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CONFIRMACION DEL MODELO Y EL PASO CONTROLANTE DEL
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El desarrollo de este trabajo permitid realizar un proceso de muestreo en el primer reactor de la bateria
del proceso de neutralizacion, obteniéndose la concentracion de acido en cada muestra, ademas de los
valores de las variables de operacion correspondiente a cada una de ellas. Esto condujo a la
identificacion del paso controlante y del modelo del proceso de neutralizacion.

Se determinaron los valores del tiempo de reaccion completa considerando la reaccién quimica, la
difusién externa y la difusion en la costra como posibles pasos controlantes y su dependencia de la
concentracion de acido y de la temperatura del sistema. El analisis de los resultados obtenidos permite
por una parte, descartar la reaccion quimica y la difusion en la costra como pasos controlantes de la
reaccion ya que en el primer caso, el tiempo de reaccion completa aumenta al aumentar la temperatura
y en el segundo caso este aumenta con el aumento de la concentracion; y por otra parte, concluir que
ladifusion externaes el paso que con mayor probabilidad controlael proceso de neutralizacién,quedando
igualmente identificado el modelo del proceso de neutralizacion.

Palabras clave: neutralizacion, paso controlante, tiempo.

The development of this study was to perform a sampling process in the first reactor of the battery in the
process of neutralization, yielding the acid concentration in each sample, plus the values of operating
variables corresponding to each of them. This led to the identification of the controlling step and the
model of the process of neutralization.

We determined the values of reaction time considering the full chemical reaction, diffusion and external
diffusion in the crust as a possible controlling steps and their dependence on acid concentration and
temperature of the system. The analysis of results allows for a hand out the chemical reaction and
diffusion in the crust as a controlling step of the reaction since the first case, the full reaction time
increases with increasing temperature and in the second case this increases with increasing concentration
and on the other hand, concluded that external diffusion is the most likely controls the process of
neutralization, with the model also identified the process of neutralization.

Key words: neutralization controlling step, time.

Introduccidén

Este trabajo se ocupa de la confirmacion del
modelo y del paso que controla la velocidad de
reaccion de unde unsistemareaccionante liquido
- s6lido no catalitico, en una secuencia de cuatro
reactores continuos con agitacion conectados en
serie, donde la concentracién del reactante en la
fase liquida cambia de etapa en etapay el tiempo
deresidenciamedio de laprimeraetapaes distinto
al de las etapas restantes. Una situacion de este
tipo se presenta en la planta de Neutralizacion del
complejo tecnoldgico de laEmpresa “Comandan-
te Pedro Sotto Alba” de Moa, donde un licor de
Ni+Co que presenta cierta concentracion de aci-
dosulfurico libre, es neutralizado con coral, el cual
contiene alrededor de un 90 % de CaCOQOs.

En trabajos anteriores se identifico que el
proceso de neutralizacidn responde a un sistema
reaccionante, modelo centro sin reaccionar, par-
ticulas de tamafio fijo y difusién externa en la
pelicula como paso controlante; es por ello, que
tomando como base estos elementos se procede
a confirmar, a partir de datos propios de la opera-
cionindustrial, el modeloy el paso que controlala
velocidad de reaccion del proceso de neutraliza-
cion yaidentificado.

La realizacion de este trabajo reviste gran
importancia ya gque los problemas actuales de la
planta de neutralizacion de la Empresa “Coman-
dante Pedro Sotto Alba” de Moa, dentro de los
cuales se puede sefialar: elevado consumo de
coral y elevadas pérdidas de millones de délares,
pueden ser resueltos mediante el desarrollo de un
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modelo matemético que describa el comporta-
miento de cuatro reactores continuos con agita-
cion conectados en serie.

Aunque el modelo se orientaa las peculiaridades
del sistema existente en la planta de neutralizacion
de la Empresa “Comandante Pedro Sotto Alba” de
Moa, por lageneralidad de suconcepcion, suempleo
puede extenderse a otros sistemas de género similar,
siempre que se utilicen los pardmetros que corres-
pondan a la situacion de interés.

