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CAPITULO I

lAcepta los riesgos!

Toda ta vida no es sino
una oportunidad. El hombre.
‘que Ylega mds lejos es, --
generalmente, el que quiere
y se atreve a hacerlo,

D.C.



INTRODUCCION

Debido a la importancia de conocer 1a operacibn de
cualquier reactor, en la cual se 1leva a cabo determinada -
reaccidn, es necesario hacer un estudio detaTlado‘para cada
veactor en particular. Por lo tanto, para poder conocer las
desviaciones del flyjo ideal que se dan en un reactor, es -
necesario hacer una serie de investigaciones que puedan pro

porcionar esta informacifn.

En todos los elementos del equipo de procesc, tatles
como intercambiédores de calor,columnas de relleno y reacto
res, deben evitarse estas desviaciones, que siempre origi--'
nan una disminucibn en la eficacia de la instalacidn. Las -
desviaciones con respecto al flujo ideal, pueden clasificar
se en dos tipos. En uno de ellos, los elementos del flufdo
pueden moverse através del reactor a diferentes velocidades
causando canalizaciones y “zonas muertas”. Para que ocurra.
este'comportamiento. los elementos del fiuido no deben mez-
clarse totalmente en algdn sitio dentro del reactor, sino
que tienen que permanecer segregados,cuando menos en forma

parcial, a medida que se mueven en el reactor.

El otro tipo de desviacibn es el grado de mezclado
tocal o micromezclado. Por ejemplo, puede haber algo de mez
clado o difusi6n en la direccidn del flujo en un reactor tu

bular.



Ya que estas desviaciones tienen diferente magnitud
en diferentes tipos de reactores, se tiene que hacer un es-
tudio en particular para el reactor R-1503 que se ubica en
las nuevas instalaciones del Laboratoric experimental multi
diciplinario (LEM-FESC-CAMPO 4); dicho estudio se hard en -
operacidn continua con el fin de conocer la distribucidn de
tiempos de residencia de la corriente del fluido, es decir,
el tiempo que permanece cada una de las moléculas del fluf-
do en el recipiente., €sta valiosa informacidn se puede de--

terminar por Yos métodos experimentales estimulo-respuesta.

tEstos métodos son de gran ayuda, ya que proporcio--
nan la informaci6n necesaria acerca de Ja existencia de Jos

tipos de desviaciones del flujo ideal, mencionadas anterior

mente.

En las técnicas estfmulo-respuesta se considera el
filujo estacionario de un solo fluido a través del reactor,
sin reaccibn y sin cambios de densidad, Como se puede obser
var, estas técnicas nos proporcionan una herramienta para -
pqder calcular la conversion real del reactor a estudiar, -
en 8ste caso, el R-1503., Asf es que, esto permite operar el

reactar mds eficientemente,

Una vez que se ha caracterizado el reactor, es con-
veniente dirigir el estudio y enforcarlo hacia la investiga

ctén de 1a cinética de la siguiente reaccidn:



- Saponificacifn del acetato de etilo

Debido a que en los ensayos preliminares, se ob--
servd que se necesitarfa una gran cantidad de -~~~
reactivos (hidr6xido de sodio y acetato de etilo) -
para operar el reactor y debido a que el costo de
los mismos es muy elevado, esta deterhinacidn se

hard a nivel laboratorio en operacidn por lotes o
intermitente (batch), a temperatura ambiente y ~--

presién atmosférica.

De aquf en adelante solo se uytilizard Ya palabra --
“reactor" para referirnos al R-1503. (Las caracteristicas -

de este reactor se dan en el manual de operacibn, cap.4).

En esta parte del trabajo se permite conocer el ---
efecto de la transferencia de masa sobre la velocidad de -
reaccifn, ya que las corridas experimentales se realizarén

con agitacién y sin agitacidn,

Una vez analizado este efecto se procederd a esta--
blecer Ya ecuacifn cinftica que describa el fenGmeno adecua
damente. Esto se hace generalmente en dos etapas:

1.~ Se determina la variacién de la velocidad con -

la concentracidn a temperatura constante,

‘2.~ Se determina la variacidn de los coeficientes -

cinéticos con la temperatura.

Pero comu no se analiza la variaciln de los coefi--

cientes cinéticos con la temperatura, la segunda etapa no -




tiene importancia en este trabajo.

Estas etapas se pueden llevar a cabo de la siguien-

te manera:

a) Siguiendo la marcha de la concentracién de un de
terminado componente.

b) Stguiendo ta variaci6n de alguna propiedad ff---
sica del flufdo, tal como 1a conductividad eléc-
trica o el indice de refraccibn.

c) Siguiendo ta variacibn de 1a presién total,en un
sistema a volumen constante,

d) Stguiendo ta variacifn de el volumen en un siste

ma a presifn constante.

Ya con la informacibn del orden de reaccibn y la --
ecuacibn cinética completa, se puede evaluar una eficiencia

del reactor "mas" real.

Esta informaciln puéde servir ademds, para implemen
tar précticas demostrativas para las materfas de Ingenierfa
Quimica VII y VIII, dentro de la carrera de Ingeniero Quf--
mice; s$in que se descarte la ayuda que proporciona para la
formacidn de los alumnos en dicha materia, ya que e) estu--
diante estarfa operando directamente el reactor, dandose --
cuenta de 1os problemas gque podrfan presentarse durante la

experimentacibn.

Las précticas ifmplementadas en este trabajo serdn

como sigue:



Para la materia de Ingenierfa QuTmiha VII, serfa la
determinacibn de la cinética de una reaccidn propuesta por

el profesor.

para la materia de Ingenierfa Quimica VIII, se im=d
plemetarfa la préctica de caracterizacién de un reactor en
una fase, trazando la curva de distribucién de tiempos de =

aesidencia (RTD, RESIDENCE TIME DISTRIBUTION).



CAPITULO 1T

Bien est& saber a ddnde
queremos 1ir; pero también
hemos de mostrar que ahf
es por donde vamos.

E-Zn



CARACTERIZACION DEL REACTOR

2.1 INTRODUCCION

para caracterizar el reactor, es neceSario conacer
una repfesentacibn de la distribucidén de yelocidades del --
flufdo, y asf poder predecir el comportamiento de diého -
reactor, es decir, conocer la curva kTD. Antes de pasar a -
hacer dicha evaluacidn, se procederd a ilustrar un poco més
a fondo el significado de esta distribucién de "edades" del

flufdo que sale de un recipiente.

Como ya se habfa mencionado antes,los distintos eile
mentos del flufdo al seguir diferentes caminos a lo largo -
del reactor tardarSn tiempos diferentes en permanecer o en
pasar a través del reactor, es decir, los diferentes elemen

tos Ael flufdo tendrdn diferentes "edades".

Hay que entender por el término "edad" de un elemen

io. al tiempo que dicho elemento permanecil en el recipien-
te(g).

La distribucifn de estos tiempos en la corriente --
del flutdo que sale del recipiente, se denomina distriby---

cifn de la edad a la salida, E.

Generalmente l1a curva RTD se representa de tal mang

ra, que el Srea bajo la curva sea igual a la unidad; a esto
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se le 1Yama naormalizacibn de 1a distribucifn o de 12 curva,
En 1a fig. 1 se muestra esta curva normalizada,
}
E
(EDAD)

~2»CURVA RTD § CURVA E

FRACCION DE LA

CORRIENTE DE SALIDA
CON TIEMPO DE RESI-
DENCIA MAYOR QUE tl

£ t (TiEMPO)

PIG. 1 CURVA DE DISTRIBUCION DEL TIEMPO DE RESIDENCIA (RTD)

En donde AT‘ §rea total bajo la curva

Esta curva expresada analfticamente es:

j Edt = 1

2.2 METODOS ESTIMULO - RESPUESTA

Para caracterizar el grado de flujo no ideal, se --
utitizardn los métodos usados en investigacibn 1lamados es-

ttmulo-reSpuesta.(g)

En este t{po de mdtodos se estfmula el sistema me--

dfante una perturhacibn que m&s tarde se analiza a la salt-



da del equipo; la interpretacifn de las respuestas dan Ta -

informacibn requerida sobre el sistema,

En el estudio que se va a realizar, el estimulo es
Ya inyecci8n de un trazador en el fluido que entra al reci-
piente, mientras que la respuesta, es una representacidn --

del trazador a 1a salida del reactor frente al tiempo.

sefial de bntradEJ‘,/' 2l l_ Sefial de salida
del trazadole—s ™ - - N s del trazador
(estimulo) -]Aﬂg' N W Y r‘ (respuesta)
’ ! f
RECIPIENTE

Fig., 2 - Técnica estimulo respuesta

En este caso puede usarse como trazador cuélquier -
substancia que se pueda detectar y que no perturbe el tipo
de flujo en el recipiente.

La sefal de entrada o estimulo puede inyectarse de
varias formas, por ejemplo, pueden ser: una sefRal al-azar,
una sefial perifdica, una sefial en escalén o una sefal en inm
pulso, En la fig. 3 se representan estas seflales asf como -

sus respuestas caracterfsticas.

Aunque con todas estas formas de estimular el siste
ma, se puede obtener la misma informacifn. Las sefiales en -
impulso y escalfn son las m&s sencillas para su tratamiento,

por 1o tanto, son Yas m&s comunmente utilizadas,

Antes de analizar como se comportan estas -curvas pa




CONCENTRACION DEL TRAZADOR

CONCENTRACION DEL TRAZADOR
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F1G.3 - Tecnicas estfmulo-respuesta empleadas para el estudio
del flujo en recipientes.




-10-

ra los reactores tipo PFR y CSTR { flujo en pistén y mezcla
cbmp1eta respectivamente); pasaremos a explicar las caracte

rifsticas de cada uno de éstos.

E1 reactor PFR o mejor conocido como reactor de fld
Jo en pistén o flujo tapén, es un reactor ideal del cual se

mencionan las siguientes caracterfsticas: .

En un reactor de flujo en pistén la corriente de -4
alimentacidn entra por un extremo de un tubo cilindrico y -

Ta corriente del prodycto sale por el otro.

Esta operaciln usualmente se efectia en estado esta
ble (excepto al inicio y al final de la operdciﬁn). por lo
que las propiedades son constantes con respecto al tiempo.-
En &ste reactor la longitud del tubo y Ta ausencia de agita
cién, evitan el mezclado completo del flufdo en el tubo, --
por lo tanto, 1as pfopiedades de la mezcla reaccionante va--
rfan de punto a punto. En resdmen en este reactor, se pre--
sentan variaciones de propiedades tanto en la dtreccifn lon

gitudinal como en la radial.

En este reactor no hay mezclado en la direccién Ton
gitudinal, es decir, en la direccidn del flujo, ademids que
¢l mezclado es completo en la direccibn radial y que existe

una velocidad uniforme a 1o largo del radio.

El reactor CSTR o de mezcla completa, puede operar-

se en estado estable, por lotes y estado fnestable o0 semi--



- contfnuc.
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La principal caracterfstica de este reactor ideal -

es que el mezclado es completo, por Yo que las propiedades

de la mezcla reaccionante son uniformes en todas las partes

del reciptente y son, al mismo tiempo, fguales 3 1a corrien

te de salida o de producto,

El comportamiento de las curvas para estos veacto--

res se mostrardn en seguida, pero antes cabe aclarar que el

andlisis de estas grdficas se hard con las seftales en esca-

16n y en impulso, En VYas figuras 4 y § se observa dicho com

portamiento. Se grafica concentracifn del trazador (ct) con

tra tiempo {t).

Para un PFR Yas curvas caracterfisticas son las si--

guientes, (Fig. 4.

IMPULSO

-

t {tiempo)

c, |

c

-

Ao

ESCALON

t

(tiemﬁ;)

F1G. 4 « Comportamiento de curvas carcterfsticas para un

reactor de flujoc en pistén (PFR)
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Ahora, para un CSTR las curvas son las sigufentes; f
(Fig. 5).

cte.

ESCALON ] -IMPULSG

s

t(tiempo)v t{tiempo)

F1G. 5 - Comportamiento de curvas caracter{sticas para un
reactor de mezcla completa.

Como se puede obseréar. los comportamientos de las

graficas para cada caso son diferentes y fdciles de visuali

zar,

Bien, por 1o tanto, se pasard a explicar las curvas
1lamadas F, C y E:

Se 1tama curva F, a 13 curva que representa 1a con-
centracifn del trazador introducido en forma de escalfn a -
1a salida del reactor frente al tiempo. La concentracifn --
del trazador 2 1a salida del recipiente, se mide en funcifn

de su concentracifn de entrada, (c/co).

La curva se muestfa en la fig. 6
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F(c/co) SERAL DE ENTRADA
, 4 EN _ESCALON

SERAL DE SALIDA
DEL TRAZADOR ©

¥
L
i
!
i CURVA F.

©
(2] {-.-r-- - -

FIG. 6 Caracterfsticas de la curva F

Se puede observar en 1a fig. 6, que la curva es --~

siempre ascendente desde cero hasta uno.

Para normalizar esta curva se grafican las pendien-

tes en funcién del tiempo.

Ahora bien, se le 1lama curva C a la respyesta nor-

malizada de una sefial en fmpulso idealizada de trazador ---
frente al tiempo,

La curva se muestra en la fig. 7

Para efectuar la normalizacidn de la curva se diviﬁ

de la concentracibn del trazador por § que es el drea de la

curva y se tiene: o

”Ed c Sctrazdt s Ctrazlt
Q [ S t y = = S = 1
. e Q o j.cdt-

€C¢py,4t
* Area total
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SERAL DE ENTRADA

C}zu IMPULSO

1‘“53&51. DE SALIDA DEL
TRAZADOR O CURVA 'C

PIG. 7 - Caracteristicas de la curva C.

