
viscosidad baja o media y producen
patrones de flujo radiales que son
perpendiculares a la pared del tan-
que,* lo que sin duda es favorable
en los sistemas en que se mezcla un
gas con un liquido.

Existen criterios acerca de la ve-
locidad minima de agitaciéon que se
debe aplicar al sistema para lograr
una dispersion eficiente del gas en
el liquido. Para ello, han sido desa-
rrolladas ecuaciones empiricas que
relacionan las propiedades fisicas
del fluido con las caracteristicas del
agitador empleado. En este sentido,
las consideraciones conocidas no
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son uniformes, por lo que se encuen-
tra dispersiéon en los criterios em-
pleados. La determinacién de la ve-
locidad minima de agitacién es muy
importante en el estudio del com-
portamiento hidrodindmico de un
reactor agitado.

La determinacién del patrén de
flujo permite seleccionar las ecua-
ciones adecuadas de disefio de reac-
tor, que involucran los paradmetros
cinéticos y de transferencia de ma-
teria. El empleo de estas ecuaciones
permitira la estimacién correcta de
los parametros de entrada y salida
dentro de los que se destaca la con-
version del sustrato de interés.

La distribucién de tiempo de re-
sidencia o lo que es lo mismo, el gra-
do de mezcla de las fases gaseosa y
liquida es muy importante. El liqui-
do en un tanque bien agitado esta
perfectamente mezclado, cuando en
cualquier lugar del tanque tiene la
misma composicién. Sélo a muy ba-
jas velocidades de agitacion, se en-
cuentran diferencias en la concen-
tracién del liquido en un reactor gas-
liquido agitado.?

Para determinar experimental-
mente el modelo de flujo de un
contactor, se emplea usualmente la
prueba de trazadores que tiene am-
plia utilidad hasta estos momentos.%”
Con este objetivo también se repor-
tan técnicas computacionales? y
otras que emplean la flourescencia®
con lo que se obtienen buenos resul-
tados, pero dependen de equipos
especializados de los que no siem-
pre se dispone.

En el caso de reacciones en las
que esté involucrada la transferen-
cia de un gas a una fase liquida en
la cual ocurre la reaccién quimica,
la ecuacién cinética va a depender
del valor de la constante cinética de
la reaccién, del coeficiente de trans-
ferencia de materia y de la concen-
tracion de reactivos.!?

Para el estudio de la transferen-
cia de materia en los sistemas gas-
liquido, se ha desarrollado toda un
conjunto de técnicas, encaminadas
a determinar el coeficiente de trans-
ferencia (k;) y el area interfacial o el
coeficiente volumétrico de transfe-
rencia de materia como un todo (k; a)
estos métodos pueden ser fisicos y
quimicos.! Para estimar estos paréa-
metros es necesario conocer el pa-
trén de flujo de las fases en contac-
to.

En general, el uso de los méto-
dos quimicos permite evaluar la in-
fluencia de las condiciones hidrodi-
namicas sobre el k a, pero no tiene
en cuenta la naturaleza de las fases

que se ponen en contacto, lo que de-
termina de manera muy importan-
te el valor de este coeficiente.

Entre los métodos fisicos, se en-
cuentran los que se fundamentan
en la desorcién o la absorcién de un
gas en condiciones de estado no
estacionario. Uno de los métodos
mas empleados con este fin, cono-
cido como método dindmico, supo-
ne que la concentracién en la fase
gaseosa es constante, asi como que
las fases liquida y gaseosa estan
perfectamente mezcladas. Es decir,
suponen un modelo de flujo para
las fases en contacto.

El método dindmico que supo-
ne que las fases liquida y gaseosa
estén perfectamente mezcladas se
usa con éxito en el caso de sistemas
que utilicen un solo impelente y
cuando la viscosidad del medio no
es elevada, lo que limita su utiliza-
cién con fines industriales.!! En el
caso de un tanque agitado con
impelentes multiples se ha emplea-
do el método dindmico a presion.
Suponiendo como modelo de flujo,
el de flujo pistén con dispersién
axial para el gas y el de cuatro eta-
pas perfectamente mezcladas para
el liquido con buenos resultados.

Un método utilizado para la de-
terminacién de las variables que
tienen mayor influencia en la velo-
cidad de absorcién del gas, es la de-
terminacién del régimen de reac-
ci6n.’? Esta determinacién se reali-
za mediante la variaciéon de la velo-
cidad de agitacion; logrando que un
régimen de reaccién intermedia
pueda transformar su mecanismo
de reaccién, desde uno en que exis-
ta limitacién por transferencia de
masa, a uno en que limite la reac-
cién quimica, lo que indica que se
logra un aumento considerable de
la transferencia de materia. A par-
tir de lo que puede concluirse que
tanto la potencia de agitaciéon, como
la velocidad superficial tienen una
influencia importante en el valor de
kLa.13-15

Por lo tanto, la evaluacién inte-
gral de un sistema reaccionante de-
pende del patrén de flujo que se es-
tablece, del equipo seleccionado, asi
como de las condiciones de opera-
cién y las caracteristicas fisicas y
quimicas de los reactivos y produc-
tos.