Materiales y métodos

Elequipamiento utilizado hasido el correspon-
diente a la planta de Neutralizacion y a los labo-
ratorios de la Empresa Comandante Pedro Sotto
Albay el procedimiento ha consistido en:

- Localizarunamplio periodo de informacion de
la planta con un comportamiento regular de la
misma, e identificar el dominio cubierto por las
variables de operacion.

- Seleccionar un juego de datos de 180 corridas,
tomando 90 corridas para la estimacidon de los

valoresde los pardmetros del modeloy las otras
90 corridas para la validacion del mismo.

- Considerar modelo centro sin reaccionar, par-
ticulas de tamafo fijo y como paso controlante
la difusion externaen la pelicula liquida.

- Determinar los valores del tiempo de reaccion
completa mediante un proceso iterativo.

- Valorar el comportamiento del tiempo de reac-
cion completaante los cambios en las variables
de trabajo y el que debian mostrar de ser cierto
el mecanismo controlante supuesto.

- Validar el modelo obtenido.

Desarrollo del modelo matematico

El proceso que se lleva a cabo en la planta de
neutralizacion se caracteriza por ser un sistema
reaccionante liquido-solido no catalitico, enel cual,
un liquido (H.SO4) se pone en contacto conun solido
(CaCO0s) reaccionando con él y dando lugar a
productos solidos y gaseosos como se muestra
segun la reaccion estequiométrica siguiente:

HZSO4(|) + CaCOS(S) + H20(|) - CaSO4 2 HZO + COz(g) (@)

Expresion que puede representarse como:
aA(f) +bB(s) — fluidos y sdlidos @

Para los sistemas reaccionantes fluido-sélidos
no cataliticos se consideran dos modelos idealiza-
dos que se aproximan en mayor o menor grado, al
comportamiento real de lamayoria de estos siste-
mas: modelo de reaccion continua y modelo de
centro sin reaccionar; sin embargo, se ha demos-
trado que el que més éxito ha tenido es el modelo
de centro sin reaccionar, por lo que éste es el que
se utiliza en este trabajo.

Segun este modelo y considerando particulas
de tamafio fijo, el desarrollo de una reaccion
irreversible, donde los reactantes se encuentran
en dos fases, supone para el proceso de reaccion
global sobre cada particula, los pasos siguientes:

- Difusién del reactivo liquido a través de la
pelicula liquida que rodea a la particula.

- Difusiondelreactivo liquido através de lacapade
solidos productos formados durante la reaccion.

- Reaccionentre el reactivo liquido y el reactivo
sélido, sobre la superficie del nucleo sin
reaccionar.

Sin embargo, las expresiones que se exponen
acontinuacion solo se refieren ala difusion exter-
na en la pelicula como paso controlante.

Expresiones del tiempo de reaccion completa

Uno de los pardmetros que se utilizan para
conocer el comportamiento de la velocidad de la
reaccion es el tiempo de reaccién completa, cuya
expresion se muestra a continuacion:

SR | R ®)
3*Z *KI *CA
donde:
i: Distintos tamafios de particulas (1, 2,3, ........ NT).

Z: Coeficiente estequiométrico del reactante so-
lido, en la ecuacidn estequiométrica de la reac-
cion entre el fluido (A) y el sélido (B).
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CA: Concentracién del reactante A en la fase
liquida.

Kl: Coeficiente de transferencia de masa a través
de la pelicula externa.

T,: Tiempo de reaccion completa de la particula

de radio inicial Ri.

NT: NUmero total de tamafios diferentes de par-
ticulas en el alimentado.

R.: Radio exterior inicial de la particula solida.

p: Densidad del sélido.

Sisetiene un sistema formado por un determina-
do nimero de particulas, donde se conoce el tamafio
de cada una de ellas y el tiempo de reaccion
completa de una de ellas, es posible determinar el
valor del tiempo de reaccion completa de las restan-
tes particulas segun la relacion siguiente:

KO
s @
Ty R,
donde:

R,: Radio de la particula tomada como tamafio
base.

T,: Tiempo de reaccion completa del tamafio de

particula considerado base.

K,: Factor que depende del paso controlante,
observar tabla 1.