Cabe agregar que para recipientes "cerrados", es de
"¢ir, en donde el perfil de velocidades es plano, se tiene <
1o siguiente:

T

dF
C » ¢ sy F = K Edt y
-]

dt

Por 1o tanto, la tendencia a comportarse de las cur

vas en una forma “mas" real,sé¢ muestira en 1a Fig. 8,
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1.0] PFR

€ 2.
( ——%%35‘] < pequefa

-2
grande

= {STR

e

FPIG, 8 -~ Diferentes curvas C en funcidn Qe su

varianza,
Por Yo tanto, de la figura 8 se deduce que entre --
m&s grande es la varianza (T ), el comportamiento del reac-

tor se acerca a un CSTR.

Para una sefial en escaldn; se presenta la fig. 9:

nd

>

t
FIG, 9~ Curva P y sus desviaciones para una sgefial
en egcalén,
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En la fig. 9 se observa como se va tendiendo al com

portamiento en CSTR cuando existe una sefial en escaldn.

En las dos ultimas figuﬁas (8y9), se hace notar la
influencia de la varianza en eltipo de curva que se analiza;
pero es conveniente aclarar que su estudio se hard mis a de
talle cuando se estudien los diferentes modelos que existen
para estimar las-désviaciones con respecto al comportamien-

to ideal de los reactores.

2.3 METODOS PARA EL CALCULO DE CONVERSIONES EN REACTORES
REALES,

Se consideran principalmente dos modelos para la es
timaci6n de Yas desviaciones con respecto al comportamiento
ideal de los reactores. E1 primero considera el cdlculo di-
recto de la conversidn a partir de la informacifn del tra--
zador, E1 segundo es el médelo 1lamado de dispersibn o de -~
flujo disperso, el cual considera un grado de dispersifn 4-
longitudinal, es decir, solo en la direfchn del flujo; asf
mismo, este modelo considera que el per?ii de velocidades -
ya no es plano para un flujo en pistén ideal y adem&s que -
la variacién de este perfi{l plano es debida a fluctuaciones
debidas a velocidades de flujo diferentes y a la difusibn -

molecular turbulenta.

Este modelo representa una buena aproximacifn para

la mayoria de los reactores tubulares con flujo turbulento,
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puesto que las desviaciones con respecto al flujo tapbn son

pequefias.

Entonces; ya que en este modelo se supone un grado
de retromezcla o intermezcla, cuya magnitud es independien-
te de la posicifn dentro del recipiente, se puede decir que
no existen "zonas muertas", ni hay desviaciones, o cortos -
circuitos de flufdo en el recipiente y ademds que variando
las intensidades de turbulencia o las condiciones de inter-
mezcla, las caracterfsticas de flujo pueden variar desde el
flujo ideal en pistOn hasta el flujo en mezcla completa, -~
que es de donde se obtienen los modelos de tanques en serie,

recirculacidn y modelos combinados.

Cabe mencionar que como el proceso de mezcla impif-
ca un reagrupamiento ¢ redistribucifn de materia por desli-
zamiento o formacidn de remolinos que se dan un nimero de
veces considerable durante el flujo, se puede decir que es-

tas perturbaciones son de naturaleza estadfstica.

Ya que este modelo considera 1a dispersifn o difusi

]
vidad longitudinal, es conveniente mencionar que dicha dis~
persibn se puede describir por una expresitn similar a l1a -

Ley de Fick, representada con pdramentros adimensionales:

2C L 0 alc - _a¢
98 ul 312 a7
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En donde:
C - es la concentracifn

7 - es la fraccifn de 1a longitud del
reactor

8 - es el tiempo entre el tiempo promedio

y el término (D/ul) se 11ama modulo de dispersién (Md) del
recipiente, este pdramentro mide el grado de dispersifn lopn

gitudinal,

Entre mds grande sea este término el comportamiento
tiende a un sistema de mezcla completa. Este modelo hace ~-
distincibn en cuanto a la magnitud del modulo de dispersidn
es decir, si este modulo es pequefo (inferior a 0.02) el --
comportamiento tiende a flujo en pistdn y la solucibn de la

ecuacién diferencial es:

(1-8)2
E = ¢ = [2(¥nd)} 17! Exer - -—-—--—)—---]
‘ 4Md
En donde:
a = ¢ts¢

Ademds si Md es pequefio, 1a curva del trazador no -

cambia significativamente y 1a varianza es:

N

w
<
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FLUJO EN

N Y
Co PISTON Mdi= O s+ DISPERSION PEQUENA
M3 = 0.002
FLUJO EN MEZCLA
COMPLETA Md =co ,/
' » DISPERSION
INTERMEDIA

Md = 0,025

N |
DISPERSION
GRANDE
Md=0_2
~] o

' 8= t/f

FIG, 10 - Curva C para diferentes valores de NMd.

Por G1timo, es necesarfo mencionar que aumentando -
Ja dispersidn longitudinal es menos 'probabie que el sistema
real satisfaga las hipétesis del modelo de dispersibn es de
cir, que este modelo en general representa satisfactoriamen
te el flujo cuando no se desvia demasjado delh flujo en pis~
tén.

2,4 OTROS MODELOS

Existe otro modelo que representa el flujo no ideal

y que es llamado modelo de tanques en serie, que supone que
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el ‘reactor rvreal puede representarse por varios tanques de
mezcla completa ideal del mismo tamafio en serie y el inico

pirametro es el nimero de tanques de mezcla completa.

Los datos de respuesta del reactor real, se utili--
zan para determinar el numero de tanques en serie ¥y poSte--

riormente 12 conversifn real.

Es necesario mencionar que el volumen total de los
tanques es jgual al del reactor real y que por 1o tanto, pa
ra una determinada velocidad de flujo, el tiempo medio de -

residencia total es también el mismo.

Las ecuaciones utilizadas en este modelo para la va

rianza son:

2 .
(z =NE§ = ._....L y 0‘923_{___1.'_._
N N
2 .
¢ . 2
N

Existen también otros modelos que pueden represen-«
tar el flujo no {deal, que son un paco menos importantes --
que los anterifores por lo cual, solo se mencionardn algunas

de sus caracterfsticas generales.

E1 reactor de flujo tapdén con recirculacidn es otro
modelo que puede representar el flujo no ideal. €ste tipo -
de reactor se comporta como tubular ideal, pero la corrien-

te de recirculacién produce mezclado. Cuando la velocidad -
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de recirculacibn es alta, se logra un funcionamiento ideal

de tanque con agitacidn y cuando la recirculacidn no existe,
resulta ﬁna operac16nlde flujo en pistdn., Los datos de res-
puesta en el reactor real se usan para evaluar la ve]ocidad
de recirculacidn y con esta calcular finalmente la conver--

sibn,

)

PFR

FIG. 11 ~ Reactor PFPR con recirculacidn

Otro modelo similar a éste es el de tanques en se+-

rie con recirculacién, gue en general se:paede representar-

satisfactoriamente con el modelo de dispersidn.

. ‘ / /
— b &

<

FIG. 12 ~ Modelo de tanques en serie con recirculacifn

Finalmente mencionaremos algunos modelos combinados
que tratan de explicar el flujo no ideal en casos especia--
les, es decir, cuando se considera que el reactor estd cons
tituido por una serie de regiones como pueden ser: de flujo
en pistén, de flujo disperso en pistén, de flujo en mezcla

completa, de aguas muertas, etc.
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Estas regiones se encuentran interconectadas entre
si de diferentes formas, por ejemplo: flujo en "By Pass", -

flujo con recirculacién o flujo cruzado.

Las representaciones grificas de estos modelos se

representan en la.fig. 13.

FLUJO EN PISTON CON 20NA DE
AGUAS MUERTAS O DE AGUAS NoO

§CTIVAS.
v
m
— .FLUJO -EN MEZCLA COMPLETA CON
ZONA DE, AGUAS MUERTAS O DE '
AGUAS NO ACTIVAS.
—\.Vd .
v vn
P
REACTORES DE FLUJO EN PISTON
it =t Y MEZCLA COMPLETA CONECTADOS
EN SERIE.
A v
m / P
T REACTORES DE MEZCLA COM~-

S PLETA Y FLUJO EN PISTON
CONECTADOS EN SERIE.

Cont.
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Py
_”E
: : REACTORES DE FLUJO EN PISTON
(L) S— ———-# CONECTADOS EN PARALELO.
a, —
Py

FIG. 13 - Modelos combinados

En donde:

vp - volumen del reactor PFR
Vm - volumen del reactor CSTR

Vd -~ volumen de aguas muertas o0 no
activas.

Y donde va y %5 son los flujos
de cada reactor.
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2,5 EXPERIMENTACION

Los experimentos que se 1levarén a cabo,‘par& carac
trizar el reactor, consistiertn en‘mantener un flujo esta--
cionario de agua a traQés del equipo, es decir, por.medio -
de un rotametro previamente calibrado se mantuvo un flujo -
constante del flufdo a 1a entrada y salida del recipieﬁte.
a su vez, se fijd‘un volumen arbitrario de 15 1t. Que se --
mantuvo aproximadamente constante una vez establecido el es-

tado estacjonario.

Una vez efectuado To anterior, se agregl el traza--
dor, que en este caso fue hidr6xido de sodio; la adicién de
este trazador fue en forma de impulso, es decir, instanta--
neamente, La cantidad que se agregS fue de 1 1t de concen-=
tracién 5.4M previamente valorado, posteriormente se proce-

di6 a tomar muestras a la salida del reactor cada 2 min,.

Esta operacifén se efectud a 3 flujos diferentes que'
fuerbn: 0.6 1t/min, 0.77 1t/min y 0.94 1t/min y a volumen -
3

-

constante de 16 1t.

Para cada flujo se realizardn tres corridas experi-

mentales, es decir, un total de 9 corridas experimentales.

E1 tiempo de residencia promedio, Y , es la rela---
cidncentre el volumen ocupado en el reactor y el flujo volu-

metrico manejado (7 = v/y ).
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Asf para la primera corrida se tiene:

v = 16 1t.

ocupado

qu = 0.6 1t/min.

_ 16 1¢t.

1 " = 26.7 min.
0.6 1t/min .
Para la segunda corrida:
vocupado = 16 1t.
15 = (0,77 1t/min.
= 16 1t = 20,78 min
2 _ 0.77 1t/min
Para la tercera corrida:
vocupado =16 1t.
45 = 0,94 1t/min.
L L. « 17.00 min

3 0.94 1t/min

E1 reactor se operd en condiciones de estado esta-

ble un tiempo igual a 2 veces el tiempo de residencia esti-

mado .

Las muestras que fuerSn tomadas a lo largo de la --

operacién del reactor fuerdn valoradas con &dcido clorhfdri-
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co 0.1050 M previamente valorado con bicarbonato de sodio.

La concentracibn de una alfcuota de 10 ml de la ---
muestra puede ser evaluada con la siguiente expresibn:

N . 01080 X Ve

1 10

En donde:
N1 = concentraci6n molar de NaOH de 1la

muestra.

vagr = volumen agregado de HC1 0.1050 M,
hasta el punto de equivalencia -
mostrado por el indicador (rojo -
neutro). ‘

Lds valores obtenidos en las corridas experimenta:-

les se reportan en Tas siguientes tablas:

TABLA I - Concgntraciﬁn del trazador a la salida del reac--
tor. , _
la. corrida 'Ui = 0,6 1t/min

MUESTRA TIEMPO(min) Vagr(nl) Ct(molar)
0 0.3375*

1 2 29.0 0.3045

2 4 27.2 0,2856

3 6 25.2 0.2646

4 8 23.3 - 0.2446

cont,
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cont. Tabla I.

MUESTRA  TIEMPO(mifii) Vagr(m) ‘ct(molgr)
5 10 21.7 0.2278
6 12 20.2 0.2121
A 14 18.8 0.1974
8 16 17.7 0.1858
9 18 16.4 0.1722

10 20 15.3 0.1606
11 22 14.1 0.1480
12 - 24 13.2 0.1386
13 26 12.2 0.1281
14 28 11.3 0.1186
15 30 10.5 0.1102
16 32 9.8 0.1029
17 34 9.1 0.0955
18 36 8.1 0.0850
19 38 7.8 0.0819
20 40 7.3 0.0760
21 42 6.9 . 0.0724
22 44 6.3 0.0660
23 46 5.9 0.0619
24 8 5.5 0.0577

25 50 5.0 0.0525
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TABLA II - Concentracidn del trazador a 1a salida del reac

tor.
2a. corrida qf1-= 0.6 1t/min
_MUESTRA TIEMPO(min) Vagr(ml) ct(molar)
0 0.3375%
1 2 30.1 0.3160
2 4 27.4 0.2877
3 6 25.1 0.2635
4 3 22.7 0.2383
5 10 21.0 . 0.2208
6 12 19.8 . 0.2079
7 14 18.3 - 0.1921
8 16 17.0 0.1785
9 18 15.8 ' 0.1659
10 20 14.6 0.1533
11 22 13.3 0.1396
12 24 12.4 0.1302
13 26 11,5 | 0.1207
14 28 10.4 0.1092
15 30 9.7 0.1020
16 32 9.2 0.0966
17 34 8.4 : 0.0882
18 36 7.8 0.0819
19 38 7.2 , 0.0756
20 40 6.8 0.0714

cont.
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cont. Tabla II.

