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invencidn se refisre a la conversidn continua por reaccién

Hoja num. 2 10076

Esta invencidn se refiere a la produccidn continua de
compuestas carbonados oxigenados, los cuales contienen pre
dominantemente das Atomos de carbono, tales como 4cido

acdtico, etanol y/o acetaldehido. M&s en particular, ssta

de dxidos de carbono, particularmente CO, con hidrdgeno,
en compuestos de carbono oxigenadeos quse contienen dos 4to-
mos de carbonao, en la cual el control de la reaccifn evita
condiciones que serfan causa de qus la reaccidn produjera
metano, CO, y/o carbono, como dnices productes,

Es conaocido en la técnica hacer reaccionar CO y H2
para producir una diversidad de productos. En las solici-
tudes de EE,UU, BH %ramitaciﬁn, S.N. 437.141, presentada el
26 de enero de 1974, y S. N. 541,661, presentada el 16 de
enero de 1975, safﬁascriben procedimisntos para la produc-
cién de &cido acético, etanol y/o acetaldshido, que impli-
can hacer reaccionar CO vy H2 en un lecho de catalizador do
mgtal rodic. En la patente de Estados Unidos 3.833.634,
concedida 8l 3 de Septiembre de 1974, es el etilenglicol
el producto de la reaccién de CO y H2 en presencia de un
comple jo de rodio~-carbonilo. Es bien conocido que muchos
productos hidrocarbonados pueden producirse a partir de la
reaccién de CO vy H2’ sobre un catalizador soportado de
metal, .

Esta invencidn es una msjora del procedimiento descri<q
to en la solicitud de patente de EE.UU, S.N. 541,661, y se
refiere a la produccidn continua de compuestos carbonados
oxigenados sxtremadamente valiosos, que contienen 2 &tomos
de carbono, mediante la reaccién de CO y Hz, en presencia

de partfculas; de catalizador soportadas de rodio, en con-
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diciones que proporcionan una alta conversidn de los reac|
cionantes en dichos compuestos carbonados oxigenados y
gue rsducen ai minimo las fluctuaciones drésticas de
temperatura, que serfan causa de que la reaccidn se des-
plazara fnicamente hacia una reaccidn de metanacidn o,
ademds, a la formacidn de co, y/o carbono. Se describe
aquf la selacciﬂn_de condiciones que hacen ptimo el con=-
trol de la reaccién de CO y H2 para dar los compuestos
oxigenados, reduciendo de este modo 2l minimo la ?ormaciém
de productos hidrocarbonados, 002 y carbono,

De acuasrdo con la memoria de la selicitud de patente
de EE,UU. S.N. 541,661, sl gas de sfntesis que contiene
mondxido de carbdno e hidrdgeno, ss pone en contacto con
un catalizador de metal rodio, en condiciones reactivas
de temperatura, presién, composicidn del gas y velocidad
espacial, corrslacionadas de tal modo qus favorezcan la
formacidn de una proporcidn sustancial de 4cido acético,
etanol y/o acetaldehido. La eficacia de la reaccidn, o
selectividad, para estos compuestos de dos &tomos de car-
bono es invariablemente por lo menos aproximadamente 105
y, generalmente, es de més de aproximadamente 25%; en las
condiciones preferidas, §sta excede dsl 50% y, en condi-
ciones éptimas, ha alcanzado el 90% o més. La selectividac
se define aquf como el porcentaje de 4tomos de carbano
convertidos desde mondxido de carbono a un compuesto o
compuestos especificados, distintos del 002;

La reaccidn se lleva a cabo en condiciones reactivas
de temperatura, presidn, composicién del gas y velocidad
espacial, correlacionadas de tal manera que se produzcan

conjuntamente 4cido acético, stanol y/o acetaldehido, en
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una cantidad que sea de por lo menos aproximadamente un 509
en peso, preferiblemente de por lo menos sproximadsuente
un 75% en pesc, de los compuestos de dos y mis 4tomos de
carbono obtenides mediante la reaccién. Deseablements, la
reaccifn se lleva a cabo en estas condiciones correlaciona-—
das, para consecuir oficacias de producto basadas en el
consumo de carbono, en exceso del 10% y, frecuentemente, en
exceso del 50%. Los esteres etflicos y los acetatos forma-
dos so incluyen como etanol y 4cido acético en la determi~
nacidn de las productividades y selectividades. En condicig
nes de reaccién dptimas y, en particuler, para conversiones
relativamente bajas, existe una pequefia convsrsidn a hidro-

carburos de 3 &tomos de carbono y superiores y a hidvocsr-

la conversidn a metano y metanol, También es posibla, mo-
diznte variaciones en la compousicidn del catalizador y en
las condiciones de resaccidn, dirinir la selectividad sola-
mente haciz uno de los tres productbs, por ejemplo, &cido
acético o stanol. ’ |

As{, las variables de reaccién: independientes estén

correlacionadas, de acuerdo con la invenciénm de la solicitu

hidrocarburos oxigenados deseades, de dos &tomos de carbono

(4cido acético, etanol y/o acetaldehido). Esta propaorcidn,

usualmente, de més del 25% y, frecuentemente, excede del
5C%.

Esta correlacidn ss una combinacidn de condicionss que
da como resultado el mantenimiento de unas condicionzs de
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reaccidn moderadas para limitar, de sste modo, la copver-
sién de CO hasta no mis de aproximadamente una cuarta par
te, preferiblemente, hasta no mis de aproximadamente una
octava parte. Esto puede canseguirse como se ha indicado
aquf, en el caso éptimo, principalmente mediante el controf
de una combinacién de elevada velocidad espacial y tempe~-
ratura, pero también afectan a la conversidn otros factarep
(por ejemplo, relacidén HZ/CO, actividad del catalizador,
presidn, geometrfa del lecho, etc.). Para conversiones
elevadas, se ha observado que se producen con exceso hidro
carburos de nﬁﬁero de carbonos més alto e hidrocarburos
oxigenados, con una pérdida resultante de eficacia para la
conversidn en compuestos de dos 4tomos de carbono.

La reaceidn es altamente exotérmica, estande goberna-
dos, tanto el equilibrio termodinémico como las velocidades
de reaccidn cindticas, por la temperatura de reaccién, lLas
temperaturas del lecho de catalizador medias estén, gene-
ralmente, dentro del margen de aproximadamente 150 a 450aC
pero para conversiones éptimas, las temperaturas dol lecho
se mahtienen dentro del margen de aproximadamente 200 a
4008C, tfpicaments de aproximadamsnte 250 a 3502C,

Como se @stablece en la solicitud de patente de EE.UU|
S.N., 541,661, la temperatura de reaccidn es una importante
variable del procedimiento, que afecta no solamente a la
productividad total, sino también a la selectividad para
uno o mis de los productos desesados de dos 4tomos de car-
bono. En mirgenes de temperatura relativamente estrechos,
como por sjemplo de 10 & 209C, un aumento de temperatura
puede aumentar algo la conversidn total del gas de sintesiﬁ,

tendiendo a aumentar la eficacia de la produccidn de etano}
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y a disminuir la eficacla de la produccidn de Scido acé-
tico y de acetaldehido. Al mismoc tiempo, sin embargo, las
temperaturas mis altas favorecen la produccidn de metano
y, aparentemente, la produccidn de metano aumenta mucho
mis répidamente a temperaturas m4s altas, des lo que lo
hacen las conversiones en los productos de dos 4tomos de
carbono més deseables., Asf, para un catalizador dado y
manteniendo constantes todes las demis variables, la tem-
peratura dptima dependeri més del producto y de la econo=-
m{a del procedimiento, qus de consideraciones termodiné-
micas o cinfticas, tendiendo las temperaturas m4s altas
a aumentar la produccién de productos oxigenados, perc a
aumentar despropg;cionadamente la produccién simulténea
de metano. K