Aunque el tiempo de reaccion completa es el
pardmetro mas importante, es necesario para la
determinacion del modelo, la utilizacién de otros
pardmetros que se definen a continuacion:

Expresiones parael comportamientodeuna
particula

Enlossistemas liquido-sélidos no cataliticos, las
particulas sélidas reaccionan con el reactante de la
fase liquida alcanzadndose un determinado grado de
conversion en un tiempo dado. Existe una relacion
funcional entre la fraccion no convertida de la
particula sélida (1- x) y la relacion tiempo de reac-
cion y tiempo de reaccion completa t /t). Esta
relacion depende en gran medida del paso controlante
de la reaccién como se muestra a continuacion.

(%)

donde:

li = (1-Xi): Fraccion no convertida de la particula
de tamafio i.

Xi: conversion de la particula solida.

t: Tiempo de reaccion requerido para pasar desde el
radio Ri hasta el radio del centro sin reaccionar.

Expresiones parael comportamiento deuna
masade particulas

Alimentado de particulas de tamafio Unico

En un reactor con mezclado perfecto las par-
ticulas tienen diferentes tiempos de residencia,
aunque el alimentado conste de un tamafio Unico,
las particulas en la corriente de salida presentaran
grados de conversion diferentes; por lo que la
eficiencia del funcionamiento del reactor se debe
expresar en términos de valores medios como se
muestra a continuacion:

M, = [1,.E, (t)d (6)

o‘—."‘

donde:

IM, = (1-XMi): Fraccion no convertida promedio
para particulas de tamafio i.

XM.: Conversion promedio de particulas de tamafio .

E, (1): Distribucion de tiempos de residencia para un
sistema de N reactores conectados en serie.

» Para tiempos de residencia medios diferentes
en todas las etapas:

n=1 tpn H 1 _ 1
i \tpj  tpn

J#n ]

ENt:ﬁ(l] ZN( ] G

 Si se trabaja con una sola etapa.

Eqlth=1/tpq Tel- titpg) (©)

ol =V ig ©)

E1(t): Distribucion de tiempos de residencia para
un etapa.

tpl: tiempo de residencia medio en una etapa.
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V: Volumen del reactor.
g: Flujo volumétrico que atraviesa el reactor.

Alimentado de particulas de tamafios
diferentes

Si las particulas alimentadas al reactor son de
diferentes tamafios, entonces la conversion final
sera un promedio que estard en funcién de la
suma de las contribuciones que hagan todas las
particulas de diferentes tamafios; obteniéndose
de esta manera una conversién promedio de pro-
medios; es decir:

IMT = (1-XMT): Fraccion no convertida prome-
diototal.

Fi: Fraccion de particulas de tamafio i en el
alimentado.

XMT: Conversién promedio total.

Resultados y discusion

Con laidentificacion de la difusion externa en
la pelicula, para particulas de tamafio fijo como
paso controlante, se procedié a confirmar su
validez, estimando los parametros del modelo
matematico en la bateria de reactores; para ello,
se procesaron las 90 corridas de estimacion, de
las cuales se presenta en latabla 1 la informacidn

IMT = i IM, * F, (10) de 10 corridas de ellas, utilizando el programa
i1 computacional confeccionado para este fin.
Tabla 1

Datos para la estimacién de parametros en la bateria de reactores,
para la confirmacidn del paso controlante y el modelo identificado

Ho DL wC Y Che PiC Prac PET | PL5¢ | pHAD
(mifmin) | (m'hnin) | (wifmin) | (molim®) | (%) (%) (%) (%)
T[15462  |0,0599 | 5,0208 | 138.7055 | 2913  |o6401 1845 |0.281 | 2518
I[13ELT | 0.0925 | 68R9 | 1898050 | 264 5305|1595 |0,191 | 2565
314857 |0.5318 | 6m89 | 1558163 |29 BE@s | 1575 |0,981 | 2,522
3133 07281 |6,1918 |149281 |32559 |27 17,797 |0, 81 | 268
5| 145E]L 0,745 | 6,4934 |1506l22 | 295 BEARE | 15,75 |0,181 | 2,506
B[ 15,261 LP0s | 74302 | 1530714 | 26590 |o4.7% | 18219 |01 2R
7| 16565 L62e | 3,0074 | 1661837 |26019 |or26@ | 17,147 0,191 | 2,506
B[ 13557 |0.757 5Al02 | 155,653 | 522 57 1785|081 |60
T 1555 LEs2 | 7,780 | 152447 238 BE2E | 198 0,141 | 2,81
10[15,13%  |0.A058 | 6,452 | 1506939 |27 BeAal | 166 03] | 2,905

QA: Flujovolumétricototal de licor acido enm3/min.