MUESTRA TIEMPO(min) Vagr(ml) Ct(mo]ar)
21 42 6.3 0.0661
22 Y 5.8 0.0609
23 46 5.2 0.0546
24 TR 4.7 0.0493

28 50 4.5 0.0473
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TABLA IIl - Concentracién del trazador a 12 salida del rea¢

tor.
3a. corrida W, = 0.6 1t/min
MUESTRA TIEMPO(min) Vagr(ml) Ct(moiar)
0 0.3375*
1 2 29.2 0.3066
2 4 27.1 0.2845
3 6 25.0 0.2625
4 8 23.5 0.2467
5 10 21.5 0.2257
6 12 2041 0.2110
7 14 18.7 0.1960
8 16 17.7 0.1858
9 18 16.4 0.1720
10 20 15.2 0.1596
11 22 14.4 0.1512
12 24 13.4 0.1407
13 26 12.5 0.1312
14 28 11,5 0.1207
15 30 10.7 0.1123
16 32 10.0 0.1050
17 34 9.4 0.0987
18 36 8.6 0.0903
19 38 8.0 0.0840
20 40 7.5 0.0787

cont,
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cont. Tabla III

MUESTRA TIENPO(min) Vo (m1) ¢ (motar)
21 42 6.9 0.0724
22 a4 6.4 0.0672
23 46 . 5.9 0.0619
24 48 5.5 0.0577

25 50 5.0 0.0525
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TABLA IV - Concentracidn del trazador 2 la salida del reac-

tor.
la. corrida Y, = 0.77 1t/nin
MUESTRA TIEMPO(min) Vagr(ml) Ct(molar)
0 0.3375*
1 2 28.5 0.2992
2 4 - 26.0 0.2730
3 6 23.6 0.2478
A 8 20.9 ‘ 0.2194
5 10 19.3 0.2026
6 12 O 17.6 0.1848
7 14 16.1 0.1690
8 16 14.8 0.1554
9 18 13.2 0.1386
10 20 12.0 0.1260
11 22 10.9 0.1144
12 24 10.0 0.1050
13 26 9.2 0.0966
14 28 8.2 0.0861
15 30 7.5 0.0787
16 32 6.8 0.0714
17 34 6.3 0.0661
18 36 5.8 0.0609
19 28 5.2 0.0546
20 40 4.7 - 0.0493
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TABLA V - Concentracién del trazador a la salida del reac--

tor.
2a. corrida ﬂié = 0.77 1t/min
MUESTRA TIEMPO(min) ¥, (n1) C,(molar)
0 0.3375%
1 2 29.0 0.3045
2 4 26.3 0.2761
3 6 23.7 0.2488
4 8 22.0 0.2310
5 10 19.9 0.2089
6 12 ’ 18.1 0.1900
7 14 16.5 0.1732
8 16 15.2 0.1596
9 18 13.7 0.1438
10 20 12.3 0.1291
11 22 11.2 0.1176
12 24 10.3 0.1081
15 26 9.2 0.0966
14 28 8.5 0.0892
15 30 7.7 0.0808
16 32 6.9 0.0724
17 34 6.3 0.0661
18 16 5.8 0.0609
19 38 5.2 0.0546
20 40 4.7 0.0493
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TABLA VI - Concentracidn del trazador a 1a salida del reac

tor.
3a corrida qfé = 0,77 1t/min

MUESTRA TIEMPO(min) vagr(m” Ct(m(ﬂar)
0 0.3375*

1 2 28.7 0.3013
2 4 26.5 0.2732
3 6 24.0 0.2520
4 8 21.8 0.2289
5 10 19.9 , 0.2089
6 12 18.0 0.1890
7 14 16.6  0.1743
8 16 15.1 0.1585
9 18 13.8 0.1449
10 20 12.6 0.1323
11 22 11.3 0.1186
12 24 10.3 0.1081
13 26 9.2 0.0966
14 28 8.5 0.0892
15 30 7.8 0.0819
16 32 7.1 0.0745
17 34 6.4 | 0.0672
18 36 5.9 0.0619
19 38 5.3 0.0556
20 40 4.9 0.0514
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TABLA VII - ConcentraciOn del trazador a la salida del reac

tor.
la. corrida '\]‘3 = 0.94 1t/min

MUESTRA TIEMPO(min) Vagrial) Cp(motar)
0 0.3375%

1 2 27.8 0.2919
2 4 24.9 0.2614
3 6 22.3 0.2341
4 8 19.7 0.2068
5 10 Co17.7 , "j0.1858
6 12 15.7 0.1648
7 14 14.1 ~ 0.1480
8 16 12.5 ©0.1312
9 18 10.9 0.1144
10 20 9.9 0.1039
11 22 8.8 0.0924
12 24 8.0 0.0840
13 26 7.0 0.0735
14 28 6.3 ~0.0661
15 30 5.7 0.0598
16 32 5.0 0.0525
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TABLA VIII - Concentracifin del trazador.a la salida del reac
tor,
2a. corrida '\}'3 = 0,94 1t/min

MUESTRA TIEXPO{min) vagr(m‘) ct(mo1ar)

0 0.3375%

1 2 28.5 0.2992
2 4 25.4 0.2667
3 6 22.8 ' 0.2394
4 8 20.6 0.2163
5 10 18,5 0.1942
6 12 ' 16.8 0.1764
7 14 14,9 0.1564
8 16 13.6 0.1428
9 18 12.1 0.1270
10 20 11.2 0.1176
11 22 ° 10.1 0.1060
12 L 9.1 0.0955
13 26 8.2 0.0861
14 28 7.3" 0.0766
15 10 6.6 0.0693
16 32 6.0 0.0630
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TABLA IX - Concentracifn del trazador a la salida del reac--

tor.
3a. corrida 1}'3 = 0.94 1t/min
MUESTRA TIEMPO(min) vagr‘""” Ct(molar)
0 0.3375% .

1 2 28.2 ©0.2961

2 4 25.3 .. 0.2656

3 6 22.8 0.2394

4 8 20.5 0.2152
5 10 18.5 ©0.1942

6 12 16.7 0.1753
7 14 15.0 0.1575

8 16 13.4 0.1407

9 18 12.1 - 0.1270
10 20 110 0.1155
11 22 9.9 0.1039
12 24 9.0 0.0945
13 26 8.1 0.0850
14 28 7.4 0.0777
15 130 6.6 0.0693
16 132 5.9 0.0619
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Las concentracinnes promedio de cada flujo se dan enm 1la

Siguiente itabla:

TABLA X- Concentraciones promedio para cada flujo utilizado
(0.61t/min , 0,771t/min y 0.941t/min respectivamen-

te).
MUESTRA  TIEMPO(min) g, ¢, g,
0 0.3375 0.3375 0.3375*

1 2 0.3090 0.3016 0.2957
2 4 0.2859 0.2757 0.2645
3 6 0.2635 0.2495 0.2376
4 8 0.2432 0.2264 0.2127
5 10 0.2246 0.2068 0.1914
6 12 0.2103 0.1879 0.1721
7 14 0.1942 0.1721 0.1539
8 16 0.1833 0.1578 0.1382
9 18 0.1708 0.1424 0.1228
10 20 0.1578 0.1291 0.1121

11 22 0.1462 0.1168 0.1007
12 24 0.1365 0.1070 0.0913
13 26 0.1266 0.0966 0.0815
14 28 0.1161 0.0881 0.0734
15 30 0.1098 .0.0804 0.0661
16 32 0.1015 0.0727 0.0591
17 34 0.0941 0.0664

18 36 0.0857 0.0612

19 38 0.0805 0.0549

20 40 0.0773 0.0500

21 42 0.0703

22. 44 0.0668

23 46 0.0594

24 48 0.0549

25 50 0.0507
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* Esta concentracibn es la mixima que puede existir
dentro del reactor en todas las corridas experimentales, -
es decir, 5.4 moles en 16 Yitros (0.3375 M); asfmismo se -
considera el tiempo igual a cero, como ej tiempo en el ---

cual todo el trazador ha sido agregado completamente.

Suponiendo que la varfacifn de la concentracifn y la

edad, estan dadas por una funcién exponencial del tipo:

C, = € EXP (-oat)

que es similar a:

E=—-,‘l,— EXP (- t/ 9 )

definida por Levenspiel 0.(9) para un tanque de mezcla -+

completa (N = 1).

Se puede decir que los datos experimentales se pueden
ajustar a la funcibn antes mencionada, la cual se puede 1i
nearizar tomando logaritmos de los dos lados de la ecuaecién

quédando :

ln C, = Lnp-&t

Y = b ~mX
Por ejemplo, si para el flujo de 0.94 1t/min se gra-
fica Ln Ct vs. t y se obtiene una correlacibn mayor del -
98%, puede decirse que la funcibn exponencial satisface --
ampliamente la variaci6n de la concentracién del trazador

con respecto al tiempo, asf, se tiene la tabla XI;
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TABLA XI - Correlacton Ln €, vs. ©, para qry = 0.941t/min

TIEMPO (min) C, (molar) tn C,
0 0.3375 -1.0862
2 0.2957 -1.2184
4 0.2645 -1.3299
6 0.2376 -1.4372
8 0.2127 -1.5479
10 0.1914 -1.6534
12 0.1721 -1.7597
14 0.1539 -1.8715
16 0.1382 -1.9791
18 0.1228 -2.0972
20 0.1121 -2.1884
22 0.1007 -2.2956
24 0.0913 -2.3936
26 . 0.9815 -2.5072
28 0.0734 -2.6118
30 0.0661. -2.7166
32 0.0591 -2.8285

Estos datos se representan en la fig. 14,

Datos obtenidos con calculadora TI1-55-11:
Correlacibn = 99,98Y%

b=1Lnf® = -1.1119
m= o = -0,0637

por lo tanto, @ = 0.3289
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FIG.14 - Correlacifn tn C, wve O, para flujo de 0.941t/min.
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t
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Como se puede observar, el ajuste es adecuado por

1o que se hizo To mismo para los flujos qf = 0.6 Tt/min

y R = 0.77 1t/min, obteniendose los siguientes datos:

Ny = 0.6 1t/min

Correlaciln = 99,97% -
b=1Ln®=-1.1057
m= ol =-0,0371

Por 10 tanto
$=0.3310

Ay, = 0.77 1t/min

Correlacifn = 99.99%
b=1Ln
m= ol

-1.0990
-0.0474

n

Por 1o tanto
B = 0.3332

Por lo tanto, con las constantes de cada flujo y

la funcibn exponencial,se pueden obtener las curvas teo-

-ricos experimentales. para los tres flujos operados.

Si se grafican las correlaciones y los datos expe-

rimentales se tienen las figs. 15,16 y 17 para los tres

flujos respectivamente.
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Donde en las figuras 15,16 y 17 Ya curva continua
‘representa los datos correlacionados para los tres flu--

Jjos manejados.

Ahora bien, para representar las curvas anteriores
en funcibén del término E, se dividen todas las concentrg
ciones entre el §rea bajo la curva que se habfa definido
en la seccifn 2.2 de é8ste cathuio. quedando:

0 = {cae Q@ -ECAt

Por 1o tanto, el &rea bajo la curva concentracidn
tiempo, se calcula para cada curva promedio de cada flu-

jo y se obtiene 10 siguiente:
Qﬁ= 0.6 1t/min

Q =€CAt = (0.3375 + 0.3090 + 0.2859 + ... 0.0507) 2
Q = (3.9565) 2 = 7.913 mol min/1t

W= 0.771t/min

Q= €CAt = (0.3375 + 0.3016 + 0.2757 + ... 0.05) 2
Q = (3.1809) 2 = 6.3618 mol min/1t

U3= 0.94 1t/min

Q =#CAt = (0.3375 + 0.2957 + 0.2645 + ... 0.0591) 2
Q = (2.7106) 2 = 5.4212 mol min/ 1t
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Por 10 tanto, se calculan las curvas € para los =
respectivas flujos con 1a ecuaci6n E = Ct/Q y se obtiene

1a tabla XII.

TABLA XII1 - Valores de E para los tres,fluJOS‘mgnejados

TIEMRO{aiin) ”Eqi E02 . §d3.
0 0.0427  0.0531 0.0623
2 0.0390 0.0474 - 0.0545
4 0.0361 0.0433 0.0488
6 0.0333 0.0392 0.0438
8 0.0307 0.0356 0 0392

10 0.0284 0.0325 0.0353
12 0.0266 0.0295 0.0317
14 0.0245 0.0271 0.0284
16 0.0232 0.0248 0.0255
18 0.0216 0.0224 0.0227
20 0.0199 0.0203 0.0207
22 0.0185 0.0184 0.0186
24 0.0173 0.0168 0.0168
26 0.0160 0.0152 0.0150
28 0.0147 0.0138 0.0135
30 0.0139 0.0126 0.0122
32 0.0128 0.0114 0.0109
34 0.0119 0.0104

36 0.0108 0.0096

38 ' 0.0102 0.0086

40 00098 0.0079

42 0.0089

a4 0.0084

46 0.0075

48 0.0069

50 0.0064

E = min
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Se pueden obtener las curvas E telricas en funcifn
"del tiempo. Para hacer esto se pasard a calcular los tiem
"pos medios de residencia para cada flujo en funcibn de --

1as concentraciones experimentales promedio.
. €4 &

t s ~—— = tiempo medio de residencia = 'f
éc:i
\ﬁ = 0.6 1t/min
iic1 = (0.3375 + 0.3090 + ... 0.0507) = 3.9565

€ t,c, - (0.3375%X0) + (0.3090X2) + ... (0.0507X50) =67.7466

V,= 0.77 1t/min

£C, = (0.3375 + 0.3016’ + ... 0,05) = 3.1809

®t.C, = (0.3375X0) + (0.3016X2) + ...(0.05X_40) = 42.8178
03 = 0.94 1t/min |

€c, = (0.3375 + 0.2957 + ...0.0591) = 2.7106

’Etici = (0.3375%0) + (0.2957X2) + ...(0.0591X32) = 30.029

t = BlEE . 17220 min 2 Y
t = ALBUE . 134600 min =

= 11.0784 min = Y

(a2

30.029

Con la ecuacidn de la edad en funcifn del tiempo -
para un reactor de mezcla completa se calcula E para un -

reactor de mezcla completa fdeal (N=1)

« L .
e o EBXP(-t/g) ()

En Yas figs. 18,19 y 20 se representan la ecuacibn (A) y
t1a tabla X1I.
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Como se puede observar en las figuras 18,19 y 20 se
aprecian las curvas E para un CSTRy las curvas experimenta
les; que para saber si el reactor representado todo por éstas
opera en flujo de mezcla completa o flujo en pistdn, es ne-
cesario utilizar los modelos de dispersién y de tanques env‘

serfe antes mencionados.