En las exposiciones anteriores, las temperaturas indj
cadas se expresaﬁ como temperaturas del lecho de reaccidn
promedio o medias. Debido a la na@ufaleza altamente exotéx
mica de la reaccifn, es deseable que la temperatura sea
controlada de manera que no se produzca una metanacidn
disparada, en la cual la formacién de metano aumenta con

la temperatura més alta, y la exotermicidad resultante

La presién en la zona de reaccidn esti, deseablemente
dentro del margen de aproximadamente 1,05 kg/cm2 manamé-
tricos a aproximadamente 700 kg/cm2 manométricos, econdmi-
camente dentro del margen de aproximadamente 21 a 350
kg/cm2 mahométricus. Las presiones de la zona de reaccidn
mds altas aumentan el peso total de producto obtenido por
unidad de tiempo y mejoran igualmente la selectividad para

los compuestos de dos Atomos de carbono.

s
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De acuerdo con la solicitud de patente de EE.UU, S.N,
541,661, la relacidn de hidrdgeno a mondxido de carbono en
el gas de sfntesis puede variar ampliamente. Normalments,
la relacién molar del hidrégeno a mondxido de carbono estd

dentro del margen de 20:1 a 1:20 o, preferiblements, dentr

=4

del margen de aproximadamente 5:1 a aproximadamente 1:5.,
En la mayor parte del trabajo experimental resefiado, la
relacién molar de hidrdgeno a mondxido de carbono a@s algo
menor de lil. El aumento de la relacidén tiende a aumentar
la velocidad total de reaccidn, algunas veces muy signifi-
cativamente, y tiene un efecto pequefic y favorable sobre
la obtencidn de productos de dos &tomos de carbono, pero,
concurrentemente aumenta la selectividad para el metano.
El aumento de la relacién de hidrégeno a mondxido de car-
bono favorece también la formacidn de productos més alta~
mente reducidos, es decir, etanol, en lugar de acetaldehidd
o 4cido acético.

Hay.Varios problemas que pueden surgir en la préictica
dol procedimiento de dichas solicitudes en tramitacidn.
Debido a que la reaccidn es exotérmica y a que el ceatalizaq
dor es sflido, la temperatura de la reaccién puede aumentar
ripidamente, a menos que se tenga cuidado de evitar esto.
Cuando la temperatura de la reaccidn resulta desmasiado al-
ta, los produetos de reaccidn principales, como se ha indi
cado anteriormente, son sl metano, el carbono y/o 8l didxi-
do de carbono, Sin embarge, si 8l modo escoyido pav. ¢l
control de la temperatura da como resultado un aumento de
la temperatura de la reaccién sin un aumento compensador
de la aptitud para eliminaf gl calor de reaccién, la reac-

cién se disparard , con los sfectos perjudiciales anterior-
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mente mencionados.

Se describe aquf un précedimiento me jorado para pro-~
ducir compuestos de carbono oxigenados, que contienen dos
4tomos de carbono, mediante el cual se consigue una regu-
lacidn de la temperatura para evitar que la reaccidn se
dispare. Se describe, también, un procedimienteo para pro-
ducir tales compuestos de carbono oxigenados, en el que
estén interrelacionados una diversidad de factores del
tratamiento, incluyendo una alta conversidn de la mezcla

gaseosa de CO y H_ en dichos compuestos y la evitacidn del

envenenamiento dei catalizador con tales compuestos,

Esta invencidn implica un procedimiento continuo de
producir compusstos de ctarbono oxigenados que contienen
dos &tomos de carbono, tales como cido acético, stanol
y/o acetaldehido. Este se cqnsigue mediante la circulacién}
en una zona de reaccidn, de una mezcla gaseosa de CO e hi-~
drfgeno, alrededor de pérticulas de catalizador sélidas de
rodio, combinadas con un soporte en partfculas, Las carac~
terfsticas esenciales del procedimiento incluyen:

(a) controlar la temperatura de la zona de reaccidén
mediante enfriamiento por transferencia directa o indirecta
de calor;

(b) utilizar partfculas que contisnen catalizader, qué
tienen un tamafio de partfcula ndmero medio de aproximada-
mente 0,01 micras a aproximadamente 1,27 cm (centfimetros);

(c) mantener la temperatura y la presidn de la zona
de reaccién entre aproximadamente 2009C vy aproximadamente
4008C y entrs aproximadamente 7 kg por cm2 absolutos vy aprﬁ.
ximadamente 700 kg por cm’ absolutos;

(d) definir la diferencia de temperatura entre el ca-
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talizador y el refrigerante de transferencia de calor, por

la ecuaciéns

(1) AT =AT,, 14 n-e) ¢ 1+“kgu9 -I-;_Q_g
' p we

en la que ZﬁSTaa es la diferencia de temperatura global

calculada entre el catalizador y el refrigerante; zﬁ&T}g

s igual a Qr , 8n la cual Qr es el calor total
h, a

de reaccidn eiozalorias/ horas/cm3 del lecho de cataliza-
dor, h, _ es el coeficiente de transferencia de calor entrp
el catalizador y la mezcla gaseosa, medido en calorfas/
hora/cmzlﬂc; 2 os los centfmetros cuadrados des superficie
exterior de la partfcula del catalizador por cm3 de lecho
de catalizadorj; M es 0 cuando la temperatura se fegula por
enfriamiento directo y 1,5 cuando la temperatura se con-
trola por enfriamisnto indirecto; dt es el didmetro en
centf{metros de la seccién transversal de la zona de reaccign,
determinado en direccldn perpendicular a la circulacidn do
dicha mezcla de gasea; dp es el tamafic de partfculas del
catalizador en unidades métricas; 8 es la fraccidn de vac{g
del lecho de catalizador determinada por la ecuacidn l-RB
en la que RB,QS el peso de partfculas de cataliza- ﬂ;—_
dor en la zona de reaccidn, dividido por su volumen, y R,
es el peso de una sola partfcula de catalizador dividida
por su volumen; hgu es igual a hloc; 8 es sl espesor del
confinamiento alrededor de la zona de reaccidn; k es la
conductividad térmica de dicho confinamiento determinada
en calorfas por horas-cent{metro-2C; hUc es el coseficiente
de transfarencia de calor entre el recinto o confinamiento
y el refrigerante para el enfriamiepto indirscto; vy '
(e) mantenexr A'Toa en el valor de T 0
inferior, en la que T es la temperatura de EélEgggV&e reac-
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cidn en 2K, C es un némero comprendido entre aproximada-
ments 7 y aproximadamente 40, y CONV es la conversidn
parcial de la mezcla paseosa en cualquier otro progucto,

Relacionado con las caracter{sticas anteriores de
este procedimiento de la invencidn estf el hecho de que
por lo menos aproximadamente sl 3% en moles de la mezcla
gaseasa sea convertida en dichos compuestos de carbono .
oxigenados y que las partfculas de catalizador se mantengah
asencialmente libres de'depasitos l{quidos de tales com-
puestos.

El procedimiento de esta invencién se refiere a la
producciﬂn'contiéya de los compuestos oxigenades que con~
tienen dos étomogfde carbono, en un reactor en el qus se
elimina calor de.}a réacciGn exotérmica, bien sea par me-
dios de transfaréacia de calor directos o indirectos. En
el caso ideal de ;a transferencia de calor dirscta, se
suministra a la zéna de reaccidn un medio refrigerante, tal
como la mezcla gaseosa rsaccionante, a una temperatura
suficientemente baja para retirar calor exotérmico de la
reaccién y para mentener unas condiciones de temperatura
estables en la zona de reaccidn, En el caso ideal de transt
ferencia de calor indirecta, el rsfrigerante rodea el con-
finamiento de la zona de reaccidn, por ejemplo, la pared o
paredes de la zona de reécciﬁn, para eliminar calor de ella,
a fin de mantener las mismas condiciones de temperatura.

