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Resuman. Para aplicar el métode desarretfado por Retallick W.B. {1881}, se presents un procedimienio
para ef cdleulo de las dimensiones bésicas de un indnerador catalitico de lecho fijp, tomando como

referancia un ease clifado por Benltez J. {1993},
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Abstras, The syslematizing of 2 design method doveloped by Refalick W.B. {1951} is presentad, for
the ealculation of the basic dimengions of a catalylic incinerator of fixed channel, taking Tke reference
the theorefical development and & case mentioned by Benitez J. {1333}
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1. DISENQ BASADO ENCONSIDERACIONES
DE TRANSFERENCIA DE MASA

Cuando la transferencia de masa de los
reactantes es la etapa fimitante (controlante)
en la combustion catalitica, el procedimiento
de disefio a5 simplificado por el método del
namero de unidaties de transterencia (10). La
reaccién de dos fluidos sobre un sdlido
catalitico tlene lugar en dos etapas:

« transporte de los reactanies a la superdicie
del catalizadory
« Teaccion superficial.

La velocidad de reaccion v la de transferan-
cia de masa son iguales en ¢l estado esta-
cionario. A pesar de allo, la velogidad puede
gstar imitads por una de estas dos etapas,

Caonsiderando un canal en un lecho catalitico,
tal como se muestra én la Figra N2 1,

Figura N2 1. Canalen un lecho catalitico (1)
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Cuando la transferencia de masa imita la re-
accidn, la concentracion supetficial de los
reactantes es cercana a cero. Para este caso,
un balance de materia para el reactante A en
un diferencial de volumen del reactor es:

d[A]/dl = -ak, [Al/u (1)

Donde: [A] = es concentracion del reactante
A en cualquier tiempo, | = distancia
longitudinal a lo largo defcanal, a = area
superficial por unidad de volumen de reactor

k= coeficiente de transferencia de masa, u=
velocidad de propagacion del fluido en el medio

Integrando de 0 a i (ele),

[A] = [A], exp {- a k,l/u} {2)

Para un reactor dado de longitud L, 1a con-
centracion a la salida del reactor, [A]_es

[A], = [A], exp {- a k, L/u} 3

Se define la longitud de la unidad de transfe-
rencia de masa, L._, como:

L =uak, ()

Elndmero de unidades de transferencia, Nu,
y la congentracion a la salida del reactor es-
tén dadas por:

N= L/L_ )
[Al = [A] e (6)
N =-in ([A]/A]) )

Para calcular la longitud de una unidad de
transferencia de masa, es necesario estimar
el coeficiente de transferencia de masa. La
ultima relacién puede ser expresada en tér-
mines del ndmero de Sherwood, Sh, definide
en esta situacion, como:

Sh = K, d/D, (8)
Donde:

d = diametro efectivo del canal = 4/a

)
D, = difusibilidad del reactante

Hay diferentes correlaciones empiricas para
estimar el nimero de Sherwood, dependien-
do del régimen de flujo. Muchas de ellas apro-
vachan |a analogia entre el Sh en transferen-
cia de masay el Nu {Numero de Nusselt) en
transferencia de calor.

1.1 Consideraciones con respecto al flujo

a) Considerando flujo laminar en un canal
de seccién circular, Nu = 4,364 (6).
Asumiendo una perfecta analogia entre
transferencia de calor y transferencia de
masa, Nu = Sh = 4,364. Se tiens:

L, =wak =ud/(4ShD,) =ud¥
(17,46D,)
{10)

b} Considerando fluio laminar en un canal
con seccion transversal cuadrada, Sh=
Nu = 3,61. Se tiene:

L, =ud¥(14,43D,) (1)

c) Cuando el nimero de Reynols del flujo
en el interior de los canales en &l lecho
del reactor es mayor que 2000, el flujo
se considera turbulento.

dy Paraeste caso es conveniente tener en
cuenta la analogia de Chilton-Corburn, la
cual establece una analogia entre la
transferencia de masa y la transferencia
de momentum: '

St Sc= (K /u) Sc 23 = /2 (12)

Donde:

Sc = nimero de Schmidt = w/r D,

St, = numero de Stanton para transferencia
de masa = Sh/(Re Sc) (13)

f = factor de friccidn de Fanning

Resolviendo la ecuacion (12) para k_ y susti-
tuyendo én la definicion de Lm,

Ltn = (2/f a) Sc 22 (14)

Para calcular el factor de friccidn de Fanning, se
asume que el canal es «hidraulicamente liso»,
1/1%=1763In{Re f ") -0,6 [15]
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1.2 Consideraciones con respecto al
tamaiio y forma de los canales

Eltamafic de los canales es un parametro de
disefio muy importante para el disefio de un
incinerador catalitico:

S = Q/l(p D¥4)(L)] [17]
S = 4Q/(p D) [18]

3. EJEMPLC ILUSTRATIVO

Tabla N.2 1. Velocidad espacial para incineracion catalitica en h'

Conversion
5%
Catalizador
Metal precioso 40 000 30 000
A base de metales 15 000 10 000

Fuente: Katari et al. (1987)

a} Canales pequefios tienen unagran area
superficial por unidad de volumen de
reactor, resultando incineradores
pequefios.

b) En un monoiito con ¢canales pequefios,

"~ la caida de presién se incrementa a

medida que el tamafio de los canales
decrece.

¢} Otradiicultad conlos canales pequefios
peodria ser el taponamisnto causado por
la entrada de material particulado,

d) Lalongitud del reactor calculada por este
métedo podria ser la longitud minima
efectiva para lograr el grado deseado de
destruccion de los COVs, utilizar un factor
de seguridad igual a 2 para la longitud
de incinerador, seria lo mas adecuado
en la maycria de los casos (10).

2. DISENO BASADO EN
CONSIDERACIONES CINETICAS

La velocidad espacial «S» para el caso de un
incinerador catalitico de lecho fijo tipo mono-
lite, se puede expresar como la relacion que
existe entre el flujo volumeétrico del gas resi-
dual y el volumen del lecho catalitico, de un
analisis dimensional, la velocidad espacial
corresponde a la inversa del tiempo de resi-
dencia, 0 sea que tiene unidades de tiempo™!
(enla Tabla mostrada estas son h'')

S=QN, 116]
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Para aplicar el método desarrollado por
Retallick W.B. (1981), se presenta un proce-
dimiento para ei célculo de las dimensiones
basicas de un incinerador catalitico de lecho
fijo, tamando como referencia un caso citado
por Benitez J. (1993).

Un gas residual con la siguiente composician:
84,9 % N, 15 % O, y 1000 ppm C,H,
(Toluena), fluye con un flujo volumétrico de
800 m3min, a 300 Ky 1 atm, enuna instala-
cién para la destruccion via incineracion
catalitica. Paralograr la destruccién del 99.9%
del tolueno alimentado, el gas residual debe-
ra pasar primero por un intercambiador de calor
donde se precalentara hasta 600 K para lue-
go ser incinerado en un reactor catalitico de
lecho fijo lipo monglito. A esta temperatura y
para el catalizador que es un metal noble, la
transferencia de masa es la etapa controlante
dsl proceso.

Con la finalidad de analizar los factores que
influyen an la incineracion catalitica se con-
sideran dos alternativas, dependiendo de las
caracteristicas geométricas del catalizadory
de la dinamica de flujo.

. El lecho catalitico tiene un catalizador tipo
monolito con canales de seccidn transversal
circular, con diametro efectivo de 1,11 mmy
una fraccién del &rea transversal abierta al flujo
del 85%. Para evitar 1a excesiva caida de pre-
sion, la velocidad lineal del gas (basada en el
area transversal total de la camara del



incinerador), no dabera exceder de 10 m/s,
Con la informacion proporcionada determinar
las dimensiones bédsicas del lecho catalitico

(Lclssno Y D)'

Procedimiento:
1. Determinacion de las propiedades del
gas residual

Como en la compaosicion residual el N, es el
principal componente, las propiedades del gas
residual se pueden considerar como las del
N, puro.