Para hacer esto, es necesario definir la varianza que
segln LevenSpiel(g) se da por:

2 | 2
¢2. €18 g gl eh e

por lo tanto, se calculaqit? Ci para cada flujo
1& = 0.6 1t/min

©tic, = (0.3375%0%) + (0.3090x2%) + ... (0.0507x50%) =
1 907.8292 min?
0} = 0.77 1t/min

gtdc; = (0.3375x0%) + (0.3016x22) + ... (0.05x402) =
963.422 min’
45 = 0.94 1t/min
etic, = (0.3375x0%) + (0.2957x2%) + ...(0.0591x32%)=
555 ,99m1 n?

St:s5e .asume que el reactor estudiado es un recipiente --
cerrado y que el modulo de dispersidn es grande, se utili--
zan las ecuaciones mostradas anteriormente (seccibn 2.3).

Asf, para cada flujo se tiene:
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®3 = 0,6 1t/min

g2.. 1907.8292 _ | 67.7466

2 .
[ 1 = 189.0089
3.9565 3.9565
2 . qt 2,
g2 =9 -2 -2 ma® (1oexp (-1/ma))
tz
2 . 189.0089

2 o, = 0.6847 = 2 Md - 2 Ma® (1-EXP (-1/Md))
(17.1229)
Entonces haciendo iteraciones, Md = 0.6718 que es mucho
mayor que 0.2, por lo tanto, segin el modelo de dispersibn el
comportamiento del reactor estudiado Se acerca a uno de mezcla

completa ideal.

Si ahora se toma en cuenta el modelo de tanques en se-- .

rie, se tiene:

= —l— = —-1'—- = 1 =
e N N = Teagy - 1099
[

Es decir, que el reactor trabaja como 1.55 reactores -
de mezcla completa ideales conectados en serie, para el pri-
mer flujo ensayado; se hara el mismo anflisis para los otros
flujos.

Para v, = 0.77 1t/min

6'2 . 963.422 - 42.8178 ]2

= 121.6811
3.1809 3.1809

2 _ 121.6811

2
0.6715 = 2 Md = 2 Md% (1-EXP (-1/Md))
T (13.4609)°
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Por iteraciones Md = 0.7499
1

1 1

. - N - ———— = —————— 8 1-49
§} " W T, 0.6715
para 43 = 0.94 1t/min

o - 35585 . 30028 42 . ogeozens

2 82.3900

Co " Tiroraq2 08713 m 2 M- Md? (1-EXP(-1/Md))
Por {fteraciones Md = 0,7493
@ " Noe w1
N

e
Entonces por las resultados anteriores se puyede decir que el

reactor se acerca mucho a uno de mezcla completa ideal,

Ahora bien, en las figs. 18, 19 y 20 las curvas E expe-
rimentales representan a un reactor con N = 1.55, N = 1.49 y

N = 1.49 respectivamente.

2,6 ANALISIS ¥ DISCUSION DE RESULTADOS

Como puede observarse de los resultados anteriores, la
caracterizacifn del reactor tuvo un mfnimo de error experi--
mental, ya que las correlaciones obtenidas fuerSn mayores --
del 98% para los tres fldjos operados, por lo tanto, se pue
de decir que las ecuaciones que describen el comportamiento
de Yas curvas en las figs. 15,16 y 17 son bastante precisas

y son las siguientes:
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Ay = 0.6 1t /min

o
u

¢ 0.3310 EXP (-0.0371't)

g, " 0.77 1t/min

(3]
»

¢ = 0.3332 EXe (-0.0474'¢t)

.“5 = 0.94 1t/min

[
[ ]

¢ = 0.3289 EXP (-0.0537 t)

Puede afjrmdrée que las curvas de la edad en funcidn -

del tiempo, también son adecuadas y aceptables.

“En cuanto a2 la aplicacién de los modelos de dispersitn
y de tanques en serie, puede decirse que el modelo de disper
si6n predice un comportamiento cercano al flujo en mezcla =e
completa, segdn los modulos de dispersibn calculados para ca

da flujo y que son Jos siguientes:

\5 = 0.6 1t/min Hd = 0.6718
v, = 0.77 1t/min Md = 0,7499
45 = 0.94 1t/min Md = 0.7493

De estos resultados se observa que el modulo de disper
si6n aumenta cuando aumenta el flujo manejado, a excepcidn -
del Gltimo que disminuyd un poco con respecto al obtenido pas
ra el flujo 2; esto se puede suponer como un valor constante,
es decir, que para el flujo 3 se obtuvo uns dispersién seme-»

Jante a Ta obtenida en el flujo 2, también .e debe suponer --
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algdn error experimental.

El modelo de tanques en serie predice que el ractor
estudiado se comporta como 1.55 reactores de mezcla com--
pleta conectados en serie para el primer flujo, 1.49 para

el segundo flujo y 1.49 para el terceriflujo respectiva-~--

mente.

_ Entonces en general tomando el promedio de los resul
‘tados anteiores se considevra,que el reactor se comporta -

como 1.5 reactores de mezcla completa conectados en serie.

Los errores introducidos en el manejo experimental - °
pudieron ser varios, pero los mds apreciables fuer6n los
siguientes: controlar el flujo estacionario constante (&s
to se hizo marualmente); también pugdo variar la densidad
minlmamente. En realidad se supone que no hay errores que
nos marquen una gran variacion en nuestros resultados ex-
perimentales, pero'siempre cabe 1a posibilidad de cometer

alguno de estos.

Por Gltimo es preciso mencionar que en las figs. 18,
19 y 20 el punto de interseccibn de las curvas nos marca
el tiempo de residencia promedio asf como la edad prome-~

dio de las partfculas del flufdo.



CAPITULO

11

Quien se sienta en el fondo
de un pozo a contemplar el

cielo, lo encontrari pequedo. .

HIY'
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CINETICA DE UNA REACCION HOMEGENEA EN FASE LIQUIDA

Como se habfa mencionado en el capftulo l.’la ciné-
tica de una reaccidn se sigue, evaluando ciertas etapas,

a determinadas condiciones de.operacién.

Para analizar los datos cinéticos se emplean 105 mg
todos difefencial e integral, los cuales dan la informa-
cibn requerida para establecer la ecuacibn cinética que
describa la velocidad de cierta reacci6n. Para aplicar -
Tos m&todos es conveniente operar el reactor en forma --
discontinua o por cargas (batch) el cual opera isotérmis

camente y a volumen constante normalmente,

3.1 METODOS DE ANALISIS DE DATOS EXPERIMENTALES PARA LA
DETERMINACION DE LA ECUACION CINETICA

Tanto el m&todo integral como el método diferencial
fienéﬁ en biffiéui&?:que‘analizan la ecuacibfn cinética me
diante un an&lisis‘parcial en donde se obtienen varias -
partes de la ecvacibn cindtica a partir de diferentes ex
perimentos. A su vez &ste andlisis parcial s; subdivide

en cuatro métodos que se explicardn brevemente.

Metodo de desmenusamiento.- en éste método se efec--
tuan experjencias cinéticas en ausencia de ciertos -
companentes de la reaccién. Por ejemplo, las expe---

riencias se {nician partiendd del reactante puro y -
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se. concluyen antes de que las concentraciones de los
productos sean apreciables y viceversa. Esto se hace

para reacciones reversibles.(g)

M&todo de velocidades iniciales.- En 8ste método se

" hacen una serie de mediciones experimentales de con-
centraciln contra el tiempo para diferentes composicio
nes. .de la'alimentdlidn y cada experiencia se-extra-
pola hasta las condiciones iniciales para encontrar

1a velocidad inicial de reaccibn.(g)

Método de mfnimos cuadrades.- Se utiliza para probar

dCA

ecuaciones deI tipo - = Kc;?cg en donde K,-

9
ayb se determinan a partir de la matriz generaéa?

Método de companentes en exceso.~ En expresiones co-
mo la anterior se calculan 1ndependienteﬁente cada -
uno de los brdenes a, b,..., etc; uno cada vez, en -
experimentos- realizados en presencia de gran exceso -
de todos los componentes excepto el que se examina.

AsT para los componentes en exceso puede considerar

se que la concentracibn es constante y puede resol--
verse representando la varfacidn de 1a concentracifn
con respecto al tiempo, contra la concentracifn en -

escala doble 10gar1tm1ca.(g)

A continuacidn se procederd a explicar Ton algin de

talle los métodoé diferencial e integral,

M&todo integral.- En &ste método se selecciona una -
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. forma de ecuacibn cintica y se integra; posterior
mente ya'integrada se eligen las variables que -«
han de tomarse para que la repre§entac16n del tiem
po frénte a una funci6n de la concentracifn sean -
una recta. Si estos datos se distribuyen sobre --
una recta, se dice que e@s correcta la ecuacibn se-
leccionada. Especfficamente €ste método contiene -
las siguientes etapas:

1.- En un sistema de volumen constante la expre---
si6n cin&tica para la desaparicidn del reactan
te A, se escribe:

dc

= - .__A._ . = F(K,C)
dt

-rA
Como K no depende de la concentracifn se puede
escribir:
dcA
=t s = KF(C)
dt:
2.- S1 se separan variables:
dCA

- —_ = Kdt
- F(C)

En donde F{C) solamante contiene la concentra-
cidn en funcidn del reactante A.

$Y se integra:

(}
dC

F(C,)
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Puede graficarse, obteniendose la fig. 21

A H
dc

F(CA)
cAo

"l-om"‘K

>

t

FIG. 21~ Ensayo de una ecuacién cin&tica por
el m8todo integral de anilisis.

En donde 1a ordenada al orfgen es fgual a 0 y

la pendiente es igual a K.(g)
Si los datos se ajustan a una recta, la ecua--
ci6n seleccionada es la correcta, si no, se --

ensaya otra ecuacidn.

Método diferencial.~ En éste método se emplea directa
mente la ecuacifn diferencial a ensayar; se evaluan -
todos los términos de la ecuacidn, incluida 1a deriva
da de la concentraci8n con respecto al tiempo de un -
" determfnado componente y se ensaya la "bondad" del --
ajuste de la ecuacién con los datos experimentales.

El andlisis de la ecuacifn cinética por el método di-
ferencial se puede resumir en las siquientes etapas:

1.~ Se supone un mecanismo y se obtiene la ecuacifn -

cinética, que puede ser de las formas:
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dCA '
“Fp s - = F{K,C)
dt .

2.~ Experimentalmente se obtienen los datos de concen

tracibn contra el tiempo y se grafican. (cA vs. t)

3.- Se traza 1a curva contfnua ajustada a los puntos
representados.

"4.- Se determinan las pendientes de esta curva para -
distintos valores de 1a concentracifn tomados a -
intervalos regulares. Estas pendientes son las --
velocidades de reaccidn para las concentraciones
consideradas,

5.~ Se evalda F{C) para cada concentracifn.

6.- Se representan las derivadas en funcifn de la con
centracifn, Si se obtiene una recta que pasa por
el orfgen, la ecvacidn cinética satisface los da-

tos, s no es una recta, se ensaya otra ecuacidn.

Cabe mencionar que si hay un error en el tfazado de <
la curva, concentracifn vs, tiempo ésto originard un
error en las pendientes calculadas, por lo cual se --

aconseja hacer la representacibn en una escala adecua
da.
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3,2 EXPERIMENTACION
3.2.1 A TEMPERATURA Y PRESION CONSTANTES CON AGITACION

La experimentacibn que se 1levd a cabo fue 1a -
siguiente, -primero se hizo reaccionar con agitacibn hidrg
xido de sodio y acetato de etilo en un volumen de 210 ml.
en- las siguientes canﬁidades: [NaOH] = Cgo = 1 M (previa
mente valorado) y [Etkc] = Cpp * 0.5 M, dandose como brg

ductos acetato de sodio y etanol.

Como 1a estequiometrfa de la reaccifn es de 1:1
el curso de Ya reaccibn se siguib mediante la valoracidn
del exceso de hidrdxido de sodio, con fcido clorhfdrico -
0.22 M (valorado); la alicuota tomada para cada muestra -
fue de § ml cada'dqs minutos. La concentracifn de cada --
alfcuota se calculb con la siguiente ecuacién:

0.22 v,
5

g * r

Donde:
CB = concentracibn molar de NaOH -

vagr’ volumen agregado en ml de HC)
0.22 ¥ hasta el punto de equi-
valencia seflalado por el indica
dor rojo neutro,

Los resultados de las corridas experimentales -

con agitacidn fuer6n los siguientes, reportados en las --

tablas XII1 y XIV:
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fABLA XIII - Saponificacifn del acetato de etilo

A

la. corrida (con agitacifn)

TIEMPO (min) Vagr(m]) Cs(qolllﬁ) ' 'CA(molllt)

0 1.0000¢* 0.5000*

2 17.7 0.7788 0.2788

4 14.§ 0.6380 0.1380

6 12.4 0.5456 0.0456

8 11.7 0.5148 0.0148
10 11.5 0.5060 0.0060

12 11.4 0.5016 0.0016

14 11.4 0.5016 0.0016

16 11.4 0.5016 0.0016

TABLA XIV - Saponificacifn del acetato de etilo

2a. corrida (con agitacibn)

TIEMPO (min)  V,q.(m1) Cy(mol/1t) C,p(moi/1t)
0 1.0000% 0.5000*
2 17.9 0.7876 0.2876
4 14,6 0.6424 0.1424
6 12.5 0.5500 0.0500
8 11.8 0.5192 0.0192
10 11.6 0.5104 0,0104

Cont.
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Cont. tabla XIV

TIEMPO (min) Vagr(ml) Cglmol/t) Calmorsat)
12 11.5 0.5060 0.0060
14 11.6 0.5060 0.0060
16 ' 11.5 - 0.5060 0.0060

*Concentraciones i{niciales de los reactivos

En @onde CA = 0.5 - (l-CB)

Una vez obtenidos los datos experimentales, se gra-
fics Cp vs. t para cada corrida obteniendose las graficas

que se muestran en las figs. 22 y 23,

Si se asume que 13 cinética es una de tipo normaI(a)
y que estd dada por la ecuacidn empfrica de arden n para

1a reaccidn estequidtietrica:

aA ¢ bB ~————— Productos

se tiene:
_._L_ic.ﬁ--._l_ic_ﬁg-r.xc“
b dt a ot A A
En donde:
a = b =1
siendo:

L velocidad de reaccifn

Cp = concentracin del reactante que de
saparece

n = orden de reaccidn (9)
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Ytilizando el método diferencial, se puede linea-

rizar la ecuacidn anterior, quedando:

Log ( - r5 ) = LogK + n Log cA

De l1a ecuacidn anterior, puede deducirse, que st

se grafica Log (-rA) vs. Log C, , se puede calcular gré-

ficamente 1a constante de velo:idad de reaccién (K) y el
orden de reaccién (n). La velocidad de reaccién puede ==
calcularse por medio de las pendientes en cada punto ex«
perimental, ya que las pendientes son iguales ala deri;
vada de la concentracibn con respecto al tiempo (-ch/dt)
conociendo dichas pendientes, se conoce la velocidad de .

reaccifn.