Se ha determinado que cuando la difersesncia de tem;
peratura global entre el catalizador y tales refrigerantes
(donde dicha diferencia de tempesratura se denomina £5Tca“

( fEE ) 1la relacidn T » BN

la que T es la temperatura de la zona de C(1-conv)

es igual o inferior a

- - .
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reaccidn en 2K, C o3 un ndmero comprendide entre aproxi-
madamente 7 y aproximadamente 40 y "CONV" ss la conversidn
parcial as la mescla gaseosa en cualquier otre producto
(por ejemplo, énz, CH4, C, écido acético, etanol, acetal=
dehido y metanol), la reaccién es sstable, Sin embargo,
cuands /\ Toa es mayor de T , la reaccidn se
disparard, es decir, el aumentg(%scggggeratura en la reac-
cidn serd tan elevado que eventualmente los fnicos produc-
tos de la reaccidn serén co,, metano y/o carbona, y no se
formarén los compuestos deseados de carbono oxigsnados,
EL control de  Toa para mantenerla dentro de los
1f{mites deseados anteriores, es decir en un valor igual o
inferior a T » puede conssguirse mediante
variasg técnigéércoNv)
Por ejemplo, la eliminacién de calor desde un reactor
de lecho fijo pueds efectuarse bien sea directamente
mediante la invencién de gas reaccionante a una temperatura
inferiar a la temperatura de reaccién en el punto de inyec
ciédn, o, indirectamente, mediante contacto del gas calientg
con una pared enfriadora, que, a su vez, es enfriada por
contacto con un medio: de transferencia de calor, tal como
DowthermIM, Un tercer métods es, en cierto modo, un hibri
do entre los modos de operacidn directo e indirecto, En
esta método, 8l reactor consists en lechos mdltiples de
catalizador, separados por cambiadores de calor. La tota-
lidad del gas fluye a través de cada lecho y absorbe calor
a medida que pasa a través de 81, aumentando la temperaturg
del gas a medida que lo hace. El gas es enfriado por los
cambiadores de calor entre los lechos; éstos transfieren

el calor desde el gas caliente, bien sea a un medio de
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transferencia ds calor como el Douthermzﬂ, o al gas reac~
cionante de entrada, =1 cual es pracalentado de sste modo.

Este dltimo caso hibrido es un caso especial del mé-
todo directo (enfriado por gas), debido a que sl calor
no es eliminado del lecho por transferencia indirecta a .
través de una pared de recipiente o de conducto, como en
@l caso del sjemplo enfriade indirectamente.

El reactor enfriado ifdirectamente comprende tipica-
mente varios tubos que contienen el catalizador, dispuostop
en una configuracién paralela y compacta, y separados y
soportados mediante tabiques divisorios adecuados, a travép
de los cuales sobresalen los extremos de los tubos en una
fraccién de 1 centfmetro (cm). Este "haz" de tubos est,
por ejemplo, insertado en un rscipisnte cilfndrico de lon=
gitud y difmetrao adecuados para rodear por completo el haz
de tubos., Los extremos del recipiente o "envolvente! cilin
drico pueden estar squipados con ?erminadores abovedados,
los cuales, a su vez estén equipados con tubos de entrada
y salida de gas, de tal modo que el gas entrs en el rsac-
tor en una direccién paralela a los tubas,

El espacio entre los tubos contiene un refrigerante
1{quido, tal como agua, querosenc o fldidos ds transferenci
de calor de marca, tal como Douthermiﬂ_. El refrigerante
es bombeado de modo continuo por fusra de los tubos, a
través del "ladoc de la envolvente!" del reactor, desde un
tubo de entrada de que va equipada la pared lateral desl
recipiente cilfndrico cerca de un extremo, y sale por un
tubo similar de que va equipado el extremo opuesto del re~
cipiente en su pared lateral ., En disefios particulares, se

pueden disponer deflectores dentro del reactor, para diri=-
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gir el flujo del refrigerante. En este caso, los tubos
del catalizador atraviesan y pasan completamente a travdés
de la totalidad de los deflectorss internos.

Dependiendo de la aplicacifn, la dirsccidn general

del flujo del refrigerante puede ser en la misma direc-

que la velocidad lineal del refrigerante sea mantenida
lo mé&s alta que sea practicable, para aumentar la aficacif
de la transferencia ds calor,

Durante el funcionamiento, los gases reaccionantes
entran en el reactor a través del terminador del extremo
de entrada, se dividen y circulan por los tubos de cata-
lizador ﬁaralelos, en donde se lleva a cabo la reaccién,
El calor de reaccién se transfiere desde el catalizador
al gas circulante y, desde allf, a la pared del tubo vy,
a través de la pared del tubo al refrigerants., El refri-
gerante circula por el reactor de la manera descrita ante
riormente y sale a través del tubo de salida del refrige-
rante,

El reoactor enfriado directamente cusnta con la capa-
cidad calorf{fica del gas que circula por &1 para absorber
y llevarse el calor de reaccidn. El reactor comprendor4,
usualmente, un solo recipiente grande, que contiene el
catalizador y a través del cual circula el gas.

La disposicidn de los deflectores y/o soportes de
catalizador necesarios dentro del reactor, depende de su
disefo real y del modo de funcionamiento wtilizado para
mantener la temperatura del gas dentro de los 1imites

deseadns. Hay varias de tales disposiciones que son tipi-

cas.
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En uno de tales tipos ds reactor, el catalizador estd
dispuesto dentro del reactor en varios lechos poco profun~
dos, uno encima del otro, disporiéndose los madios.necesa-
rios para que séa inyectado gas de enfriamiento adicional
entre los lechos, para enfriar as{ la corriente de gas
principal, El ndmero de tales leschos depende del grado de
aumento de temperatura a lo largo de la trayectoria de cir
culacidn del gas, gque pueda mantenerse sin un efscto per-
judicial sobre los rendimientos y selectividades del pro=-
ducto, Asf, el perfil de temperatura a través del reactor
en la direccifn de circulacién del gas, asumird un modslo
Ven diente de sigira", ya que el gas es calentado sucesi-
vamente por la rqgccién y enfriado por el gas frio inyec-

tado. f

4}

En otra configuracién, varias filas de tubos rociadorg
de gas estdn instalados en una configuracidém plana perpen-
dicular al eje longitudinal del reactor, y el catalizador
llena el resto del recipiente, sin estar f{sicamente sepa-
rado en mdltiples lechos de poca profundidad. La operacidn
de funcionamiento del reactor es la misma que en la ilustra
cidn precedente.

En una tercera ilustracién, los lechos de catalizador
poco profundos del interior del feactor, estén separados
por cambiadores de calor de tubos mdltiples. El gas de
alimentacidn frfo circula por el lado de la envolventes de
los cambiadores de calor, de donde shsorbe el calor de reag
cidn procedente del gas gue sale de los lechos de Eataliza-
dor y que circula a través ae los tubos del cambiador de
calor. Esta cpnfiguracién adolece de la desventaja de que

un punto caliente en cualquiera de los lechos de catalizadof
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poco profundos, precalentari el gas que entra hasta tempe-
raturas todav{a m4s altas, creando as{ una situacidn en la
que esta "retroalimentacién térmica" puede provocar un fun-
cionamiento inestable y la posibilidad de que la reaccidn
se dispars,

La transfersncia de calor entre el gas circulante y
la partfcula de catalizador depende de los siguientss fac=
tores:

a, Diferencia de temperatura entre la superficie exte
rior de las partfculas de catalizador y el gas.

b. Relacidn de la superficie externa de la partfcula
de cetalizador al volumen del lecho dé catalizador.