QC: Flujo volumétrico total de pulpa de coral en
mé/min.

QY: Flujo volumétrico total de pulpa de yeso
recirculada en m¥/min.

CAe: Concentracion de H,SO, en el licor acido
fresco en mol/m3.

PSC: Porcentaje de s6lidos en la Pulpa de Coral en %.

PCSC: Porcentaje de CaCO, en los solidos de
la pulpa de coral en %.

PSY: Porcentaje de solidos en la pulpa de yeso
en %.

PCSY: Porcentaje de CaCO, en los s¢lidos de
la pulpa de yeso en %.

pH4D: pH de la corriente que sale del reactor
4, reportado por la planta.
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En la tabla 2 se muestran los valores de concen-
tracion de &cido resultante del balance de masa a la
entrada del primer reactor y en latabla 2 se muestran
los resultados de la estimacion del tiempo de reac-
cién completa del tamafio de particula considerada

base, en cada reactor (TR1, TR2, TR3, TR4), en
minutos y las concentraciones molares (CA1, CA2,
CA3, CA4), alasalida de cada reactor, en mol/m3.
Estos resultados corresponden a las 10 corridas
mostradas en la tabla 1.

Tabla 2
Concentracion molar de acido resultante del balance de
masa a la entrada del primer reactor

Tiempo de reaccion completa y concentracién de acido
sulflrico correspondiente a cada reactor de la bateria

Mo 1 2 ] [ E] & 7 ] Q 10
(rﬁfli:ls 10242 | 10540 | 110,82 | 105,12 105,01 107,54 151,55 11405 105,42 11550
Tabla 3

To | TRl | Tk2 | TRS | TF4 TAL Thz CAS TAd

(i) | (i) | (i) | Cowind | (mobie) | Cmolied) | (molin®) | (amolie)
TE2Ed  |21E0l |6oE7  [207486 (15771 |l4581  |4,502 1,52
7505|1646  |5542] |I65,15  |IZ162 |17  |5.798 1272
32900 (12552 |395% |l07%e 2563 |I5120 4.0 1,505
016 (2755 |l0L% [B5.405 1256 15407 [3.815 Nic)|
S[IZ37 (11562 |365% [F58518 |20 |26 [4.062 1.%3
BlgAls |17455 |60577 |l |1304 N 1,295
141G (1034 |36g@ |64 |29 |54 [5.818 1.3
Y W e N B A e N T B = B P B 1552
Sz (112 |5723m |I0nWe 11515 [1lg2  |[5.500 1.5
10|I5028 |15.160 |do2 |l40652 (1579  |lad0s  |4,963 1,53

Los resultados mostrados en la tabla 2 de-
muestran un comportamiento normal con lo que
debe ocurrir desde el primer reactor hasta el
cuarto; es decir, se observa como para la primera
corrida, la concentracion del acido que entra al
reactor uno es de 102,42 mol/ms3, disminuye a
13,771 al salirdel mismo, luego vuelve aaumentar
a58,096 mol/mdebido alaalimentacién del 4cido
fresco al reactor 2, esta disminuye a 14,561 mol/m?
al salir del reactor dos, en el tres disminuye a
4,502 mol/m3y en el cuarto a 1,52, mol/m3; estas
disminuciones son debido al proceso reaccionante
que se desarrolla en cada reactor. De la misma
manera ocurre con el tiempo de reaccién comple-
ta, donde se espera el efecto contrario a lo ocurri-
do con la concentracién de acido; para la misma
corrida se observa que su valor en el primer
reactor es de 22,84 min, en el segundo disminuye

a21,601 min, enel terceroaumentaa 69,87 miny
en el cuarto vuelve a aumentar a 207,466 min. El
comportamiento descrito se manifiesta en todos
los resultados de las corridas experimentales.