Los c&lculos de.las pendientes se hacen a partir
de sus respectivas gr&ficas, obteniéndose los siguientes

datos; reportados en las sigs. tablas(XV y XVI).
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TABLA XV - Ve]ocidadés de reacci6n (ambas corridas)
A partir de las Figs. 22 y 23

T%E?:? | -rAl ' - rAZ LOg(-rAl) Log(-rAz)
0
2 1.8939 2.1380 0.2774 0.3300
4 '1.4634 1.4018  0.1654 ©0.1467
6 0.7742 0.6001 -0.1111 -0.2218
8 0.2400 0.1825 -0.6198 -0.7387
10 1 0.0787 0.0513 -1.1040 -1.2899
12 0.0175 0.0224 -1.7570  -1.4000
14 0.0175 0.0224 -1.7570 -1.4000

16 0.0175 0.0224 =1.7570 -1.4000

Si ahora se obtiene Log cA. se puede correlacionar y
obtener los datos deseados: asi para la primera corrida se

tiene Ta tabla XVI:
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TABLA XVI - Concentracidn de los reactivos a 1o largo de
la primera corrida {con agitacidn)

Tfsr:? CB1 : cAl Log CAl LogcAlc81
"0
2 0.7788 0.2788  -0.5547 -0.6633
a © 0.6380 0.1380  -0.8601 -1.0553
6 0.5456 0.0456  -1.3410 -1.6042
8 0.5148 0.0148  -1.8297 -2.1181
10 0.5060 0.0060  -2.2218 -2.5177
12 0.5016 0.0016  -2.7959 -3.09556
14 0.5016 0.0016  -2.7959 -3.0955
16 0.5016 0.0016  -2.7959 -3.0955

As{ correlacionando .Log (-rA ) vs. Log Cp. s obtie-
1 1
nen ficilmente los valores de Log K y n , que son la or-

denada al origen y la pendiente respectivamente.

Con calculadora TI1-55-11

Corr = 99.05%
b = Log K = 1.00
m = n = 0.9652
Como la correlacifn es mayor del 98%, puede decirse -

que el ajuste es adecuado y por lo tanto K = 10 y

n=0,9652 y la ecuacibn cinftica es:
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= 10 c0-9652

*Ta A

Ahora bien, si se ensaya la ecuacion cinética de se--
gundo orden { - ry = KCp CB); usando el método diferencial
y linearizando, se tiene:. '

Log (-rA ) =Log K + Log Ca CB
efectuando la correlacifn, se tiene:
Corr = 98.52%

b =Log K = 1.1049
m = 0.8990

por lo tanto, K = 12.7321 y la ecuacibn éin&tica completa

s1 se hace lo mismo para la segunda corrida, se tiene.la --
tabla XVII.
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TABLA XVII - Concentraciones de Tos }eactivos a lo largo de
la segunda corrida (con agitacién).

TIEMPO ¢

Te 82 CAZ LogCA2 . Log(:AZC82
0.
2 0.7876 . 0.2876 -0.5412  -0.6449
4 0.6424 0.1428 -0.8465  -1.0387
6 0.5500 0.0500 -1.3010 - -1.5607
8 0.5192 0.0192 -1.7167  -2.0014
10 0.5104 '0.0104  -1.9830  -2.2751
12 0.5060 - 0.0060 -2.2218  -2.5177
14 0.5060 " 0.0060 -2.2218  -2.5177
16 0.5060 0.0060 -2.2218  -2.5177

Correlacionando Log (-rA-) Vs Log €, , se obtiene:
2 2

Corr = 98.99%

b = Log K = 1.0463

m = np = 1,0989
Por lo tanto K = 11,1258

Y 1a ecuacibn cinética completa es;

. 1.0989
-t = 11,1258 C,

Ensayando la ecuacifn cinética de segundo orden:
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- rp = KCyCy

y correlacionando Log -r | vs. LogC, C . se obtiene:
Ry"By

Por 1o tanto,

Ay

Corr = 98.55%
b = Log K = 1.1308
m = 0,9964

K = 13.5134 y la ecuacifn cinética es:

- rA = 13.5134 Ch CB
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.3.2.2 A TEMPERATURA Y PRESION CONSTANTES SIN AGITACION

Se hizo reaccionar sin agitacidn las siguientes
cantidades: [NaOH] = Cgo = 1.232 Molar (previamente valora
do); [EtAc] = CAo = 0.6 Molar, dindose como productos aces
tato de sodio y etanol, como la-estequiometrfd: de 1a reac--
¢i6n es de 1:1, el curso de la reaccifn se sigufo mediante
1a valoracifn del exceso delNlOH ‘con HC10,22Mo1ar (valorado);
la alfcuota tomada para cada muestra fue de 5 m1 cada 24 -
horas. La cqncentracibn de cada alfcuota se ca1cﬁ16 con la

siguiente ecuacibn:

c _ 0.22 Va r
B
: 5

Dondé:
CB= concentracifn molar de NaOH

Vagrs'v61umen agregado en ml de HC1 0.22 M, -
hasta el punto de equivalencia sefiala--
do por el indicador rojo neutro.

CA se calcula con Cp » 0.6 - (cBo - CB)

Los resultados de las corridas experimentales -

sin agftaci6n fuer6n las siguientes; tablas XVIII y XIX:
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TABLA XVIII - Saponificacién del acetato de etilo sin agita
cibn.
la. corrida.

r&ﬁgso. Vage(m) Cylmo1/1t) Cplmol/1t)
0 : . 1.2320% 0.6000%
23 28.0 1.2320 0.6000
47 28.0 1.2330 0.6000
95 27.4 1.2056 0.5736
167 23.5 1.0340 0.4020
191 18.8 0.8272 0.1952
215 16.2 0.7128 0.0808
239 15.2 0.6688 0.0368
263 14.9 0.6556 0.0236
335 14.5 0.6380 0.0060

‘% Concentraciones inciales de los reactivos.
TABLA XIX - Saponificacion del acetato de etilo sin agita--

cibn.
2a. corrida
Thango Vagrim) Cglmo1/1t) cplmo/1t)
0 1.2320* 0.6000*

23 28.0 1.2320 0.6000
a7 28.0 1.2320 0.6000
95 27.5 1.2100 0.5780
167 23.4 1.0296 0.3976
191 19.0 0.8360 0.2040
215 16.3 0.7172 0.0852
239 15.2 0.6688 0.0368
263 14,8 0.6512 0,0192

335 14.4 0.6336 0.0016
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Las grificas de estas corvidas experimentales, ~

se muestran en las figuras 24 .y 25,

Las velocidades de reaccidn se calculan midiendo
la pendiente para cada punto experimental. Asf, se tiene --

para cada corrida expertmental la tabla XX:

TBALA XX- Velocidades de reaccibn de la primera y segunda -
corrvidas sin agitacién.

TIEMPO (Hrs)

LY “"h,
23 © 0.0402 0.0349
47 | 0.0524 0.0419
95 0.1584 0.1405
167 1.2800 - 1.4019
191 1.2799 1.3764
215 0.5658 0.5890
239 0.2035 0.2773
263 | 0.0787 0.0963

335 0.0316 0.0200

En donde -r, son las velocidades de reaccifn pa
1
ra la primera corrida, y “ra las velocidades de reaccién -
2

para la segunda corvida. En donde las unidades son mol/1t -

hrs..
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SY se asume de las figs. 24 y 25, que Ja ciqética -
se 1levaa cabo en dos etapas y que en la primera, Se encuen
tra principalmente el efecto de la transferencia de masa, y

-en la segunda etapa la cinética se comporta como una de ti-
po normal(s) en fase homogénea; podemos explicar la cinéti-

ca proponiendo dos ecuaciones (una para cada etapa).

Asf, el 1fmite entre Yas dos et&has se toma en el -
punto de inflexi6n de Ta curva experimehtal para ambas co--

rridas experimentales,

Ahora bien, es conveniente analizar primero la se--
gunda etapa, para cada corrida eiperimental con el fin de -
visualizar mds répidamente el comportamiento cinético y es-

tablecer una ecuaci6én que explique esta etapa,
Asf para la reaccidn irreversible de estequiometria
dada (segunda etapa,ambas corridas)
aA + bB ————» productos

La ecuacibn empirica es:

dC dc n

- ....].'._. _..._B. = .._'.'.1_...__.5_ ] :rA » KCA

b dt a dt
Donde
=Ty o= velocidad de reaccitn
Cp = Concentracidn del reactivo que desa
parece
n = orden de reaccibn

a =b =1
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Entonces la ecuacidn cinética es: - rA = KCR ; ahora
utilizando el método diferencial se puede linearizar la ecua

cién anterior, quedando:
Log ( - A } = Log K + n Log cA

de 1a cual podemos observar que s} se grafica Log (-rA) vs.
Log CA y obtenemos una recta con una correlacifn mayor del
98% , puede decirse que el ajuste es adecuado. Los célculos
se dan en la tabla XXI:

TABLA XXI - Concentraciones a 1o largo de la segunda etapa.
la. corrida.

TIEMPO

o (mgf/lt) Log (-rA) Log C, - Log .ChCp
191 0.1952 0.1072 -0.7095 -0,7919
215 0.0808 ;0.2473 -1.0926 -1.2396
239 0.0368 -0.6914 -1.4342 -1,6089
263 0.0236 ~1,.1040 -1.6271 -1.8104
335 0.0060 -1.5000 -2.2218 . -2.4170

Correlacionando Log (-rA) vs. Log C, se obtiene:

Corr = 98.58%
b =-Log K = 0,8922 y por lo tanto K = 7.8013
m = n = 1,1145

La ecuaci6n cinética serfa:

- 1.1145
“ra 7.8013 CA
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Ahora, si se supone una cinética de 20. orden del -

“tipo: - rA‘= K CACB y se lineariza, ée tiene:

Lpg (-r ) = ng K + logC, Cp
Asi correlacionando Log (-r,) vs. Log C,Cg, se tiene;

Corr = 98.68%
b = |og K= 0,9508 y por lo tanto K = B,9289
n = 1.0409

y 1a ecuacidn cinética es:

oY W 8.9289 CA CB

Para la segunda corrida, se tiene la tabla XXII:
JABLA XXII - Concentraciones a.lo.largo de la segunda --

etapa.
2a. corrida,

Taﬁigo Ca Log (-r,) Log C, Log CpCq
{mo1/1t)

191 0.2040 0.1387 -0.6904  -0.7682

215 0.0852 -0.2299 -1.0696  -1.2139

239 0.0368 -0.5671 -1.4382  -1.6089

263 0.0192 -1.0164 -1.7167  -1.9030

335 0.0016 -1.7000 -2.7959 -2.9941
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Correlacionando Log (-rA) vs Log CA , se tiene:

Corr- = 98.85%

b = Log K = 0.6868 y por lq tanto
K= 4,8618

m = n = (),8822
y la ecuacidn cinética serfa:

= 4.8618 c0-8822

" Ta A

Suponiendo una cinética de 20. orden del tipo:

L W KCACB y linearizando, se tiene :

Log. (-rA) = log K + Log C, CB

Ast, correlacionando Log “rp vs Llog CACB » Se obtiene:

Corr = 99,09%

b = Log K = 0,7560 y por lo tanto
K= 5,7018
m = 0.8417

.y 1a ecuacidn cinética es:
=Ty 5.7018 CA CB‘

Bien, ahora se pasard a analizar la grimera etépa
de ambas corridas experimentales., Cabe sefialar, que todas
las ecuaciones cinBticas ensayadas para explicar esta par-
te de las curvas experimentales fuer6n tomadas de las re--

ferencias 9 y 10.

As{ mismo, se utilizardn 105 métodos diferencial e
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integral: en el ensayo. Los c8lculos hechos estan referidos

i | CA‘.
la. corrida (la. etapa)

ST se supone un; éinética de lo. orden del tipo :
-fA = ch/ dt = KCA. Entonces, por el método integral se -
- correlaciona - Ln CA/CA° Vs. t (9).(10) , y si se obtiene
~ una recta que pasa por el orfgen y una correlacibén mayor -
de) 98%, la ecuacidn propuesta es aceptable. Para esta -«-

ecuacibn cinética los cdlculos se dan en la tabla XXIII.