¢, Velocidad mésica del gas, expresada en términos de
masa de gas por unidad de 4rea de la seccidn transversal
del lecho de catalizador.

d, Propiedades f{sicas del gas, y

e, Forma de las partfculas de catalizador propiamente
dichas.,

La relacién entre estos factores ha sido estudiada por
diversos investigadores, existiendo una refserencia resumida
Gtil en la obra Mass transport Phenomena, de R, B, Bird, U.
€., Stewart, y E. N, Lightfoot, John Wiley and Sons, Inc.,

New York, 1960, De asta fuente proviene el siguiente desarr

1327

1la del coeficlente de transferencia de calor,

El ndmero de Reynolds para un gas que circula en un
lecho de catalizador éiju, viene dado por

(2) Re = G/aug
en la qua G es la velocidad médsica del gas en gramos de gas
/hora/cm2 de seccidn transversal del lecho de catalizador,

a os el frea superficial de la partfcula sélida por unidad
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de volumen de lecho en centfmetros recfprocos, u es la
viscosidad del gas en unidades compatibles, y 4.es un

factor de la forma geomdtrica, que se define como 1,0 parg
las esferas, 0,91 para los cilindros y otros valores para
otras configuraciones.

El ndmero de Reynolds se utiliza para definir un fag
tor "jH", que se utiliza subsiguientements para el célculg
del coeficisnte de transferencia de caler local (es decir)
del catalizador al gas), hloc:

(3) jH = 0,91 Re = 0951¢P3ra Re menor de
Jy = 0461 Re - D,4l¢para Re igual o mayor
de 50
(4) h = Jy Cp (Pr) 0,67,

donde hloc estd sxpresado en unidades de calorias/hora/
cmz/QC.

C_es la czpacidad calorifica del gas en masa, en
calorias/gramo/2C y Pr es el ndmero de Prandtl para el gad

El ndmero de Prandtl, para la mayoxfa de los gases,
estd entre aproximadamente 0,6 y 0,9 y varfa muy poco con
la temperatura o con la presidn, Se puede utilizar un valo
medio de 0,8 con poco srror, en todeos los casos normales.

El coeficiente de transferencia de calor as{ calcu-
lado representa la resistencia a la transferencia de calon
entre el gas circulante y las supserficies exteriores del

catalizador. Estd relacionado con la diferencia de tempe~

ratura, por la relacidn
(5)
&

a
loc

definida anteriormente,

El tamaffo de la partfcula de catalizador tiens, desde
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luego, una influencia directa sobre la relacidén de super-
ficie de lecho de catalizador a volumen (el término "a®
del andlisis anterior). En gensral, las partfculas de cata
lizador més pequefias dan lugar a coeficientes de transfe-
rencia de calor mis altos y a AT mds bajas, El aumento

de la velocidad mésica tiene sl mismo efecto.

En este momento, es conveniente considerar el impactio
de ssta diferencia de temperatura sobre la estabilidad
térmica del reactor, con el fin de determinar su importancia.
Como se ha indicado agquf, existe una /\ Tg9lobal méxima
permisible entre la superficie de partfculas del cataliza-
dor y el sumidero de calor, que serf el gas propiamente
dicho para un reactor enfriado directamente, y el Douwtherm
u otro refrigerante para el caso indirecto.

El criterioc sencillo mis importante para un funciona-
miento estable de un reactor catalf{tico pucde establecerse
de esta manera para reacciones exotérmicas:

La pendiente de la curva de generacidn da calor frentg
a la temperatura de reaccidn debe ser inferior a la de la
curva de eliminacién de caler frente a la temperatura de
reacciédn. Dicho de manera diferente, un aumento de la
entre la fuente de calor (la reaccién) y el sumidero de
calor (el gas o el refrigerante) debe aumentar las capaci-
dades de sliminacién de calér del sistema en un mayor gradg
de lo que hace aumentar las capacidades de generacidn de
calor, ~

Para una sola reaccidn de primer orden, puede dcmos=
trarse que existe una . méxima permisible para un fuaciona+
miento éstable, que viene definida por

2
(6) ACS Toax = EI S .
a 1 =~ CONV
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en la que T es una temperatura de reaccién, R es la cons-
tante de los gases (1,987 calorf.as/g-mol/ﬂc),'Ea as la
energfa de activacién aparente para la reaccidn en calorfap
/g=mol, y CONV es la conversidn parcial del gas. En esta
ecuacidn (6), RT2/Ea es igual a C mencionada anteriormente}
Es evidente el impacto del término conversidn si se reconoge
que para una conversién completa, la diferencia de tempe~
ratura permisible es infinita, debido a que no existe posj
bilidad de que la reaccidn se dispare.

Aunque el criterio anterior no es exacto para las
reacciones distintas de las de primer orden, es suficien-
temente prdximo al valor correcto para otros tipos de reag
cidn, para que pueda ser utilizado eficazmente,

Aunque las energfas de activacién de las reacciones
consideradas no se conocen y varfan en cualquier caso ds
un catalizador a otrn, es cisrto en general, qus para
muchas reacciones de intsrés industrial es vdlida la si-
guients relacidn aproximada:

(7) . = 20

por lo gue el c?Iterio de estabilidad se reduce a (para ung

conversidn baja)

(8) /\ Tnax = 1/20.

Por lo tanto, se ve que para una temperatura de reaccidn
media de 3502C (6239K), la diferencia de temperatura mixima
permisible entre la superficie del catalizador y el sumiderp
de calor, ha de ser del orden de 302C, Normalmente, se aplﬂ
ca un factor de sequridad a este ndmero, para responder de
diferencias de velocidad de reaccidn en diferentes partes
del lecho de catalizador, siendo un limite deseable del

orden de 209C, Evidentemente, los cdlculos del dissfio real
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deben considerar la energfa de activacidn real si no es
absolutamente imposible, pero incluso a las temperaturas
mis bajas anticipadas para este procedimiento, del orden
de 2002C, el criterio aproximado deja lugar para la segu-
ridad, si se utilizan los 209C como la diferencia de tem-
peratura mixima. En lo que sigue se utilizardn los 202C,
Para los fines de este anélisis, se utiliza como reac
tor prototipo, el reactor convencional de snvolvente y
tubo, y se desarrolla la reslacidn entrs el didmetro de pat
tfcula del catalizador, el didmetro del tubo, la longitud
del tubo, la velocidad espacial y la velocidad mésica. En
este contexto, es necesario definir las relacidn entre la
velocidad mésica y la velocidad espacial, La primera dater
mina las caracterf{sticas de transferencia do calor del sis
tema, y la Ultima el gradoc de conversidén para una produc-
tividad dada. La velocidad mdsica se define como
(9) G = U/A g/hr/cm2 de seccifn transversal del lecha
En lo que anteceds, W es el peso del gas que circula, en
gramos/hora, y A es el 4rea de la seccién transversal del
lecho medida en direccién perpendicular a la circulacidn
del gas. La velocidad espacial se define como
(10) SV = 22 400U cm3 normales/cm3 de lecho
(my) (L) (A) de catalizador, donde MU

g8 el peso molecular del

gas ¥ L es la longitud del
lechn,
Por lo tanto,

(11) SV = 22 4006
(rw) (L)

Por lo tanto, se pueden especificar dos de las tres canti-

dades siquientes: velocidad espacial, velocidad mésica o
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longitud de lecho, pero no las tres,

Para el convertidor enfriado indirectamente, la di-
ferencia de temperatura global para los fines tanto de la
transferencia de calor como de la estabilidad térnica, es
la suma de Varias diferencias individuales:

(12) VAN Toa = ATcg + ATgu +ATu =[X.rwc

en la queZSToa es la diferencia de temperatura global
[ﬁTcg es la difersncia de temperatura entre catalizador y
gas

[STQU es la diferencia de temperatura entrse gas y pared
Z&Tﬂ es la diferencia de temperatura‘entre el interior vy
la pared del reagtor ( a través del metal )

AT, o8 1a difeé?nci$Hde tamperatura entre la pared del
reactor y sl Dou%perm__ u otro refrigerante.