El presente trabajo tuvo como
objetivo la determinacién del pa-
trén de flujo de la fase liquida en
un reactor agitado para el sistema
gas-liquido agua-ozono, a partir de
un estudio de trazadores seguido de
una modelacién hidrodinadmica.

MATERIALES Y METODOS

Los experimentos se realizaron en
un reactor agitado de 1,6 L (Fig. 1).
En su parte inferior posee una pla-
ca porosa para la dispersién de la
mezcla oxigeno-ozono. Est4 provis-
to de un agitador de tipo turbina de
seis paletas y deflectores para evi-
tar la formacién de voértices. Ade-
mas, dispone de diferentes entradas
que permiten el control de la tem-
peratura con el acoplamiento de un
termémetro y un serpentin, y un
toma de muestra. En la linea de en-
trada de la mezcla oxigeno-ozono al
reactor, se colocé un manémetro
que permitia la correccién del flujo
por la caida de presién que experi-
menta el gas al atravesar la colum-
na liquida.

Determinacion de la velocidad mi-
nima de agitacion

Este pardmetro es necesario
para la seleccién del intervalo de
velocidades de agitacién que garan-
tice una dispersién adecuada del
gas en el liquido, su valor se deter-
mina por la expresion siguiente:®

o o
p
No=§—iz 1)

g aceleracién de la gravedad (m/s?).

o, tension superficial del liquido
(0,069 5 N/m).

p,, densidad del liquido (1,3 - 10*kg/
m?).

D didametro del tanque (0,085 m).

d, didmetro del impelente (0,043 m).

Determinacion de la distribucion
de tiempo de residencia

La distribucién del tiempo de re-
sidencia (RTD) en el reactor se de-
terminé con el empleo de la técnica
estimulo respuesta.!” Para ello se
aplicé una inyeccién de 20 mL de
disolucién saturada de NaCl, impo-
niendo de esta manera una senal en
impulso. Las muestras a la salida
fueron colectadas utilizando el mé-
todo de copas,®® el cual se utiliza
cuando los intervalos de tiempo a
que se colectan las muestras varian.
La técnica operatoria seguida fue la
siguiente: el fluido que sale del re-
cipiente se recoge en pequenas “co-
pas” y se agita para uniformarla, la
concentracién de trazador corres-
ponde al punto medio del intervalo
de tiempo durante el que se estuvo
colectando esa muestra. El tiempo
total del experimento fue aproxima-
damente tres veces mayor que el
tedrico de residencia, para cada uno
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Fig. 1. Esquema de los reactores empleados.

de los flujos de liquido en estudio.
La concentracién de trazadores a la
salida del reactor se midi6 median-
te un conductimetro EQ-401 (Cen-
tro Nacional de Investigaciones
Cientificas, Ciudad de La Habana).

Los flujos de liquido (Q,) em-
pleados fueron 6, 13 y 22 L/h y los
de gas (Qy) 20 y 30 L/h . Se trabajo a
dos niveles de velocidad de agita-
cién (N) 600 y 800 r/min . A partir de
los resultados de la medicién de la
conductividad en funcién del tiem-
po para cada condicién experimen-
tal, se obtuvo la curva E {(0), con la
que se ajusta el modelo de flujo real
que caracteriza el funcionamiento
del contactor.!” Entre los pardme-
tros empleados para describir los re-
sultados experimentales del estudio
de trazadores, se encuentra, el tiem-
po de residencia medio del liquido
(t,) v la varianza (6% o cuadrado de
la desviacién estandar, que indica la
amplitud de la distribucién. Las ex-
presiones utilizadas para la estima-
cién de estos parametros se relacio-
nan a continuacion:

_ Ct,,

Ee o
[, Cthat

& DZ(t—tm)ZQAti _SHCA

donde:

E, distribucién de tiempos de resi-
dencia a la entrada.

t_ tiempo de residencia medio del
liquido (s).

C concentracién de trazador en el
tiempo 1.

At intervalo de tiempo en el que se rea-
liza el andlisis correspondiente (s).

o?> cuadrado de la desviacién es-
tandar.

6 tiempo reducido.

Modelacion hidrodinamica

Un reactor agitado que opera
como un reactor mezcla perfecta
cumple con la expresion (6) de ba-
lance de materia para la fase liqui-
dal'” y se empledé como modelo ma-
tematico para evaluar el patrén de
flujo de esta fase:

Eez = Eel +

donde:

E,y E,, concentraciéon de trazador
a la entrada y la salida respecti-
vamente.