TABLA XXIII -Datos para correlgcionar -Ln CA/cAo vs t
‘TIEMPO (Hrs) CA(moJ/It) -LnCA/CAo
23 0.6000 . 0
47 0.6000 0
95 0.5736 0.0450
167 0.4020 0.4005
Corr = 92,54%
b = -0,1232
m = 00,0028

en dpnde m = K = (0,0028

Ahora, se supone una cinética de 20. orden del tipo

-, KCACB’ que analfzando pur el métc:~. integral y corre
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lacionando tnch/cA vs t(90 (10} <o ohtiene:

TABLA XXIV - Datos para correlacionar LaCg/Cy vs t

TIEMPO(hrs) Cplmoi/1t) " -LnCp/Cyo
23 | 0.6000 0.7195
47 0.6000 0.7195
95 0.5736 0.7428
167 0.4020 0.9447

Corr = 92.22%
b = 0.6499
n = (,0016

en donde b = Ln M = LonCg /Cy y m = (Cp - Cpi) Ky -~

por 1o tanto K = 0.0025 vy Cgo/Cao = 1.9153

Ahora, analizando 1a ecuacidn anterior por el método
diferencial, se tiene : - r, = KCy Cp

1inearizando Ja ecuaciSn anterior, se obtiene:
L.og (-rA) » Log K + Log C,Cy

por 1o tanto, si se correlaciona Log (-r“) vs Log Cy Cp se

tiene la tabla XXV:
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TABLA XXV - Datos para correlacionar Log (-rA) vs Log CACB

TIENPO - C c LogC,C,  Log(-ry)
(e 8 Ca ACs A
23 1.2320 0.6000  -0.1312 - -1.3958
a7 1.2320  0.6000  -0.1312  -1.2807
95 1.2056 0.5736  -0.1602  -0.8002

“ 167 1.0340 0.4020  -0.3813 0.1072

Laa unidades de cB y C. se dan en mol/lt.

A

Corr = -96.211.

b = -1.9348

m = -5.435%5
én donde b = Log K y m = -5.4355 y por consiquiente
K = 0.0116 |

Ahora, si se correlaciona llci vs t para una reac--
ci6én de 3er. orden del tipo - ra = K cA6§ cuando M = 2(9)
se obtiene la tabla XXVI.

TBALA XXVI -~ Datos‘para correlacionar 1/0: vs t

TIEMPO | 'cA' ek
{trs) (mol/1t)
23 0.6000 2.7778
47 0.6000 2.7778
95 0.5736 3.0394

167 0.4020 6.1880 .
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Corr = 91.25%
b = 1.7086
n « 00,0239

endonde b= 1/cA, y m =8K (ver ref. (9))
entonces cﬂo = 0.7650 y K = 0.0030

Ahora.'bien ensayando la ecuacifmn empfrica:

-ty " KCR por el método diferencial, se --

tiene:

linearizando :

Log (-rA) = log K + nLog’CA
‘Entonces si al graficar Log (frA) vs Log Cp v se obtiene una
correlacién mayor del 98%, la ecuacidn es aceptable, los cal

culos se muestran en la tabla XXVII:

TAbla XXVI1 - Datos para correlacionar Log (- rA) Vs LogcA

TIEMPO ¢ tog (-r,) Log €
(mo1/1t)
23 0.6000 -1.3958 -0.2218
47 0.6000 -1.2807 -0.2218
95 0.5736 -0.8002 -0.2414

167 0.4020 0.1072 -0.3958
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Corr = -96.12%
b = -2,9498
] = -7.7996
en donde: |
b = Log K = -2.9498 y por lo tanto
K = 0.0011

m = n = =-7.7996

También se ensayl una ecuacidn cinética, en donde se -
supone un cambio de Grden de reaccibn y que es del tipo(g)
KiCa
1+ KZCA
Para esta ecuacifn, existen dos tipos de correlaciones a en-
sayar por el método diferencial, una es -,y Vs -ra/Cy oy la

otra es -ler Vs llcA

Para fr& ys "A/CA
Corr = 99.96%

b = 0.0266
m = 0.3941

en donde b = xi/xz = 0.0266

y -m = l/K2 como las constantes deben de ser positivas, -
entonces Kz = 2,5374 y Kl' 0.0675
y para -llrA Vs l/cA

Corr = .77.46%

b = 53.6066
m = -21.5979
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en donde b = KZ/KI = 53.6066

y m = 1/K1 = .21.5979, entonces

Kl = 0.0463 y K2 = 2.4820

“2a, tortida (la. etapa)

Se hicierdn los mismos ensayos que para la la. co=x
rrida {la. etapa), resultando:

Cinética de ler., 6rden (métodoyintegrai ) ~rA=»KCA

TABLA XXVIII - Datos para correlacionar —anA/cAo vs t

TIEMPO ¢ -Ln C,/C
A A Ao
(Hrs) (mol/1t) .
23 0.6000 0.0000
47 0.6000 , 0.0000
95 0.5780 0.0374
167 0.3976 0.4115

Corr = 91.,77%
-0.1280
0.0029"
0.0029

o
n

=]
]

en donde m = K
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Cinética de 20. orden (método integral) -rp @ KCACB

TABLA XXIX - Datos para correlacionar LnCB/CA vs -t

TIEMRO ¢ c LnC,/C

Hrs) A B A
(mo1/1t) ¢ (mo1/1t)
23 ' 0.6000 1.2320 0.7195
47 0.6000  1.2320 0.7195
95 0.5780 1.2100 0.7388
167 . 0.3976 1.0296 0.9515
Corr = 91.49%
b = 0.6470
m = 0.0016

en donde b = Ln M = Ln CBOICAO y ms= (CBo 'cAo)K ¥

por 1o tanto K = 0.0025 y CBOIC'A0 = 1.9098

Ecuacifn cinética anterior (método diferencial)

-rA ® KCACB

TABLA XXX - Datos para correlacionar Log (-rA) Vs LogCAcB

Taﬁggo CB CA Log(-rA) Log CACB
(mo1/1t) (mol/1t)

23 1.2320 0.6000 -1.4572 -0,1312

47 1.2320 0.6000 -1.3778 -0.1312

95 1.2100 0.5780 -0.8523 -0.1553

167 1.0296  0.3976 0.1467 -0.3879
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Corr = -96.06%
b 2 «2,0293
m = -5,6811

en donde b = Log K y por lo tanto K = 0.0003

Cinética de 3er. orden (método integral)

- 2
T KCACS |
TABLA XXXI - Datos para correlacfonar 1/c§ vs t

TIEMPO(Hrs) Cp(mo1/1t) 1/c2
23 0.6000 2.7278
47 0.6000 2.7718
85 . 0.5780 2.9933
167 0.3976 6.3257

Corr = 90.64%

b < 1.6559
m = 0.0249
en donde b = 1/c§0 y oom o= 8K

entonces CAO = 0,777 'y K = 0.,0031
Ahora ensayando 1a ecuacidn empfrica de 8rden n:

- n
KC,

A
{(método diferencial)
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TABLA XXXII - Datos para correlacionar Log (frA)vvs Log CA

TIEMPO ¢ Loy (-r,) Log C
] A A A
(Hrs) (mo/1¢)
23 0.6000 <1.4572 -0.2218
47 0.6000 -1.3778 -0.2218
95 0.5780 -0.8523 -0.2381
167 0.3976 0.1467 -0.4006
Corr = ~95.98%.
b = -3.0888
m = -8.1442

en donde b = Log K =

1
w

.0888 y por 1o tanto K = 0,0008
m o= n = -8.1442

Cinética donde se supone un cambio de orden .de reaccidn

Para -rA Vs -rA/CA

Corr = 99.97%

b = (0,0237

n = (0.3%912
en donde b = KI/KZ = -0,0600 y m = -I/Kz
entonces, K2 = 2.5562 y Kl = (0.0606.
Para -ler Vs 1/CA

Corr = -76,72%

b = 61.7253

m = «24.6187
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En donde b = Kz/r(1 =~ 61.7253 y m = -1/K; = -24.6157

y por lo tanto Kl = 0.0406 y K2 = 2.5076

3.3 ANALISIS Y DISCUSION DE RESULTADOS

Como se puede observar para la cinética con agitaciédn,
el comportamiento de la curva experimental es similar a la
curva de una cinética normal homogénea; y por lo tanto, --
puede decirse que 1§ cinética estudiada se comporta como -
tal; . es decir, que las composiciones de reactantes y produc
tos son las mismas en cualqdier punto del récipiente en ~e-

donde se 1leva a cabo la reaccién,

Con 1o que respecta a los resultados experimetales, se-
puede decir que no‘se introduj6 un error apreciable, ya que
para las cinéticas propuestas para explicar el comportamien
to de Tas curvas, se obtuvierdn corre]aéiones mayores del -
98% para las &os corridas. Es conveniente mencionar que se
propusierdn una ecufcibn cinética empfrica de &6rden n y una
de segundo Orden:(ver secc. 3.2.1) y que ambas se ensayarén
por el método diferencial; asf también los resultpdos expe-
rimentales se ensayardn en otras ecuaciones cinéticas pro-
puestas por el método integral, pero no se incluyerén en el
trabajo ya que algunas de ellas daban correlaciones menores

del 98% y otras, resultados incoherentes.
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Para la ecuacifn empfrica de 8rden n i=rp < Kc: se -
obtuvierdn los siguientes resultados para las dos corridas

experimentales:

la. corrida

corr = 99.05%
b = Log K = 1.00
m = n = (0,9652

endonde b = LogK y m =n
y por 1o tanto, K=10 yn = 0.9652

y la ecuacidn cinética es:

- 0.9652
“Ta lOCA

2a. corrida

Corr = 98.93%
b

n

Log K = 1.0463
m = n = 1,0989

en donde K = 11.1258 y n = 1.,0989

y por lo tanto, la ecuacidn cindtica es:

= 1.0989
“Ta = 11.1258 CA

Analizando los resultados anteriores se observa que los
coeficientes cinéticos se asemejan mucho en magnitud, asf -
como los Ordenes de reaccifn obtenidos. La variacibn antre
los coeficientes ciné&ticos se puede explicar por pequefios
errores experimentales, ya que las muestras se tomarfn cada
2 min y debido a que cada muestra se valoraba, puede decir-
se que fue un poco r&pido el trabajo experimental; ademis -

pudo” haber un pequefio error en el trazado de las curvas y
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por éonsiguiente algGn error en el cd3lculo de las pendientes
éste es e) dGnico inconveniente en la utilizacién del método |
diferenctal, es decir.‘el trazado de la curva tiene que ser
1o mfs exacto posible ast como el célculo de las péndientes
para evaluar la velocidad de reaccifn: es conveniente men---
cionar que un pequefo error en el c§lculo de las pendientes

origina errores. apreciables en los cdlculos.

La ecuacidén cindtica de la saponificacibn de) acetato -
de etilo con agitacidn, se obtiene promediando coeficientes

cinéticos y 6rdenes de reaccifn, quedando:

. 1.0321
“ra 10.5629 CA |
En donde K puede aproximarse a 310.6 y n a 1,00, es decir
que 1a cinética es de primer 6rden con respecto al reactivo

A (Acetato de etilo).

Para la ecuacidn cinética de segundo 8rden -rA*KcACB --
los resultados para las dos corridas experimentales son los

sigutentes:

1a. corrida
Corr = 98.52%
b = Log K * 1.1049
m = 0.8990
en donde K = 12,7321 y 1la ecuacifn cinética es:

-rﬂ = 12.7321 CACB
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2a, corrida

Corr = 98.55%
b = Log K = 1.1308
n = 0.9964

en donde K = 13,5134 y la ecuacibn cinética es:

-rA - '13.5134 CACB

Asf, observando los resultados anteriores, se puede de-
cir que hay mis error en los resultados de 1a la. corrida ya
que la pendiente obtenida es diferente de 1.0. Esto se de--

duce de la ecuacidn de 20, Orden linearizada.

- = KcACB

Log (-rA) = Log K + Log CACB

Y = b +mX
Asf,1a pendiente de la segunda corrida se acerca més a
uno y puede deducirse que la ecuacibn tiene menor error exd

perimental.

La varfacifn de los coeficientes §e &ste ensayo de se-
gundo 8rden, se puede deber a las causas antes indficadas y
debido al uso del método diferencial; la diferencia entre
el coeficiente obtenido con 1a ecuacifn empirica de drden
ny el obtenido con la ecuacidn de sequndo Orden, puede de
berse a que &sta dltima incluye el término cB y debido a -~

que este componente estd en exceso, puede originar un pe--
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quefo error. AsT la ecuacibn cinética para el ensayo de --
‘'segundo 6rden por el método diferencial es obtenida prome-

diando los coeficientes cinéticos.

-ry E 13,1228 CACB
De l1a ecuaciln anterior se define que la cindtica es -
de un 6rden global {gual a 2, es decir, que con respecto a

cada reactivo el 6rden es igual a uno.

Cabe mencionar que las ecuaciaones anteriores sélo son
vilidas a presibn atmosferica absolufa-de 580 mmHg y a -~

temperatura ambiente de 20°C .

Con lo que respecta a la saponificacién sin agitacifn
puede observarse que la reaccifn se 1leva a cabo en dos -
etapas, la primera en donde se contempla la transferencia
de masa entre las dos fases, y la segunda donde ocurre el
comportamiento normal homogéneo. La divisidén de estas dos
etapas se hiz6 en el punto de inflexifn de Ta curva expe-
rimental (ver, figs.24 y 25, secc.3.2.2); es decir, que -
aproximadamente después de 180 Hrs, de reaccibn, la ciné-

tica se comporta normal y en fase homogénea.

Es conveniente aclarar que la interfase desaparecid
aproximadamente a las 72 Hrs de reaccibn, entonces, es de
suponerse que a partir de ese momento debié haber existido
un comportamiento cinético normal(a) en fase homogénea,

pero en realidad ocurrid hasta las 180 Hrs. o quizd un -~
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poco antes .segiin la grdfica; esto se puede explicar supo-
niendo que una vez que desapareci6 la interfase, la compo
sici6n del acetato de etilo no era uniforme todavia en el

" recipiente debido a qué no -se habfa difundido totalmente.
Para la segunda etapa se obtuvierén los siguientes re
sultados para las dos corridas experimentales.