Los datos del tiempo de reaccidon completa del
cuarto reactor (TR4) se correlacionaron con los
valores de la concentracion de &cido sulfiricoala
salida del cuarto reactor (CA4) y con los valores
de la relacion acido/carbonato (RMAC1) con
ayuda del programa profesional estadistica. Los
resultados se muestran en la figura 4.2.1 (Forma
de superficie) y 4.2.2 (forma de contorno). En
este caso, se correlacionaron los valores del TR4
y CA4 por encontrarse los valores de CA4 en un
rango mas estrecho comparado con los datos de
los demas reactores, por lo que la dispersién en el
proceso de ajuste es menor.
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Los datos de los 360 resultados del tiempo de
reaccion completa del tamafio de particula consi-
derada base (TR) se correlacionaron con los de
concentracion de acido (CA) obtenidos en los
cuatro reactores y con los valores de la relacion
acido/carbonato (RMAC1), con ayuda del pro-
grama profesional estadistica; obteniéndose asi
un modelo expandido y vélido para la bateria de
reactores. Los resultados se muestran en la figura
1 (forma de superficie) y 2 (forma de contorno).

El modelo obtenido es de la forma:
= B1*RMAC 1™
TR=B0+ fanz

B0 = -3801 265
nd =0875726

Bl =3590,74
F.=0,57572.

nl =- 0360705
F= 09520

En la figura 2, para CA igual a 0,51 mol/m?®y
RMAC1 igual a 0,80, corresponde un contorno de
TR=600 min; sinembargo, si se mantiene constante el
valor de RMAC1 y se aumenta CA hasta 2,01 mol/m?,
nos desplazamos a un contorno de TR= 150 min.

Model: TR= (BO+B1"RMAC 11 ) CAMZ
TR=[ -3601,266 + 3530, 74 *RMACA -0 3E0T0SYCAD ATITIE)]

DIFUEKIN EXTERNA,
PARTICULAS DE TAMARD FUD
DPb =021 mm ; R =058555

TIEM PO DE R EACCKIN COMPLETA, “

DESE00000R0
HEBZEEHgEYS

Fig. 1 Modelo del tiempo de reaccion completavalido paralos cuatro reactores(TR) en funcion
de laconcentracion de acido valida paralos cuatro reactores (CA) y larelacién molar acido/

carbonato (RMACY1) (Superficie).

Tiempo de reaceidn completa, Difusidn Externa,
particulas de tamafio fijo. OPb = 0,217 mm
TR=[ -3601,266 + 3390, 74 *RMACT[-0, 360708 W CAM0,97aT2E]

4.1 X Lt Tan T TR=10min"™}
351
g X L 3
E 251
E 201 -- %
E, 1.51 == igm
o 1.0 ==4m
0.51 5, =
0.01 .-
0.70 0.75 0.80 0.90 0.95 100 —m

RMAC1

Fig.2 Modelo del tiempo de reaccién completavalido paralos cuatro reactores( TR) en funciéndela
concentracion decidovalidaparaloscuatroreactores (CA)y larelacion molar acido/carbonato

(RMACZ)(Contorno).
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Ademaés de la dependencia mostrada en las
figuras, se obtiene un alto valor del coeficiente de
correlaciéon (R = 0,975 726) y regresion (R? =
0,952 0) para el modelo del reactor 4, y para el
modelo de la bateria de reactores. En este ultimo
caso, se observa una pequefia disminucion del
coeficiente de correlacion y regresion debido a
que el rango de valores de concentraciones de
acido es mas amplio y por tanto la dispersion de
los errores es mayor. Esto mismo ocurre cuando
se comparan los resultados obtenidos en estos dos
casos, con respecto a los coeficientes alcanzados
paraeste mismo paso, identificado en el reactor 1,
que esalgomasalto (R=0,9955)y (R?=0,9910).