Las diferencias &é temperatura individuales enumeradas an-
teriorments, snnwtodas deseables en términos de la Z&T
la relacién del d;émetra del reactor al diémetro de la par
tficula de catallffdor dt/dp’ los coeficientes de transfe-
rencia de calor en la pared del reactor, la conductividad
térmica del metal:de la pared y su espesar.

Suponiendo que el coeficiente de transferencia de calg
interior en la pared del reactor es el mismo gque el que
rige entre el gas y la partfcula de catalizador, la expe-
riencia ha demostrado que &sta es una suposicidn vilida, y
suponiendo que el nivel de turbulencia en la pared es con
mucho el mismo que el existents en la zona adyacente al
catalizador, se puede demostrar que ¢

(13) ATgu =1 5(1-8) . ATcg

en la qué dt’ dp y 8 son como se han definido anteriormente
(14) A Tu = h AT n
k/g — 9
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(15) A Tuc = E‘g_. AN Tgu
h

Wwe .
donde K es la canductividad

térmica y T es sl espesor de
pared,
De aquf que reuniendo y combinando términos, la diferencia

de temperatura global viene dada por

d h 8
(16) AToa=ATcg 1 4 l.5(l-e)a_t:,_ 14 Kgu 4
h p
oy
h
we

En un ejemplo tipico, dt/dp podrfa ser 5, & = 0,5 hqu/K
del orden de 0,25 y th/hUc del orden de 0,5 . La difsrwncia
de temperatura global en este caso serfa :
AToa =-.AT‘:g 1 4 1,5(0.5) (5) 1+ 0,254 0,5 = 7,56A1cg

Si fuera aplicable la difersncia de temperatura mixima de
209C para un funcionamiento estable, la difarencia previ-
sible entre el catalizador y el gas serfa por lo tanto de
20/7,56 o de 2,652C, Es evidente que los factores de cﬁntrol
en este cdlculo son la relacién del didmetro del reactor
al didmetro de la partﬁcula y la[STcg, expuestos anterior-

mente,
Si son necesarias partfculas de catalizador muy peque-

fias por razones de eliminacidn de caleor desde el cataliza-
dor o para reducir a un minimo la importancia de la difu-
sién por los poros internos, se tiens ecvidentemente la eleg
cidn de utilizar reactores de diédmetro pequefio o elevadas
velocidades mésicas, para mantener la diferencia de tem-

peratura global dentro de limites.

En este punto, un ejemplo atlararid estas relaciones,
Considérense las siguisntes condiciones de procedimiento:

Suposiciones
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 Productividad : 0,48 g/cmS/hora de etanol para
80% de eficacia (el rssto metanol)
Carga térmica : 890 calorfas/cms-horé
Velocidad mésica @ 3.906 gramos/hora = cm>
Catalizador @ . esferas de 0,4763 cm
Reactor tubular @ Longitud 762 cm, didmetro inte-

rior 2,54 em (ID), didmetro ex-
terior 3,81 cm (0D)

Conductividad térmica 140,59 calorias/cmzlhora/ (eC/cm)
Coeficiente de trans-
ferencia de calor en
el lado de la envolvente 108,59 calorias/hora/ﬂc/cm2

De la relacién desarrollada anteriormente, el coefi-
ciente de transferencia de calor del lado del gas es de
aproximadamente 81,39 calorIas/hora/QC/cmz, y la diferenciaj-
de temperatura de catalizador a gas ss predice que es de
1,82C, Suponiendo ademds que la fraccidn vacfa es de 0,5
que la relacidn entrs el difmetro del tubo y el del catali-
zador es de 5,33, que el término de sspesor de la pared del
tubo es de 0,367, y que la relacidn entrs sl coeficiente de
transferencia de calor del lado del gas y el del lado del
refrigerante es de 0,75, entonces la diferencia de tempe=-
ratura global ss: _
ZlToa =1,8 (1 4+ 1,5(c,5) (16/3) 14 0,367+40,75 ) = 18,09(

Por lo tanto, la conclusidn serfa que tal réactor seri
termicamente estable y factible; aunque podrfa no ser el
dptimo econdmico.

Si, en lugar de una particula'de catalizador de 0,4763
cm, se elige una partfcula de 0,1588 cm, el coeficiente de

transferencia de calor del lado del gas habria aumentado a
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130,22 y la diferencia de temperatura entre el cataliza-
dor y el gas serfa solamente de aproximadamente 0,52C, per?
la relacién de didmetros habrfa aumentado a 16. En este
caso, la diferencia de temperatura global serfa:

ATua = 0,4 14 (12) (L + 0,59 4 1,2) = 13,89C

Se ve la mejora como resultado del cambio y el reacto]
serfa todavfa factible. Sin embargo, la cafda de presién
a través del reactor ss aproximadamente inversamente propof-
cional al tamafioc de partfcula y, por lo tanto, serfa de
una magnitud casi tres veces mayor.

Para evadir el problema de la caﬁda de presidn, podrfid
reducirse la velocidad mdsica (la cafda de presién es pro-
porcional al cubo de la velocidad mésica, si la velocidad
espacial se mantiene constante). Por lo tanta, con el fin
de conseguir la misma cafda de presidn, la velocidad mdsics
se reducird desde 3906 a 2709, El coeficiente de tranhsfe-
rencia de calor del lado del pas es ds aproximadamente 103
1 calorias/hora/cmz/ﬂc, y la difersncia de temperatura del
catalizador al gas es ahora de aproximadamente 0,52C. La
diferencia de temperatura global es ahora:

AToa = 0,50 14 (12) (1 4 0,465 + 0,95) = 15,09C

Por lo tantg,se ha obtenido alguna mejora de la dife-
rencia de temperatura global de 189C, disminuyendo el tama
fio de partfcula del catalizador, sin detrimento de la cafda
de presiédn. La mejora global no es tan grande como la exis-|
tente entre el catalizador y el gas, debido al efecto com-
pensador perjudicial de la relacidn de didmetro del tubo
al didmetro de part{cula, Sin embargo, la mejora es carac-

terfstica de la variacién simulténea del tamafio de partfculp

y de la velocidad misica.
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Utilizando de nuevo la ecuacidn (16), se puede deter-
minar fécilmente el efects del didmetro del tubo sobre la
diferencia de temperatura global. Volviendo &l caso bésico
que implica una velocidad mésica de 3906 y una partfcula
de catalizador de 0,4763 cm, perc utilizando un didmetro
de tubo de 3,8l cm en lugar del tubo de 2,54 em supuesto
anteriormente, resulté lo siguients;

ZSToa = 1,8 (1+ 1,5(0,5) (1,5) (5,33) 140,36740,75 )=24,74C
La variacidn de un difmetrao de tubo de 2,54 cm a un didme~-
tro de tubo de 3,8l cm, aumentd la diferencia de tempera-

tura global desde;}BEC hasta casi 252C. Ademis, la relacidn
dt/dp ha sido aumg%tada’dasda 5,33 a 8,0,