1.1 Densidad: p =0,5687 kg/m?®

1.2 Viscosidad: p=29 x10% kg/{m.s)

2. Calcuto del flujo volumétrico del fluido
que ingresa al incinerador catalitico

Como resultado del calentamiento el gas re-
sidual se expande, si se asume comporta-
miento ideal se tiene:

[PQ/MTe=[P. Q/T]s {.1)
Si la presion se mantiene constante:

Qs = (Ts/Te) Qe {1.2)
Reemplazando valores se tiene:

Qs = (600/300) 600 m*min =1 200 m*min

3. Célculo de la velocidad efectiva del
fluido

Es importante anotar que, cuando el rea por
la que circula el gas residual no contiene el
catalizador la velocidad lineal es 10 m/s, pero
cuando hay un obstaculo la velocidad se debe
corregir, es decir debe aumentar.

u=v/x, (1.3)
u=10m.s"/0.65 = 15,38 m/s

v=10m/s u= 15238 m/s

4. Determinacion del régimen de flujo
{calculo del Nimero de Reynols)

Para continuar con el célculo es nacesario
conocer el régimen de flujo; es decir, si el
flujo es laminar o turbulento. Para lo cual se
debe calcular el Nimero de Reynols, asumien-
do que los gases residuales se comportan
andalogamente que el nitrogeno N, (debido a
su composicion en el gas: 84,9%).

Re={p.u.d}n (.4

Re = (05687 kg/m*.15,38 m/s . 0,00111 m)/
2,91 x 10° kg/(m.s) = 334

Como este valor es mener gue 2000, enton-
ces el flujo dentro del reactor catalitico de le-
cho fijo (incinerador) es laminar.

5. Calculo de L_ (longitud de una unidad
de transferencia de masa}

Segln el mélodo planteado por Retallick W.
B. (10) y adaptado por Benitez J. (1), laiongi-
tud de una unidad de transierencia de masa
se puede expresar como:

L, =(u.d?/(17,46 D,) (1.5)

L, = (15,38 m.s-1) . (0.00111 m)2/ 17,46 .
2,23 x 10¢ m¥/s

Lm =0,049m

6. Calculo del nimerc de unidades de
transferencia (N) ‘

Para un reactor de longitud L, el nimero de
unidades de transferencia se puede calcular
utilizando ia longitud de una unidad de trans-
ferencia de masa.

N=LA, (16)

Pero, N se puede relacionar con las concen-
traciones por;

[A] = [A], ™ {17)
N = - In [A)/ [A], (.8)
Entonces:

L=L_.{-In[AF[A]} (L)
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Reemplazando valores:

L = (0,049 m}[- In (1/10C0)] = 0,339 m

7. Célculo dela longitud de disefio (L, _ . )

Siguiendo la recomendacion del Retallick W.
{10}, la longitud de disefio debe ser como
minimo dos veces la longitud calculada a partir
del numero de unidades de transferencia. El
autor sugiere usar el factor 2,5 para garanti-
zar el nivel de destruccion deseado, cuando
no existan particulas y el flujo sea laminar.

L, =25L (.10)

disefic

L =25(0339m)=0,85m

disefio

8. Calculo del diameiro del reactor D (o
diametro del lecho)

L.a camara del incinerador catalitico es
geométricamente igual a un cilindro, el area
transversal del monolito (A ) es circular, de
esta forma el flujo volumétrico del gas resi-
dual se puede expresar por dos relaciones
equivalenles;

Q=A_, .V (1. 11)

Donde:

A es el area transversal total sin conside-

rr;rlala interrupcion al flujc originado por el mo-
nolito mZ.

v = velocidad lineal del fluido (m/s).

También se puede expresar como:
Q=A_.u {1.12)
Donde;

A = dareatransversal considerande al mono-
lito (m?2).

u =velocidad efectiva del fluido (m/s).