Ecuacifn empfrica de orden n del tipo -rp * Kc: , correla

cidn Log (-rA) vs Log CA'

la. corrida

corr = 98.58%
b = Log K = 0.8922
m = n = 1,1145

En donde K = 7.8013 y n = 1.1145 y la ecuacibn --

cinética es:

1.1145

* 7.8013 CA

- T
2a. corrida

Corr = 98.85%

b = log K = 0.6868

m =on =0 8822
En donde K = 4.8618 y n = 0.8822 y la ecuacibn --

cinética es:

- 0.8822
rA 4.8618 CA
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’Promediando de l1os resultados anteriores, se concluye la

~ecuacifn cinética siguiente:

: 0.9984
drA « 6.3316 Ca

Como se aprecia el frden de reaccidn con respecto al
reactivo A (acetato de etilo) se pﬁede aproximar a uno y
K = 6.33 para la segunda etapa de la cinética. Debido a
que se utilizd el método diferencial y ademds de los po-
sibles errores experimentales se puede explicar la dife-
rencia entre los coefiéientes cindticos y los G6rdenes de
reaccién para la primera y segunda corridas experimenta-

les,

Ecuacifn cinética de segundo Grden del tipo -rAfr KCACB
corrélacin Log (-rA) vs Log CACB

la. corrida

Corr = 98.68%

»
b = Log K = 0.9508
m = 1.0409

€En donde K = 8.9289 y la ecuacidn cinética es:

ra " 8.9289 CACB

2a. corrida
Corr = 99,09%
b = Log K = 0.7560
m = 0.8417
En donde K = 5.7018 y la ecuacibn cinética es:
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L S 5.7018 CA CB

De los resultados anteriores se concluye que en la --
primera corrida, la pendiente se acerca mis a uno, cosa -
due no ocurre en la segun&a corrida, por lo que puede de-
cirse que 1a prihera corrida es mis adecuada en éste ens2

yo.

La ecuacidn cinética promedio serfa:

't 7.3154 CACB

Si se compara este coeficiente cinético con el obte--
nido del ensayo de l1a ecuacidn empfrica de O6rden n, se --
obsarva que es un poco mis alto, esto se puede deber camo
ya se menciond al exceso del reactivo B{NaOH). Entonces

se establece que el 8rden global es igual a 2, con Orden-

nes individuales igual a 1 con respecto a 1os reactivos.

Para la primera etapa se obtuvierdn los siguientes re

sultados para las dos corridas experimentales:

Cindtica primer orden del tipo “ry = KCA. correlacidn
- LnCp/Cy, vs t (método integrat)

la. corrida 2a. corrida
Corr = 92,54% Corr = 91.77%
b = -0,1232 b =-0,1280

n = 0,0028 m = 0.0029
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En donde m, = K, = 0.0028

1 1
m, = K2 = 0.0029

E1 sub-fndice se refiere a la corrida experimental.

De los resultados anteriores, observamos que las co-+

rrelaciones son.muy bajas, y que ademas b # 0 (Ver ref.9)

Cinética 20. 6rden.del tipo -ry = KC,Cp. Correlacion
LnCg/Cy vs- t (método integral)

la. corrida 2a. corrida ‘

~Corr = 92,22% Corr = 91.49%
b = 0.6499 b = 0.6470
m = 0.0016 m = 0.0016

En donde b = Ln M -'ﬁyg cBo/ cAo
y m=(Cpy - Cpp) K

y Ky =0.0025 ; K, = 0.0025

2

y adenss (Cg / ¢ = 1.9153 ; y (Cy/Cp,), = 1.9098

Ao)l
De estos resultados, observamos que las correlaciones

son bajas, aunque los vatores predichos de M son cercanos

al tefrico calculado [(1.232/0.6) = 2,0533]

Cinética 20. Orden del tipo -r, = KCACB ; correlacion

A
Log (-rA) vs Log CACB (método diferencial)

la. corrida 2a, corrida

Corr = -96.21% Corr = -96,06%
b = -1.9348 b = -2.0293
m = -5,4355 m = <5,6811
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En donde b = Log K y por 1o tanto K
K, = 0.0093

1 = 0.0116 y

Ahora puede concluirse que aunque la correlacibn se .
acerca mis a 98% las pendientes son muy pequefas, ya que

en &cte ensayo la pendiente debe ser igual a 1.

Cinética 3er. orden del tipo L KCAcg , correlacibn -

1/02 vs t (método 1ﬁtegrdl).

la. corrida 23. corrida

Corr = 91,25% corr = 90.64%
b = 1.7086 b = 1.6559
m = 0.0239 m = 0.0249

En donde b = 1/c§0 y m=8 K, por 1o tanto cAol =

0.7650 vy Ky = 0.0030 ; CA02.= 0.77171 y K2 = 0.0031

En este ensayo las correlaciones son muy bajas y el valor
predicho de C
= 0.6 M)

po &S un poco m&s alto que el calculado (cAo

Cinética empirica del Orden n del tipo “rp " ch ; corre
laci6n Log (-rA) vs Log C, (m&todo diferencial)

la. corrida Za.'corrida

Corr = -96.12% Corr = -95.908%
b = -2.9498 b = -3,0888
m = -7.7996 m = -8.1442

En donde b = Log K y m =n y K1 = 0.0011; n o= -7.7996
Ky = 0.0008 ; n, = -8.1442
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En 8ste caso las correlaciones se aproximan a 98%, pero -
los 6rdenes dF reaccidn son muy pequefos; Sin embargo, se

hace notar que sf existen Ordenes de reaccibn negativos.

Cinética en donde cambia el 6rden de reaccibn del tipo:

A - chA/l + KZCA correlacidn “rp Vs -r-A/cA

la. corrida 2a, corrida

Corr = 99,96% Corr = 99.97%
b = 0.0266 b = 0.0237
m = 0,3941 m = 0.3912

En donde b = KI/K2 s Yy -m= l/K2 por 10 tanto
Ky = 2.5374 ; K, = 0.0675  (primera corrida)

Ky = 2.5562 ; K, = 0.0606 {sequda corrida)

1

Las constantes se dan en Orden para la la, y 2a. corrida
respectivamente,

En &ste ensayo la pendiente debe ser negativa de acuer-

do a la-ecuaci6n dada por Levenspiel 0.(9) Por 1o tanto, el

ensayo anterior da la ecuacifn cinética promedio siguiente!

0.0641 Ca

1 + 2.5468 C

"A
A

De Ta cual se puede deducir junto con los datos experi-
mentales,que 1 no es mucho mayor que KZCA y que KZCA no es
mucho mayor que 1 en el intervalo de concentraciones mane--
jado (0.6 -~ 0.4 aprox.) . Entonces se puede rechazar la ---

ecuacién propuesta.
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Se prob6 tambié&n para la ecuacidn anterior la siguiente S
-correlacibn: -I/rA Vs l/CA ., pero la correlacibn didé su-
mamante baja como se puede observar en los datos experimen-

ta]es'(secc. 3.2.2).

Para finalizar podemos decir que la ecuacibn que mejor
explica l1a cinética en ésta etapa es la ecuacibn cinética -
empirica de 6rdén n:o-ry s ch s ya que es 1; que mejor -~
predice las velocidades de reaccifn obtenidas experimental-
mente; &sta ecuacibn introduce un error promedio del 30%. -
Asf. mismo, podemos afirmar que la cinética en esta etapa
es infinitamente lenta(g)_debido a los coeficientes cinéti-
cos obtenidos y comparando con -1a saponificacibn con agita-

eibn.




CAPITULO IV

No se ve bfén sino con
el corazén; Yo esencial
es invisible para los -
ojos,

A, S de E.
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USO DE LAS EXPERIENCIAS ANTERIORES COMO PRACTICAS

DEMOSTRATIVAS

En éste capftulo se implementardn, dos pricticas demos-
trativas para Ihgenieria de reactores { Ingenierfa Qufmica

VI! y VIIl), valiendose de las experiencias anteriores,

Como se habTa mencionado anteriormente (cap. I), di---
chas pricticas demostrativas serdn de una gran ayuda para
complementar y ampliar la ensefianza del estudiante, ya que.
en 1a materia de Ingenterfa Qufmica VII, se adquirird un -
mayor y mds profundo conocimiento acerca del estudio de la
cinética de una reaccibn en fase 1fquida. Este estudio puge
de hacerse variando las condiciones de operacibn, para ana
tizar diferentes aspectos de los parfmetros (temperatura, =
agitacién, etc.) que 1nfluyen en la cinética de una reac--

cibn.

Con 10 que respecta s Ingenferfa Quimica VIII, el estu-
diante tendrs una mayor comprensifn de las desviaciones dé
la idealidad y a su vez del efecto que pueden ocasionar las

mismas.

Estas précticas serdn también de una gran utilidad, por
que el estudiante tendr& un contacto directo con el reactor

y aprenderd la operacifn del mismo a diferentes condiciones
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preéstablecidas; para ayudar a que la operacidn del reactor
sea adecuada, en &ste capftulo se incluye un manual de ope
racibn del reactor que ayuda a conocer las limitaciones y -
condiciones de operaci6n, as! como el mantenimiento que de-

be darse al mismo.

4,1 PRACTICAS DEMOSTRATIVAS

Las pr&cticas demostrativas propuestas, son las siguien

_tes:

INGENIERIA QUIMICA VIII
CARACTERIZACION DE UN REACTOR EN FASE LIQUIDA

OBJETIVQS:

- Que el estudiante defina-paré que sirve la -~
caracterizaci6n de un reactor como equipo de -
proceso.

- Que el estudiante logre elegir el método esfi-.
mulo respuesta adecuado para la caracterizacién

- Que el estudiante comprenda que es una curva -
RTD.

~ Que el estudiante utilice los métodos para el
c&lculo de conversiones en reactores reales.

- Que el estudiante ubique el reactor estudiado
dentro de los distitos modelos de flujo exis--

tentes,
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PREGUNTAS PREVIAS
~a) tAqué se le Tlama tiempo de residencia?
b) 2Cufl es l1a diferencia entre el flujo en pistén y el
flujo en mezcla completa?
c) éQué se entiende por desviaciones del comportamiento
ideal?
d) iPara quf” sirve la caracterizacion de un equipo de --
procesq? _
e) ¢Qué son los mBtodos estimulo-respuesta? citar algu-
nos de &stos.
f) éQué es una curva>RTD? explicar.
g) Explicar los modelos "directamente del trazador", --

"modelo de dispersidén” y “modelo de tanques en serie"

INTRODUCCION

La caracterizacion de los equipos de proceso, se hace --
con el fin de detectar las desviaciones del comportamiento -
ideal y a partir de estas definir eficiencias reales en los
equipos estudiados. }

En ésta prdctica se pretende realizar un andlisis del -
patr6n de flujo seguido por el reactor estudiado, cuando se
opera en estado contfnuo y sin cambio apreciable de densidad

al agregar un trazador.

EJEMPLC DE LA PARTE EXPERIMENTAL

a) Se establece un flujo estacionario de agua en el rea

ctor, a un volumen igual a 15 1t definido.
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b_ b);Se calcula e) tiempo de residencta con Y= iS 1t/n-
- donde v es el flujo manejado. )

c) Una vez controlado el estado estacionario se agrega
el trazador en forma de impulso que en éste caso es
NaOH. E) estudiante hard los c&lculos necesarios -

AV?para.tener una concentracidn dentro del reactor ---

igual a 0.3 molar aprox.

'd),Un; vez que Sse agregd el trazador se comienza a to--

7 ‘mir_muestras durante un tiempo igual a dos veces él
tiéﬁpo de residencia.

e) Se valordn las muestras con‘HCI pra?iahentg valora-
do (Oar M aprox.): Daradetectar el pun§§ de equiva-
lencia se utiliza indicador rojo neutro.

f) Los pasos a,b,c,d se hacen para otros flujo; {dos -

mfnimo).

Esta parte experimental ests sujeta a modificaciones -
parciales o totales propliestas por el estudiante para fgua

larla o mejoraria.
PREGUNTAS - GUIA (REPORTE)

1.- Trazar las curvas ct vs t y E vs t tebricas
y experimentales.

2.- Aplicar el modelo de dispersif6n y calcular Md.

3.- Aplicar el modelo de tanques en serie y calcular

N real.
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4.- Discutir las diferencias entre las curvas predi-
‘chas y las obtenidas. |
~5,« Para una reaccifn dada,‘calculé Ta conversidn real
que se obtendrfa en &ste reactor para los distin--
tos modelos (modelo de dispersifn, tanques en se--
rie, etc.).

6.- Conclusiones acerca de las experiencias anteriores.



INGENlERIA QUIMICA VIII

DETERMINACION DE LA CINETICA DE LA SAPONIFICACION
DEL ACETATO DE ETILO

“OBJETIVOS: . i
| - Que el estudiante utilice el método diferencial e
fntegral. Para obtener una ecuacibn cinética que
" . represente los resultados expérimehta]es.
- Que se analicg el efecto devla transferencia de -~

masa en la cindtica estudiada.

PREGUNTAS PREVIAS

a) tQué es velocidad de feaccibn?

b) Defina el método 1ntegralyde apaiisis de datos.

c) Defina el método diférencfal de an&lisis de da--
to?.

d) icamo se sigue la cinética de una reaccibn deter
minada? | )

e)‘Explique la influencia de la trahsferencia de ma

sa en 1a cinética estudiada.

INTRODUCCION

El estudio cin&tico de una reaccidn dgterminada, se hace
con el fin de conocer la velocidad de reaccibn, para asf poa
der estimar tiempos de residencia dentro de los reactores. -
También el estudio facilita el conocimiento de como varia es

ta velocidad cuando alteramos condiciones de operacidn,




] En esta_practica se pretende que el estudiante, estu--
‘die a2 influencia de la transferencia de masa, sobre la ve.
locidad de reaccion de 1a saponificacibn del acetato de eti
1o a‘temperatura ambiente y presidn.atmosférica.'La cinéti-
ca se seguird medianie’IG valoracidn del exceso de NaOH ---
féqcéibn 1:1).