Estos hechos demuestran que este sistema res-
ponde alas caracteristicas de sistemas reaccionantes
liquido—so6lido no catalitico, modelo de centro sin
reaccionar, particulas de tamafio fijo, y difusion
externa, como paso controlante. Tanto los datos
obtenidos en un proceso de muestreo efectuado en
la planta, con determinaciones no establecidas en
valores de variables tales como la temperatura de
operacion; como los datos de operacién de numero-
sos turnos de trabajo, confirman la afirmacion ante-

rior. El nivel logrado en los ajustes y los resultados
obtenidos al valorar los pasos controlantes posibles,
permiten afirmar que estos elementos estaran en
cualquier modelo fenomenoldgico que se utilice para
el proceso de neutralizacion, seacual seael grado de
complejidad que se considere en el modelo.

Conclusiones

Se han sometido a contraste los pasos
controlantes: reaccidn quimicasobre el ntcleo sin
reaccionary difusidn através de la pelicula exter-
nay difusion a través de la costra en particulas de
tamano fijo y los resultados del trabajo permiten
arribar a las conclusiones siguientes:

- Se han determinado los valores de los tiempos
de reaccion completa para los pasos
controlantes supuestos anteriormente.

- Elanélisisde los resultados obtenidos permiten
identificar a la difusion a través de la pelicula
externa como el paso que controla la velocidad
de reaccion del proceso de neutralizacion.

- Se ha identificado el modelo del proceso de
neutralizacion como se muestraa continuacion:

TR1=[-79980,9 + 80014 * RMAC1°%1%#)]/ CA1 099

Nomenclatura

CA: Concentracion del reactante A en la fase
liquida.

CAe: Concentracion de H,SO, en el Licor Acido
fresco en mol/mé.

De: Coeficiente de difusién molecular de A, a
través de la coraza de productos.

E1(t): Distribucién de tiempos de residencia para
un etapa.

E,(t): Distribucion de tiempos de residencia para
un sistema de N reactores conectados en serie.

F,: Fraccion de particulas de tamafio i en el
alimentado.

i: Distintostamafios de particulas (1, 2,3, ........ NT).

I, = (1-X)): Fraccion no convertida de la particula
de tamafio i.

IM.=(1-XM)): Fraccion no convertida promedio
para particulas de tamafio i.

IMT= (1-XMT): Fraccion no convertida prome-
diototal.

K,: Factor que depende del paso controlante,
observar tabla 1.

KI: Coeficiente de transferencia de masa a tra-
vés de la pelicula externa.

Ks: Constante de velocidad de reaccion sobre la
superficie del centro sin reaccionar.

NT: NUmero total de tamafios diferentes de par-
ticulas en el alimentado.

PCSC: Porcentaje de CaCO, en los sdlidos de la
Pulpa de Coral en %.

pH1: pH de la corriente que sale del primer
reactor, determinado en la planta.

pH4D: pH de la corriente que sale del reactor 4,
reportado por la planta.

g: Flujo volumétrico que atraviesa el reactor.

QA: Flujo Volumétrico total de Licor Acido en
m3/min.
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QC: Flujo Volumétrico total de Pulpade Coral en
m3/min.

QY: Flujo Volumétrico total de Pulpa de Yeso
recirculada en m3/min.

R, : Radio de laparticulatomada como tamafio base.

R,: Radio exterior inicial de la particula solida.

t: Tiempo de reaccion requerido para pasar desde el
radio Ri hasta el radio del centro sin reaccionar

T1: Temperatura en el &mbito de reaccion del
reactor 1, (K).

tpl: tiempo de residencia medio en una etapa.

V: Volumen del reactor.

X.: conversion de la particula sélida.

XM;: Conversion promedio de particulas de tamafio i

XMT: Conversion promedio total.

Z: Coeficiente estequiométrico del reactante so-
lido, en la ecuacidn estequiométrica de la reac-
cion entre el fluido (A) y el sélido (B).

T,: Tiempo de reaccion completa de la particula

deradio inicial Ri.

p: Densidad del sélido.

T,- Tiempo de reaccion completa del tamafio de
particula considerado base.
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