Sequidamente, considerande el efecto de estos anflisig

cidad espacial sstipulada, la cual a su vez controla el
nivel de conversidn en el reactor, supone gue sl catalizadofr
produce stanol con una productividad de 0,48 g/hora/cms,
para una eficacia global del BU%.‘EH este caso, se necesi-
tardn 7,5 moles de gas de sintesis por cada mol de etanol
producido. Si la conversidn requerida es, por ejemplo, del

12%, los moles totales de gas de sintesis requeridos serén:

Moles de gas de sintesis = 30 x 7,S = 40,76
46 0,12

y la velocidad espacial requerida (SV) serd de 22.400 (40,7§),
as decir, 14.633 cm3 normales/hora/cmz.

l.a profundidad requerida del lecho de catalizador para
cada uno de los casos anteriores, puede calcularse fécil~
mente a partir de la ecuacién (11), utilizando un peso molg

cular del gas de 10,7; aste Gltimo ndmero es el pesc mole-

cular medio de una mezcla consistente en 2 moles de CO y 4
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primeramente en el Ejemplo

(17) sv = 224006 , L = 224008 =(22400) (3906)
(mu) (L) req  Tmu) (sv) (10,7) (14633)

y Lreq = 559 cm
Para calcular la cafda de presidn asociada a cada uno de
estos casos, una relacifn aproximada muy dtil es
(18) P = 1,97 (107°) A
g dp
dande g es la densidad del gas, gramos/cms y dp es el

didmetro de partfcula, cm,
EL caso l{mite psor serd para presiones relativamente

bajas, tales como de 35 kg/cm2: para 325%C, por ejempla,
y para un peso molecular de 10,7, la densidad del gas serd
de 0,0077 gramos/cm3, y las caidas de presiédn para los
casos citados anteriormente, pueden ser calculadas. Despué
de efectuar célculos similares para cada uno de los casos
de los ejemplos, se pueden resumir, finalmente, los resul-
tados para cada uno de ellos, para'una velocidad espacial

de 140 633:

[5])

Tebla I
Tamafio Velocidad Didmetro P Longitud AT
del cata méaica,g/ del tubo, grgmos/ del tubo, (903a
lizador cm.cm”/hora cm cm cm.
0,48 3906 2,54 4581 559 18,0
8,16 3906 2,54 13752 18,34 13,0
0,16 2709 2,54 4581 12,72 15,0
0,48 3906 3,81 4581 18,34 24,7

Aunque estas cafdas de presidn son bastante altas en
comparacidn con la préctica de fédbrica normal, los célculo

del disefio utilizando energfas de activacidn reales deben

hacer dptimo el disefio del reactor para reducir estas caid?s

de presidn. Los funcionamientos a presiones m4s altas redu

cirfan, como es natural, las cafdas de presidn, aumentando
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la densidad del gas.

Finalments, es svidente del resumen de las ilustra-
ciones dadas en la tabla 1, que sn principio, bueda habex
una reduccibn, tanto de la diferencia de temperatura
global, como de la cafda de presién, por reduccidn simul-
tdnea del tamafic de partfcula del catalizador, del did~
metro del tubo y de la longitud de tubo. Es también evi-
dente que no se pueden ignorar las cuestiones préicticas
a este respecto: un reactor disefiado para acomodarse a
grinulos de catalizador de 0,0625 cm en tubos de 16,12 mm
de didmetro, para una velocidad misica de 488 gramos/cm-
hora, exhibirfa una AT global (sobre la misma base que
antes) de solo aproximadamente 82C, una profundidad de

-

lecho de 70 cm y una caida de presidn inferior a 70 g/cm”

.

pero, excepto como reactor de laboratorioc de un sole tuboj,
no serfa considerado como un disefio ideal, puesto que un
reactor como 4ste de 90 cm de altura, que cubrirfa quizd
una superficie de 4.000 mz, no serfa considerado dptima,
alin cuando sus caracterfsticas fueran admirables,

El convertidor enfriado directamente hace practicablp
el uso de partfculas de catalizadaor pequefias y velocida-
des misicas bajas, sin necesidad de utilizar tubos pequefips
para conseguir una transferencia de calor adecuada,

Desde un punto de vista funcional, el reactor enfria
do directamente, como se ha mencionado anteriormente, es
una serie de lechos adiab4ticos, entre los cuales la tem~
peratura se ha de disminuir, bien porAinyeccién de gas
mds frio o por cambio indirecto de calor. Si los lechos
estin f{sicamente separados o no, es indifaerente para el

concepto. Para esta invencién es imporiante que el sumidclo
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de calor, en este caso el gas en masa, puesto gque no hay |
refrigerante implicado, no esté a una temperatura para la
cual se exceda de la temperatura diferencial crftica para
la estabilidad térmica.

Lo que ‘sigue se utiliza como criterio para la esta-

bilidad en un reactor enfriande dibectamente.

2
(19) T << g1t . 1
A Teg E 1 - CONV

De los estudios de transferencia de calor, resulta evidoi
te gue se puede hacer funcionar un reactor enfriado direc
tamente, con una velocidad mésica muchfsimo m&s baja, sin
gxceder del criterio de estabilidad que es posible con el
caso enf;iado indirectamente., De hecho, soclamente con ta-
mafios de partfcula de catalizador del orden de 0,9525 cm
de didmetro para velocidades mésicas tan bajas como de
488 g/cmZ/hora, resulta importante finalmente la diferencia
de temperatura, en comparacién con el criterio de estabi-
lidad, Utilizando part{culas de catalizador mfs pequefias
de 0,96 cm, se pueds utilizar entonces eficazmente como
criterio de disefio, G = 488, Las Qelucidades misicas meno-
res de ésta, pueden introducir problemas de otro orden
(como modelos de circulacidn no ideales, debido a la cafda
de baja presidn a través del lecho, dificultad de un mez-
clado apropiado del gas frfo inyectado, y similarcs),

La longitud total mfnima (L) del lechsc de catalizador
se calcula a partir de la scuacidn (17), de la manera
siguiente:

L = 22400 (488) = 69,815 cm

(10,7) (L4633)
Siempre gue el calor de reaccidén pueda ser eficazmen-

te eliminado en un lecho de esta poca profundidad, tal

lecho es técnicamente factible, Sin embargo, casi con
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certeza no serfa econdmico, debido a que el didmetro del
lecho serfa enorme, No obstante, el valor 488 para la velg
cidad mdsica es un mfnimo eficaz dentro del concepto do
este procedimiento, para que la reaccidn de gas de sintesip
produzca etanol, 4cido acético y acetaldehido. Adicional-
mente, sirve para ilustrar la ventaja, desde el punto de
vista de la estabilidad, dsl convaftidor directamente en~
friado, an comparacién con el caso indirectamente enfriado
En la préctica de este procedimiento, el catalizador
de rodio es metal rodio suministrado a la zona de reaccidén
en forma de partfculas, tal como colocande partfculas de

rodio en la zona de reaccidn, generalmente soportadss por

-

un material de empaquefamiento en particulas, porosoc e inex
te, o depositando rodio sobre un material de soporte en
partfculas y colocando el rodio soportado en la zona de
reaccidn, o una combinacidn de estas técnicas,

Sin embargo, la invencién se lleva a la préctica de
la manera mis favorable, cuando el catalizador de metal
rodio est{ en una forma altaments dispersada sobre un sopol
te en partfculas, Sobrs la base - de la experiencia obtenida
hasta la fecha, la cantidad de catalizador sobre el soportq
debe estar comprendida entre aproximadamente 0,01 !5 en pesqd
y aproximadamente 25% en peso, con relacién al peso combi~
nado del catalizador metilico y del material de soporte,
Preferiblemente, la cantidad del catalizador esté dentro
del margen de aproximadamente 0,1 a aproximadamente 10Y en
peso.