Utilizando [a expresidn (.11} y despejando el
didmetro D, se tiene:

D=[4Qnv] {1.13)
Reemplazando valores se tiehe:

D =[(4) (1200 m¥min}(p } (10 ms?) (60 s
min)] =1, 60 m
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il. El gas residual tiene propiedadas simila-
res a las presentadas en el Caso |, pero esta
vez la contiene gaseosa, contiene una canti-
dad sustancial de material particulado. Es asi,
gue con la finalidad de evitar el taponamiento
de los canales, se utiliza una estructura tipo
mongiito peto con canales de seccién trans-
versal circular, con didmetro efective de 3,33
mm (tres veces el didmetro cuando el gas
residual estaba exento de particulas) y una
fraccion del area transversal abierta al flujo
del 50%. En este caso, la velocidad lineal del
gas (basada en al area transversai total de la
camara del incinerador), no debera exceder
de 25 m/s. Con la informacidn proporcionada
determinar las dimensiones basicas del lg-
cho catalitico (L, yD).

Procedimiento:

1. Determinacion de las propiedades del
gas residual

Las propiedades del gas residual se pueden
considerar como las del N, puro:

1.1 Densidad: p = 0,5687 kg/m?

1.2 Viscosidad: p=2,91x10%kg/(m.s)

2. Célculo del flujo volumétrico del fiuido
que ingresa al incineradar catalitico

Usando (1.2): Qs =(Ts/Te) Qe vy reempla-
zando valores se tiene:

Qs = (600/300) 600 m*min = 1 200 m¥min

3. Célculo de la velocidad efectiva del
fluido

Es importante anotar que, cuando el area por
la que circula el gas residual no contiene el
catalizader la velocidad lineal es 25 m/s, pero
cuando hay un obstaculo la velocidad se debe
corregir, es decir debe aumnentar.

u=v/x, {.3)
Uu=25m.sg"0,50 =50 m/s



v=25m/s u=50mss

4. Determinacion del régimen de flujo
(calculo del Ntimero de Reynols)

El Ndmero de Reynols indica el tipo de régi-
men de flujo, para lo cual se emplea la rela-
¢ion (1.4).

Reemplazando valores setiene:

Re = (0,5687 kg/m®.50 m/s . 0,00333 m) /
2,91 x 105 kg/(m.s) = 3 254

Como este valor es mayor que 2000, enton-
ces el flujo dentro del reactor catalitico de le-
cho fijo {incinerador) es turbulento, esto se
da en cada uno de los canales.

5. Calculode L

En este caso para el calculo de una unidad
de longitud de transferencia de masa se re-
quiere usar fa relacion:

L= [2/(1). (a)]. Sc* (11)

que corresponde a la analogia de Chilton-
Colburmn {10}

Porlo tanto es necesario calcular cada uno de
los términos que aparecen en la relacion (I1.1)

5.1 Calculo del factor de friccién de
Fanning ()

El factor de friccién de Fanhing sc puede
calcular gue el canal es hidraulicamente liso:

1/f 2= 1,763 In (Re 1 3) - 0,6 (ii.2)

Para simplificar el calculo se hace f** =X
(1.3)

Entonces luego de reemplazar los valores la
exprasion gueda:

A=1,763In (3 254/A) — 0,6
(11.4)

Reordenando:
GA)=1+1,763InA-13,656=0 (I.5)
Resclviendo por Newton-Raphson:

| =9,66
f=1M2 (11.8)
f=0,0107

5.2 Calculo del area superficlal por unidad
de volumen del reactor (a)

El &rea superficial por unidad de voiumen del
reactor se expresa por la relacion:

a=4a4/d {I.7}
Donde: d = diametro efectivo del canal

a=(4/0,00333) =1 201 m"

5.3 Calculo del Namero de Schmidt (Sc)
Elnuimero de Schmidt se calcula por la relacion:
Sc= n/(p D,

Sc = 2,91 x 10° kg/(m.sY (05687 kg/m?) .
{2.23 x 10> m?¥/s)]

Sc=2,29

5.4 Calculode L,

Reemplazando los valores obtenides en la
relacién (11.1):

L, = [2 (2,2977)[(0,0107)(1 201 m")]
L,=0,270m

6. Calculo del nimero de unidades de
transferencia (N}

Remplazando el valor calculado en la primera
pateenL=L_.{- In[A}V[A]L}:

L = (0, 270 m) [- In (1/1000)] = 1,865 m

7. Célculo de la longitud de disefio (L)

Lyeone =2 (L) =2 (1,865) m = 3,73 m
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8. Calculo del diametre del reactor D (o
diametro del lecho)

Delarelacion (1.13): D=[4 Q/p v] y reempla-
zando valores se tiene:

D=][(4) (1200 m¥min}{p) (25 ms") (60 s
min)]=1,01m

4. Conclusiones

1.