PARTE EXPERIMENTAL

CoﬁAggigacion
. a) Se hacen reaccionar las siguientes cantidades de bs
reactivos: |
[NaOH] = 1 M
[EtAc] = 0.5 M
(el estudiante hard los c&lculos necesarios para te
ner estas concentraciones en un volumen dado).

b) Una vez empezada la- reaccion se tomiran muestras ca
da dos minutos. (Alfcuota selecﬁionada por el estu-
diante ); valorandose inmediatamente con HC1 (con--
centracidn calculada y valorada por el alumno); el
puntoide equivalenciq se detecta con indicador rojo-

neutro,

Sin agitacién

Repetir inciso a y b.

PREGUNTAS GUIA (REPORTE)
1.- Trazar las curvas cA Vs t; observar su comporta-

miento.
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2.- Aplicar los métodos diferencial e integral para esta
| blqcer una ecuacién cinética que explique:el'fenﬁme-
no. ' ' ‘
3.- Coﬁcluir acerca de fa influencia de 1a transferencia

de masa en la veloéidad de reaccibn.

4,2 MANUAL DE OPERACION DEL REACTOR
.E1 manual de operacifn para el reactdr(R-1503) ubjcado -

en las ﬁuevas instalaciones del LEM, consta principalmente

de una gufa para que el estudiante pueda operar el reactor -

sin ningun tipo de riego.

Luego, entonces, conociendo los limites de operacifn dél
reactor, el mantenimiento a los elementos principales que -

1o componen, se puede pfolongar la vida del reactor.

4.2.1 CARACTERISTICAS

- Reactor de acero inoxidable de tapa engoznada -
con chaqueta de 19 1t Je capacidad de trabajo ,
(construYdo pdr “pféudler, S.A de C.V)

- Lubricador de presidn para sellos mec&nicos.

- Mandmetro (metron modelo 11510) bourdon bronce,
de 115 mm (4 1/2") de c&ratula. Conexiones infe
riores de 6.4 mm.; intervalo 0-2Kg/cm2 (de 0-30
psig) con sello quimico, brida superior en acero
al carb6n, anillo de i1impieza, diafragma, brida

inferior en acero inoxidable 316.
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:F termopar tipo "J" con termopozo bfidado de ba-
rra ﬁerforada,de 38 mm (13*) de difmetro inORi
vgitud'de 267 mm (104") en acero inoxidable 316.
- Motoreductor vertical con brida de fijacidn y -
“eje de salida hacia abajo (TIPO NAV-iZ) 1750 --
RPM -2 87 RPM. |

4,2.2 LIMITES DE OPERACION

"= Presifn mExima de recipiente 2 Kg/cmz (30psig)

- Presibn mixima de lubricador de presion (350 «-

~ psig) ,

-VCapacidad de trabajo 19 1t (5 gal)

= Presion mixima interior 4.2 Kg/cm2 man. .
- Presifn mixima chaqueta 6.3-Kg/cm2 man,

- Temperatura de diseﬂb 200°C | |

Precaucibn, no exceda los limites de operacidn

indicados.

4.,2,3 MANTENIMIENTO
El mantenimiento del reactor se limita principaimen
te al moto reductor y al lubricadof de presibn, ésto no im--
plica restarie importancia a los demds ‘elementos del reactor.
E1 Tubricador de presidn fue construido pér Pfaudler S.A. de
C.V, y a continuaci6n se dan generalidades, precaueiones de

operacifn y procedimientos para el mantenimiento.

4.2.4 GENERALIDADES
E1l lubricador de presifn Pfaudler que se muestra-

en la fig. 26, opera normalmente igual a uno de tipo convec-



o
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FIG. 26 - Lubricador de presifn Pfaudler.
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cionﬁf. E1 lubricante calentado por la friccibn del sello
-y ﬁor é]‘calor del recipiente, entra por la perte superior
(25), y sube por el conducto (26) e inunda 1a camara inte-
‘rior del lubricante (7). Enfriado el flujo desciende y re-
~torna hacia el alojamiento de los sellos a través de la -
parte 1nferi§r (24). Para asegurar un redimiento adecuddo.
’1as conexiones del lubricador (cua]duiera de las dos) deﬁen
-sef colocadas a un nivel mds alto o igual que el de las -

" conexiones del alojamiento de los sellos.

Durante 1a operacibn, el nivel del Tubricante -
debe sef mantenido en la marca del vidrio indicador de ni-
vel (27). S1 e) nivel cae por debajo del m&ximo del! con--
ducto querlieva al Iubricénte hacia arriba, la circulacién -

"se detendrd y podr§ originar un sobrecalentamiento., As{ -~
mismo, un nivel alto de lubricante podr& causar sobrepre--
si6n, en dado caso una bolsa de aire, debe ser mantenida -
para permitir l1a expansjon del lubricante cuando éste es -

calentado.

La presidn réquerida por los selfos es suminis-
trada por aire externo o por un suministro de gas inherte
conectado al Tubricante. Notese que 1a bomba manual es pa-.
ra ser usada solamente para adicionar lubricante a la ca-
mara en caso de una fuga en el sistema, o para que una --
reaccidn pueda ser terminada antes de parar por reparacio
nes (nunca debe ser usada para regular la presibn), La --

presiGn de operaci6n del lubricador debe exceder 25 psi -
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labpresion del recipiente; para evitar que 1a presifn escape

por los sellos, primero se debe fijar 1la présidn de operaéién o

del lubricador.

E1 lubricante puede ser alguno de los siguientes:
.- 50% etilenglicoly 50%agua
.- aceite mineral
aceite hidraulico
.- aceite SAE 10

]

.~ Agua a PH ='9

La capacidad del lubricador es de 2 1t aproxima-

damente.
4.2.5 PRECAUCIONES DE OPERACION

- Siempre presurice los sellos antes de presﬁri--
zar el recipiente. De lo contrario el sello y -
el asiento del sello mds lento pueden ser dafa-
dos. '

- Nunca use Ta bomba manuyal para presurizar los -
sellos. Esta es para ser usada solamente para
adicionar lubricante en caso de un nivel bajo.

- Verifique el nivel del lubricanteVregularmente
Un nivel persistentemente bajo indica una fuga
en la unidn del sello.

- Para completar una operacibn por lotes cuando

| e] nivel es bajo, operar la bomba manual para
restaurar el nivel a la marca sobre el vidrio

indicador.
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-Nunca incremente el nivel del lubricante sobre

1a marca del vidrio indicador. Una bolsa de --

. aire puede ser mantenida para la expansidn del .

lubrtcante.

'No exceda el m&ximo de presibn estimado para el
lubricador (350 psig).

51‘1§~v!1vu1a de bola muestra fuga, use la vil-
vhla‘de cierre manual (35) para sellar la cama-
ra. Reabra solamente cuando se>éste usando la -

bomba manual para adicional lubricante.

PROCEDIMIENTOS PARA EL MANTENIMIENTO

1

2.

.- Cierre el suministro de aire o gas inherte.
- Descarge Ta presibn a través de la vilvula --

(4).

.~ Quite el tapon macho (17) y drene el lubricante

dentro de un recipiente adecuado.
.~ Desconecte los conductos y quite el Yubricador
desde &1 alojamiento de los sellos o desde el
soporte.
.- Remueva los conductos desde la parte inferior -
(24).

.- Con una 1lave de tuercas apropiada quite la v&l

vula ensamblada desde el lubricador {18) .
.~ Quite el reten (21) desde el cuerpo de la v&l--

vula.
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8.- Limpie y reensamble el balfn (22) , resorte -

9.-

10.-

(23). y el asiento (20). Reemplace las partes

ﬁue observe dafadas.

Reensamble 1a v&lvula (18) dentro del lubrica--

dor; usahdo sellahte para tuberfa. Asegiirese de

que pueda remover 1a vilvula posteriormente, --

'usgndo el sellante adecuado.: _

LQ valvuli de respiracifén (10), raramente re-«2

quiere servicio.Para limpiarla, se siguen los -

siguientes pasos:

a) quite los anillos de agarre (16) desde el bq-
toén de articulacibn del émbolo (15) y quite
el émbolo (13).

b) 1nserte dos clavillos dentro de 1a v&lvula
ensamblada y desatornilliela.

c) reemplace‘el aro de agarre (12) en el émbolo.

d) limpie 13 v&Tvula y reensamble v&lvula y ém-
boto. | |

11.- Reensamble el lubricador y plngalo en servicio.

Para visualizar estos procedimlentos, observe la fi-

gura del lubricador (fig. 26).
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PARTES INDICADAS EN LA FIGURA DEL LUBRICADOR DE PRESION
1.- Toma de conducto
2,- Cruz

3.~ Placa de fabricante

4.- Vilvula

5.- Tubo (retorno del lubricante)

6.~ Cubierta o tapa

7.- Compartimiento

8.~ Toma de conducto

9,- Asiento‘de vdlvula

10.- V&lvula de retencin

11.~ Manguillo

12.- Aro de &mbolo

13.- Embolo

14.- Pasador engoznado

15.- Pasador engoznado

16.- Aro de agarre

17.- Toma de conducto (drenar)

18.- V&lvula de retencidn ensamblada

19,-.Cuerpo de ta v&lvula

20.~ Asiento de la vélvula

21.- Reten

22.- Batin

23.- Resorte ,

24.- Salida del lubricante, del lubricador de presitn
25,- Entrada del lubricante al lubricador de presién
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26.- Soporte de tuberfa

27.- Vidrio indicador
23;‘ Aro de cubierta
29.- Roldana de reten

© 30.~ .Cubierta

~31.- Manlmetro

32.- Niple
33.- Unibn
34.- Niple

35.- Valvula de aguja-

4.2.7 MOTOREDUCTOR

E1 motoreductor es del tipo MAV 12 de 3/4 1t aprx. i
- EV lubricante usado es aceite SAE-140. La posicibn del motore-V&
ductor es vertica] veof..brida de fijacibn y eje de salida’ hacta
abajo, 1a lubricaci8n es en bafic de aceite por borboteo y en -,f
ciertosccasos por bomba; a continuacifn se’haﬁéh algunas reco- ?
mendaciones para el mantenimiento.
- A las 500 Hrs. de servicio cambiese el lubricante, te-
niendo cuidado en que quede totalmente eliminado el --
viejo y todas las impurezas que contenga. Después el -
cambio puede hacerse cada 2 000 Hrs.
- En los reductores verticales, verifiquese periodicamen
te la estopada apretandola cuando se observen indicios
de pérdida del lubricante, &st& operacidf consiste en

reajustar los tornillos de 1a platina y del eje lento-
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V .delvreductor. »

- Cuidese de verificar constantgménte:ej‘nivel. rehacﬁeﬁ
‘dolo periodicamente.

- Al poner en servicio un reductor, hayﬁquervefificar S-
por la intgnsidad de marcha narmal (amper!metro). $i «

éste trabaja dentro aé Tos 1imites fijados al calcular
To. ‘



CAPITULO V

La perseverancia no es una
carrera de larga distancia;
consiste en muchas carreras
cortas, sucesivas,

W.E.
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CONCLUSIONES

Con la realizacidn de &ste trabajo, podemqs concluir -=

que 10s métodos estimulo-respuésfa j 1a experimentacidn con

trazaddres ayuda 2 predetir el compﬁrtimieﬁto de.dn equipO';
| de ﬁrocéso, tal fue el caso del reactor estudiado en éste --
trabajo, también &ste tipo de estudio da la informacidn acer
ca de las desviacones del flujo ideal y de 1a existencia de
canatizaciones o zonas muertas.

* .La“caracterizacibn del reactor, did como resultado que
en realidad, el equipo no opera’como un reactor dg mezcla -
completa, sino coma l.SSZreactores de mezcla completa conec |
tados en serie (segin el modelo de tanques en serie), para
‘el flujo de 0.6 1t/min; cuando el reactor se operd a un flu
Jo de 0.77 1t/min, se observd que se conpbrta como 1.49 re-
actores de mezclia completa conectados en serie, este mismo
resultado se obtuvd para ei flujo de 0.94 At/Min (N=1.49).
Se puede congluir en general que el reactor se comporta co-
" mo 1.5 reacores de mezcla completa conectados en serie.

E1 modelo de dispersifn s6lo indica qde el comporta---
miento se acerca a uno de meicia completa, debido a los mo-
dulos de dispersidn obtenidos para cada flujo (Ndl =0.6718,
Md, = 0.7499 y Hd3 = 0,7493); ya que todos son mayores de -
0.2.

Con 1o que respecta a la cinética de 1a saponificacibn

del acetato de etilo con ag1fac16n. se concluye que 1a ciné




onos

tica.es de segundb 6rden global y de primer 8rden con respec

to a-cada reactivo ind1v1duq1 {NaOH y EtAc).

7‘ Ll_saponificacion del acetato de etilo sin agitacibn se
dividie en dos etapas para facilitar el andlisis cinético of
‘teniendose para la segunda etapa de ambas corridas que el --
cdmpdrtauiento es de tipo normal y homogéneo y que la cinéti
ca es de seguﬁdo 8rden global y de primér 6rden individual -
_con fe¥pecto a Yos reactivos. | |
' La primera etapa de ambas corridas se comport8 como una
'}cinéfica infinitamente lenta definida por Levenspiel 0.(9) y
a pesar de que todas las écuacione§ ensayadas no explicar8n
_satisfactoriaménte 1os resultados obtenidos, se adoptarfn --
aqué]]as que tuvieran el menor error en la prediccidn de --
" los re#ultados'experinentales. ‘

Es conveniente mencionar que los coeficientes cinéticos
con agitaci6bn y sin agitacidn, difieren en unidades siendo -

los priﬂeros referidos a.minutos y los segundos a horas.

El manual de operacidn que se incluyé, is( como las --
.prlcticaé demostrativas, se espera que sean de gran utilidad
para las asignaturas de Ingenierfa de reactores. Asf, tam-i-
bié&n se espera que este trabajo ayude a una mejor compren---

si6n del funcionamiento de un reactor como equipo de proceso.
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