(&)

t 2 3)

S CAt

o3 tCt

b S Cit

6=t/'t

Sca "

“@

®)

Por otra parte, para representar
el modelo de flujo de un tanque
continuo con agitacién se indica el
uso del modelo de Cholette-Cloutier,
el cual consiste en una zona de
mezcla perfecta en paralelo con
una zona muerta y un cortocircui-
to. La ecuacién de la curva de res-
puesta del modelo a un estimulo
tipo pulso es:?®

wv,dV __Ov, VO
E =gt g—expr—L1—=6 7
o BVHVbe DVVb% ™
donde:

v, v, flujos de entrada al sistema y a
la mezcla respectivamente.

V, V, volumenes del sistema y de la
mezcla respectivamente.

Procesamiento de los datos expe-
rimentales

Lamodelacién hidrodinamica, se
ejecuté mediante un programa de-
sarrollado en PASCAL (ModH 1997).

RESULTADOS Y DISCUSION

Las tablas 1 y 2 muestran los
resultados obtenidos con la aplica-
ci6én del método de estimulo res-
puesta al reactor en estudio.

Realizando un andlisis de los
resultado que se obtuvieron, se
puede plantear, que en el caso de
la varianza (0%), que es una medi-
da de cuan dispersos estan los
puntos respecto al tiempo medio
de residencia (t_), se observa una
mayor dispersién de los resulta-
dos experimentales a los flujos
menores de liquido utilizados.
Esto pudiera explicarse teniendo
en cuenta que el aumento en el
caudal de liquido disminuye el
tiempo de residencia en el tanque.
De lo anterior, se deduce que a
medida que los tiempos de resi-
dencia son mayores, puede obte-
nerse mayor dispersién en la sa-
lida del trazador y por tanto, ma-
yor dispersién de la curva que re-
presenta la concentracién de tra-
zador en el tiempo.

La figura 2 representa la adecua-
cién de la curva de distribucién de
tiempos de residencia (DTR) expe-
rimental a la del modelo propuesto
para diferentes condiciones experi-
mentales. Se observé un ajuste per-
fecto del modelo a los resultados
préacticos, con lo cual, se concluye
que el patréon de flujo de la fase li-
quida corresponde a un flujo ideal
de mezcla completa.

Al graficar (Fig. 2) E, £(6), se ob-
servé que para velocidad de agita-
cién y flujo de gas constantes, el

171



Revista CENIC Ciencias Quimicas, Vol. 36, No. 3, 2005.

Tabla 1. Resultados correspondientes a la medicién de la conductividad en funcién del tiempo a la salida del reactor
agitado. Q, 30 L/h. Q 10L/h. N 800 r/min .

t Conductividad t Conduc.tividad t Conductividad
() mS) (s) (mS) (s) (mS)
0 0 155 5,792 5 850 0,792 5
2,5 0,592 5 170 5,592 5 910 0,692 5
125 5,142 5 210 477925 1030 0,442 5
17,5 6,592 5 230 44425 1150 0,392 5
275 7,592 5 2170 3,892 5 1390 0,192 5
32,5 7,742 5 290 3,5925 1510 0,192 5
425 7,692 5 330 3,392 5 1750 0,092 5
55 7,892 5 400 2,592 5 1920 0,092 5
65 7,292 5 440 2,292 5 2 040 0,092 5
85 6,892 5 520 1,892 5
95 6,792 5 560 1,492 5
115 6,292 5 640 1,292 5
135 6,392 5 720 0,992 5
Tabla 2. Resultados correspondientes al estudio de trazadores.
No. N Qg Q, T t. tm/t o?
(r/min) (IL/h (IL/h) (min) (min) (min?
1 800 30 6,0 14,00 11,90 0,85 40,78
2 600 20 13,0 6,46 5,27 0,82 16,36
3 600 20 22,0 3,80 3,03 0,80 7,66
4 800 20 22,0 3,80 4,00 1,06 17,25
5 800 30 22,0 3,80 4,30 1,14 18,33
6 800 20 13,0 6,46 5,82 0,90 38,89
7 800 30 13,0 6,46 6,31 0,98 40,71

N Velocidad de agitacién. Qg Flujo de gas. Q; Flujo de liquido. 1 Tiempo de residencia teérico. t_ Tiempo de residencia

experimental medio del liquido.  ¢? Varianza.