Se ha ensayado una amplia diversidad de materiales de
soporte., Se prefiere un soporte en partfculas, da supér-

ficie espec{fica relativaments alta, por ejemplo uno que
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tenga un frea supsrficial de m&s de aproximadaments 1,0
metros cuadrados por gramo (determinada por el método

de la isoterma de absorcidn de nitrdgeno a baja tempera-
tura, BET), déseablemente de mis de aproximadamente 10
metros cuadrados por gramo, aunque la superficie especi-
fica sfla no es la dnica variable determinante. Sobre la
base de la investigacifn realizada hasta la fecha, se
prefiere el gel de sflice como base o soporté del cata-
lizador, siendo progresivamente menps deseables sl gra-
fito, el carbono grafitizade, la aldlimina alfa, los éxi-
dos de manganeso, sl éxido de magnesie, la aldmina eta,
la aldmina gamma y el carbdn activa, También son prome-
tedores los tamices moleculares zeol{ticos, principal-
mente las zedlitas cristalinas de mayor relacidn de sili
ce a aldmina,

El metal rodio puede ser depositado sobre la base o
soporte, mediante cualquiera de las técnicas comunmente
utilizadas para la preparacidn de catalizadores, como,
por ejemplo, la impregnacidn con una solucién orgénica
o inorgénica, la precipitacidn, la caoprecipitacidn o el
intercambio de cationes (sobre una zeolita). En los o jom-
plos gue siguen se describen numecrosas realizaciones
especf{ficas. de las técnicas preparatorias de catalizaw
doresj por ahora basta con decir que un compuesto de radijp
inorgénico u orgénico, se pone en contacto apropiadamente
con el material de soporte, y, seguidamente, se seca el
soporte y se calienta, realizéndose el calentamiento ven-
tajosamente en condiciones reductoras, para formar el

metal rodio finamente dispersada.

Lo que sigue ilustra la prepéraciﬁn de catalizadores
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de metal rodio soportados, sobre una diversidad de sopor-
tes de elevada superficie especifica.

Los catalizadores ensayados se prepararon‘todos ellog
mediante esencialmente la misma secuencia de operacionaé:
el soporte se lmpregna con una solucién acuosa del compo-
nente deseado; el soporte impregnade se seca cuidadosa-
mente ; la sal metdlica se reduce lentamente en una atmds
fera de hidrdgeno en circulacidn., Cuando los componentes
metdlicos han sido aplicados por impregnacidn en forma
de sales de nitrato, la operacidn de reduccidn con hidrd-
geno va precedida por una Opefaciﬁn de pirélisis. En la
mayor parte de los césos, el rodio se aplica por impregna
cidén en forma de una solucidén de Rﬁcls. Esto se ilustra

Se disuelve tricloruro de rodio (22,58 g, 41,93% de
Rh) en 240 ml dehégua destilada a la temperatura ambiente.
En un matraz de vacfo se coloca gel de sflice Davison TH
Grade 59 (200,0 gramos, malla 3-6). La parts superior del
matraz se cierra herméticamente con un tabique de caucho
y se hace el vacfo sn el matraz a través del brazo lateral
Seguidamente, se utiliza una aguja de inyecciones para
inyectar la solucidn de rodio sobre el soporte somestido a
vacfo, Una vez que se ha completado la adicién, se deja
el soporte impregnado en reposo a una atmdsfera durante
aproximadamente 30 minutos, A continuacidén, se seca cuida-
dosamente en una atmdsfera de nitrégeno: 802C (una hora;
1102C (2 horas); 1502C (2 horas). El soporte impregnado
en seco se coloca en un tubo de cuarzo, a través del cual
se hace pasar hidrdégeno continuamente. La temperatura se

eleva a 4502C y se mantiens a este.valor duranta 2 horas.




15

20

25

30

Jloja nvim. 31 10076

El catalizador reducido se enfrfa hasta la temperatura
ambiente en una athsfera de nitrdgeno circulante., La si-
guiente tabla IJ ilustra una diversidad de catalizadores
soportados de rbdio, tomada de la solicitud de patente de

EE,UU. S.N, 541.661.

TABLA IT
DESCRIPCION OE LOS CATALIZADORES
fietal, % Soporte Dispersidn, ¥ Origen(es)
del mota)l
Rh (55) gel de sflice 22 Rhl:l3
Davison IM 59
Rh (2,5%) WNorton TM LA 6173 58 RhC1
Rh (5%)  Carbono Pittsburgh TH 77 Catalizador
tatthey~
Bishop
. ™
Rh (2,54) Norton __ LA 6173 86 RhC1,

Rh (2,5%) gel de sflice
Davison IM 59 21 Rh(N03)3

El reactor utilizado en el Ejemplo 3 siguiente, es un
autoclave del disefio de J, M, Berty, agitado por el fondo
con "Magnedrive", con un cesto de catalizador en posicidn
central y una conduccidn de salida de producto lateral. Es
del tipo descrito en la figura 1 del artfculo de Berty,
Hambrick, Malone y Ullock, titulado "Reactor for Vapor-Phade
Catalytic Studies", presentado como prueba preliminar 42E
en el Symposium on Advances in High-Pressure Technoloqy
Part. II, Sesenta y cuatroava Asamblea Nacional del America
Institute of Chemical Engineers (ALChE), en Wueva Orleans,
Louisiana, del 16 al 20 de Marzo de 1969, y que puede ob-
tenerse del ALChE, en la siguients direccidn: 345 East 47
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Street, New York, N.Y. 10.017. Un ventilador accionado
magnéticamente, de velocidad variable, hace recircular
continuamente la mezcla de reaccidn sobre sl lecho de
catalizador,

Los siguiéntes ejemplos sirven para proporcionar
ilustraciones espec{ficas de esta invencidn,

Ejemple l- Convertidor enfriade indirectamente

El reactor de este ejemplo es un tubo de acero inoxi
dable de 2,54 cm de difmetro interior, con un espesor de
pared de 0,635 cm. La longitud es 762 cm. El tubo est§
rellenc de catalizador preparado como se ha descrito antg
riorments, utilizando como - soporte, grinuleos do gel de
sflice de 0,476 cm de diémetro.

El reactor ests sguipado con una camisa deADoutherm
18 hirviénte, y controles adecuados de circulacidn o flujg
temperatura y presidn. El coeficiente de transferencia de
calor del lado de la envolvents, en este reactor, es de
108 calofias/cmz/hora/ﬂc. El perfil de temperatura en sl
tubo es casi isotérmico, entrando el gas a 3159C y alcan-
zando una temperatura mixima de 3232C, a una distanciz de
137 cm de la entrada, La productividad media de producto
quimico de C2 es de 0,48 g/hora~cm3 de volumen de reactor
(expresada como stanol o equivalentes de etanol), y la
carga térmica en el tubo es, por lo tanto, de 922 calorias
/cms/hora.

La velocidad de alimentacidn de gas es de 7631 g de
gas'de sfintesis, comprendiendo una relacién CO:H2 de 3:1. |
La velocidad misica es, por lo tanto, de 1506 g/cmzlhora.