El rendimiento de un incinerador catalitico
depende de varios factores, tales como:
temperatura de operacion, velocidad
espacial {inversa del iempo de residencia),
composicicn y concantracion de los COVs
en lacorriente gaseosa, caracteristicas y
propiedades del catalizadar, presenciade
venenos o inhibidores en la corriente
gaseosa, presencia de particulas en la
corriente gaseosa y del régimen de fiujo.
En este caso se ha analizado la
importancia del régimen de flujo, cuando
la etapa controlante del proceso es la
transferencia de masa.

El diametro efectivo de los canales de!
monolito es un pardmetro de disefio muy
importante, ya que canales pequefios
tienen una gran area superficial por unidad

de volumen de reactor, resultando
incineradores pequefios. Ademas, ios
canales pequefios son muy sensibles al
material particulado presente en la
cortiente gaseosa, por ello en estos ¢asos
debe utilizarse canales con un diametro
mayor, el autor sugiere que sean del triple
del diametro usado cuando la corriente esta
exenta de particulas.

., El cdlculo de las dimensiones bésicas se

puede realizar usando el método del niimerc
dsunidades de transferenciacuandola etepa
controlante de la reaccién de combustién
sea la transferencia de masa.

. El método dependera del régimen de flujo,

para lo cual @s necesario calcular el
Numero de Reynols, si este es menor de
2000 se considera flujo laminar, en caso
contrario se tendra flujo turbulento.

. Si ol flujo es turbulento, para calcular la

longitud unitaria de transferericia de masa
L,. serd necesario calcular el factor de
friceidn de Fanning empleando la analogia
de Chilton-Colburn.

. Lalongitud de disefio (L, ) se encontrard

multiplicando la longitud calculada (L) por
un factor de 2,5 para el caso de flujo

Tabla N.° 2. Dimensiones basicas de disefio

Variable Caso Flujo Laminar Flujo turbulento
Re 334 3254
v (mfs) 10 25
XA (‘.’/o) 65 50
u {m/s) 15,38 50
[ Lo (M) 0,049 0.27
L {m) 0,339 1,865
| Loseio (M) 0,85 3,73
D (m) 1,60 1,01

Tabla N.° 3. Comparacién de las dimensiones bésicas

Variao nCINrador | rarmico () | Catalitico (Flujo laminart | Catalftico (Flujo turbulento)
Ldiseng {ITH) 5,00 0,85 3,73
D (m) 2.12 1,60 1.01
Vincinerador (md} 1765 | 1,71 289

(*} Benitez J. (1993}
Elaboracion: Loayza J. (2003)
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laminar y por un factor de 2 para flujo
turbulento. El facior de seguridad podra
ser incrementado si los gases residuales
contienen polvo 0 venenos que puedan
ensuciar, taponear o alterar los canales
del monolito. Para determinar el diametro
del incinerador, se utiliza consideraciones
geométricas,

. El volumen del incinerador catalitico es
mucho menor que el correspondiente
incinerador térmico. Si se compara entre
dos incineradores cataliticos con diferentes
regimenes de flujo, el tamafo menor
correspondera al que opere en con flujo
laminar.

5. Recomendaciones
1. Con la finalidad de calcular los equipos

adicionales para hacer posible el
funcionamiento del incinerador, es
necesario calcular la caida de presién total,
con este valor se puede especificar la
potencia del ventilador. Es asi, que se
requiere el calculo de la caida de presion
en el intercambiador de calot, la caida de
presion a la entrada del incinerador y la
caida de presion en el incinerador.

. Para complementar el estudio seria
conveniente hacer un analisis de costos,
ya que se puede logra un ahorro sustancial
en lo que se invierte en combustible
auxiliar, adicionando un sistema de
recuperacion de calor, pero esto se
traduce en un aumento de la calda de
presién que implica un incrementce de la
demanda de energia eléctrica que es
funcidn de la potencia del ventitador.
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