—o—QL=6L/h 109
—o0—QL=22L/h e
—2—QL=13L/h 0.8 —o—N=600 rpm
—o0— N=800 rpm
0.6
Ee
0.4 %%
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0,
0.2 Q
Pag,
Ty, D\D‘D*EFD\D
St o o
T T T T T T T T 2 T T T T T T 1
1 2 3 4 5 6 7 8 0.0 0.5 1.0 1.6 2.0 2.5 3.0 3.5
(€]
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%00 0ana0_m g m o
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Fig. 2. Influencia de la variacién de los flujos de liquido (®,) y de gas (Q,) y la velocidad de agitacién (N) sobre las curvas
respuesta del sistema.
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cambio en el flujo de liquido no in-
fluye sobre la forma de la curva.
La relacién entre el tiempo de
residencia experimental promedio
(t,) y el tiempo de residencia teori-
co (1) ,* representa la presencia o no
de zonas muertas y canalizaciones
dentro del reactor. En este sentido,
los valores alejados de la unidad re-
velan la existencia de estos fen6me-
nos. De acuerdo con los resultados
(Tabla 2), es evidente que en todas
las experiencias realizadas esta re-
lacién se encuentra muy cercana a
la unidad, por lo que es posible des-
cartar la presencia de estos fenéme-
nos. Esto pudiera explicarse por el
hecho de que las velocidades de agi-
taciéon empleadas fueron elevadas y
por tanto, su variacién no reporta
cambios importantes en las curvas
de E, f(6) como se observo (Fig. 2) en
los resultados de dos experiencias
realizadas a flujo de gas 20 L/h y de
liquido 13 L/h para velocidades de
agitacién de 600 y 800 r/min . Este
comportamiento resulta 16gico para
el caso de velocidades de agitaciéon
superiores a la velocidad critica, que
en este caso fue de 420 r/min . Por lo
tanto, al aplicar al sistema elevadas
velocidades de agitacién, la disper-
sién del gas dentro del liquido ocu-
rre de manera completa y efectiva.??
Para comprobar los resultados
anteriores, se realizaron experien-
cias de ozonizacién de un sustrato
disuelto en medio acuoso. En este
sistema se determiné la eliminacién
(conversion, XB) del sustrato obte-
nida frente a diferentes velocidades
de agitacién (N) (Tabla 3). El resulta-
do corroboro lo anteriormente expre-
sado, ya que se observé que a velo-
cidades de agitaciéon superiores a
500 r/min, no hay variacion en el gra-
do de conversién que se alcanza.
También fue objeto de estudio el
efecto que podria ocasionar la varia-
ci6én del flujo de gas sobre las cur-
vas de respuesta del sistema, y se
obtuvo como resultado que la varia-
cién en este parametro no influye
de manera apreciable (Fig. 2) al com-
parar las experiencias realizadas
con un flujo de liquido de 22 L/h, ve-
locidad de agitacion de 800 r/min y
flujos de gas de 20 y 30 L/h .
De acuerdo con estos resulta-
dos, se puede concluir que dentro
del intervalo estudiado, en el sis-

Tabla 3. Valores de velocidad de agitacién contra porciento de conversion.

tema no se obtienen cambios impor-
tantes en las curvas de E, f(6) al va-
riar los flujos de liquido y de gas y la
velocidad de agitacién, lo que impli-
ca que no existe una influencia mar-
cada de estos pardmetros en el com-
portamiento hidrodinamico del reac-
tor. A partir de lo cual, es 16gico pen-
sar que en ese intervalo de trabajo
no deben existir variaciones del pa-
tréon de flujo.

Para comprobar el planteamien-
to anterior, se aplicé a los resulta-
dos experimentales, el ajuste del
modelo de acuerdo con la ecuacién
7 desarrollada por Cholette-Cloutier
y se observo (Fig. 3) el comporta-
miento general encontrado. Tanto el
ajuste de los puntos experimenta-
les como la pendiente (1,025) y el in-
tercepto (1,065), corroboran la vali-
dez del modelo propuesto, ya que no
existen ni cortocircuitos ni zonas
muertas de importancia. Por lo que
de acuerdo con este resultado que-
da definido que el patrén de flujo
de la fase liiquida se corresponde
con el modelo evaluado. Por lo tan-
to, es posible utilizar en la evalua-
cion de este sistema, la ecuacién de
balance de materia del reactor mez-
cla completa (ecuacién 6) bajo las
condiciones experimentales estu-
diadas.

CONCLUSIONES

El estudio hidrodindmico reali-
zado al reactor agitado permitié
comprobar, que dentro del intervalo
de condiciones experimentales eva-
luadas, el sistema se comporta como

In E
o
1

un reactor de mezcla completa, lo
que permite a partir del conocimien-
to de este patrén de flujo, estimar la
conversion del sustrato de interés en
el interior del reactor teniendo en
cuenta los pardmetros cinéticos y de
transferencia de materia.
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