El némerc de Prandtl del gas es de 0,8, la capacidad

calor{tica es de 0,7 calorfas/g/eC, la viscosidad es de
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2,16 gramos/hofa/cm. El nfmerc de Reynolds del gas que
circula por el lecho es de 110,67, A

El criterio de estabilidad para el catalizador se ha
determinado como anteriormente, y es T2K/28, de acuerdo
con la ecuacidn (6) anterior. A la temperatura méxima de
3232C, la diferencia de températura mixima para un funcig|
namiento estable s, por lo tanto, de 596/28 o de 21,39C,

A la temperatura méxima en el tubo (323¢C), la tem-
peratura del Dcmtherm:l;--l\1 de la camisa adyacente es de
308eC, y la diferencia de temperatura global es por lo
tanto 158C,

Se ve qus la difarencia de temperatura cbservada cos
inferior al valor méximo calculado de 21,32C, y que el
reactor se comporta con sqavidad y de modo controlado.

Ejemplo 2 -

Se hace funcionar el sistema del Ejemplo 1 con un
sistema refrigerante en contracorriente, de circulacidn
lenta, en sl cual el coeficiente de transferencia de calo]
del lado de la envolvents no es de 108 calorias/cmz/hora/-
como antes, sino de 52, Por lo tanto, la transferencia de
caelor tiene un serio impedimento,

5i ss pudiera mantener un funcionamiento estable, se
podrfa calcular, utilizando el método descrito anterior-
mente, que la diferencia de temperatura ohservada serfa
de 249C, en exceso del valor permisible méximo de 21,349C,
En castas circunstancias, es predecibls que 8l sistema no
puede ser estable,

En el experimento, la temperatura del refrigerante
se aumenta lentamente desde un valor inicial de aproxima-

damente 2503C, hasta que se alcanza una temperatura de
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aproximadamente 3002 en el refrigerante, adyacente a la
tempcratura mixima del gas de aproximadamente 3232C. En
este punto se pierde el control de la temperatura, lu

temperatura del gas aumeﬁta bruscamente hasta mis de 6C02(
(el 1fmite del registrador de temperaturas) y se observa

gque el producto de reaccidn principal es el metano.

Eijamplo 3 = Reactor directamente enfriado

Para ests ejamplo; se utiliza un =autoclave de gas,
catalftico, del disefio de J, M. Berty, y se carga con 200
g del catalizador del Ejemplo l. '

El gas de alimentacidn (3:1 CO/HZ) se alimenta al
catalizador a una velocidad de 600 litros normales por
hora, la cual es squivalente a una velocidad espacial de
3.000 horas-l. El impulsor del autoclave se hace funcionaj
a 1500 revoluciones por minuto, lo que da como resultado
una velocidad mfsica en axceso de 4,000 gramos/cmzlhora.

La temperatura del gas gque sale del autoclave es de.
2752C y se producen aproximadamenfe 10 g/hora de productoq
de C,. La conversiédn del gas de alimentacidn es aproxima-
damente, 1,7 por ciento en moles. El calor total de resac-
cidn es aproximadamente, 184 kilocalorfas/hora.

Si sl reactor se hiciera funcionar en condiciones
verdaderamente adiabdticas, por medio de un mandoc de calen
tamiento que compensara las pérdidas de calor a la atmds~
fera, el aumento de temperatura adiabdtica serfa préximo
a los 342C, que excede del miximo para un funcionamiento
estable. Sin embargo, alge del calor de reaccidn se deja
escapar del autoclave a la atmdsfera, la temperatura del
gas de entrada aumentae hasta 26092C, y la diferencia de

temperatura global es ahora de 152 entre sl gas qus sale
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y que entra, mis aproximadamente los tres grados que se
calcula existen entre la superficie del catalizador y del
gas, es decir, 182C en total, El m&ximo pcrmisible es
TeK/ 28 o 19,68C, Se ve que sl funcionamiento es ahora
estable, pero sdlo escasamente,

Se deja escapar todavfa més calor del reactor y la

temperatura de entrada se aumenta de nuevo para compensar

La tempsratura de entrada se observa gque es ahora de 2asa§,

y el funcionamiento es muy estable en todos los aspectos. :

REIVINDICACIONES.

Los puntos de invencién propia y nueva, que se preser)
tan para que sean objeto de esta solicitiud de Patente de
Invencidn en Espafia, por VEINTE afios, son los que se recu-
gen en las reivindicaciones siguientes: '

l2,- Procedimiento de abtencidn de compuestos de car-
bono oxigenados, que contienen dos 4tomos de carbono,
tales como &cido acético, etanol y acetaldeshido, mcdiantc
la reaccidn exotérmica en una zona de reaccidén confinada,
de una mezcla gaseosa de monfxido de carbono e hidrdgenao,
que circula alrededor de partfculas de catalizador sdlidag
de rodio combinado con un substrato en particulas; contrao-
lando la temperatura de la zona de reaccidn mediante enfrila
miento, bien sea por transferencia de calor directa o indi
recta; teniendo dichas partfculas de lecho un tamafio de
partfcula ndmero medic de aproximadamente 0,01 micras a
aproximadamentse 1,27 cm; manteniendo la temperatura de la
zona de reaccidn entre aproximadamente 2009C y aproxima-
damente 4502C y la presién en la zona de reaccién entre
aproximadamente 7 kg/cm2 absolutos y aproximadamente 700

kg/cm2 absolutos; ostando definida la diferencia de tem-
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peratura entre el catalizador y el refrigerante de trans-
ferencia de calor, por la ecuacién
d .
T =AT 1 + m(1-s) 't h 8  h
fo oa /\ cg T 1+ qu- + au
p K h
. uc
en la QUBZCSTEa as la diferencia de temperatura global
calculada entre el catalizador y el refrigerante;zﬁxTcg
es igual a Qr/hloca, en la qge Q_ es el calor total de
reacoidn en calorfas/hora/cm” de lecho de catalizador, h

lo
es el coeficiente ds transferencia de calor entre el cata-

(3]

lizador y la mezcla de gas, medido en calorias/hora/cmzlﬂc

-e

a2 es los centi{metros cuadrados de superficie exterior del
catalizador por cm3 de lecho de catalizador; M es 0 cuando
la temperatura est4 controlada por enfriamiento directo,

y 1,5 cuando la temperatura sstd controlada por eaniamienbo

L]

indirecto; dt es el didmetro en cm. de la seccidn transver:
sal de la zona de reaccidn determinada en direcci6n_perpeg
dicular a la circulacidn de dicha mezcla de gases; dp es
8l tamafio de partfcula del catalizador en unidades métricas;
8 es la fraccidn vacfa del lecho de catalizador determi-

nada mediante la ecuacidn 1~RB en la qus R

R
p

de partfculas de catalizador en la zona de reaccidn divi-

B:es el peso

dido por su volumen, y Rp es el peso de una sola partfcula

de catalizador dividido por su volumen; hgu gs igual a h

-

log
¢ es el espesor del confinamiento alrededor de la zona de

miento determinada en calorfas por hora-cm=2C3 huc es al

coeficiente de transferencia de calor entre el confinamientio

y el refrigerante para enfriamiento indirecto; y mantenien-—

do A T _ igual o inferior a T en la que T es la
oa ' C{1-Cany

temperatura de la zona de raacclén an -%, C es un ndmero

comprendido entre aproximadamente 7 y aproximadamentse 40,
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y CONV es la conversidn parcial de la mezcla gaseosa a
cualquier otro producto, siempre que la conversidén en
moles por ciento de la mezcla gaseosa a dichos compucstos
de carbono oxiéenados sea de por lo menos 3, y mantenien=-
do dichas pafticulas ge catalizador esencialmente libros
de depdsitos de tales compuestos en forma l{quida.

28,- "Procedimiento de obtencidn de compuestos de
carbono oxigenados",

Tal y como se ha descrito en la memoria que antecede
y para los fines que se han espacificado,

Esta memoria consta de TREINTA Y SIETE hojas, escri-

tas a mfquina por una sola cara,

Madrid,d0.JUL 1376
p.Al
) Albert) de Eiauygen v -

Por P,
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