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N o M E N e L A ., r1 R A 

dML ár.ea de transferencia pot· pas'.:illa, crn~/p:i.stilla 

AF área libi::e de-. flujo, sección t:t"ansve:r sal del rea~ 
toe, 51.S'i cm· 

A factor de frr::;::uencia en 1.~1 ecuación •fo Arreni:ius 

Cp capacidad calorífica 

dw diferencial a~ masa del catalizador, g 

dx diferencial de conver3iÓn 

O diámetro, cm 

Ji difusi11idad molecular, cm2 /seg 

E difusibilidad de rerrolinos 

E coeficiente de transferencia 

Ea energía de activación 

f factor de fricción 

F gasto másico, corriente de alimentación, gnol/seg 

FR corriente de recirculación, gmol/seg 

F variable ale~toria de distribución t con (n-2) grg 
dos de libertad 

G ~asa velocidad, g/(cm2-seg) 

9c factor de conversión fuerza - masa 

h coeficiente de transferencia de calor 

jH factor de transferencia de calor 

j
0 

factor de transferencia de masa 

k conductividad térmica 



k constante de velocidad de reacci6n 

k coeficiente de transferencia de masa, 
gmol/ ( seg-crn2-m..•n.Hg) 

km: coeficiente de transferencia de masa, cm/seg 

L longitud, cm 

M masa molecular del naftaleno, 128 g/gmol 

nN ·roles transferidas de naftaleno por unidad de 
tiempo, gmol/seg 

nT: moles totales por unidad de tiempo, gmol/seg 

Np : número de pastillas 

Nn. : número de 
Du~ 

Reyno ld s. --l\ 

Ns,: número de Schmidt,~ 

'~ 
NHu: número de lJusscJ.t, .. 00_ 

k 

N51: número de Stanton, C~G 

Nrr: :1Úmero de Prandtl ~ , k 

Pj presión de vapor del naftaleno, rmnHg 

•• 

P, pr·esión parcial del naftaleno en la corriente de 
aire, mr:\Hg 

P, p::esión total del sistema (atirosférica), 595 millRg 

bP caida dio presión 

Q g<lsto volurn6trico, ml/seg 

r posición radial 

R :;onstante universal de los g:ises, 82 (ml-atm)/(girol ºK) 

rrF velocidad de transferencia de masa por pastilla, 
g;nol/ ( seg-¡:iastilla) 

rr ·velocidad de transferencia de masa, girol/(seg-gcat ) 
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rrA: "'Üocidad de reacción, gnnl ele A/{seg-g,b1 ) 

rro : velocidad pr-omedio global 

T~,: temperatura promedio del sistema, ºK 

t : tlempo de duración de una corrida, seg 

u: velocidad lineal, cm/seg 

v: velocidad, cm/seg 

v. : variable observada de una variable aleatoria 

V: variable aleatoria de distribución F con 
(l,n-2) grados de libertad y (r.-2,n-r) grados de 
libertad 

w: masa de la pastilla, g 

6W: pórdida de masa, g 

x : conversión 

y" fracción mol del naftaleno en la corriente gaseosa 
( ¡_lire ) 

Yo fracción mol inicial 

Y¡ fracción mol intermedia 

~ fracción mal final 

~ ordenada de la línea d~ regresi6n 

(3 p•::!ndiente de la línea d•:! regresión 

S difusibilidad molecular 

µ viscosidad del aire, g/(cm-seg) 

µ<xi mddia p~blacional 

v v:scosidad cinem&tica 

densidad del aire, g/cm3 

t: esfuerzo cortante 



r: concentración por volumen de lCl propiedad de 
transporte 

'y 

'f flujo de la propiedad para cualquier valor de X 
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OBJETIVOS 

l. Determinar el efecto del gasto volumétrico 

sobre el coeficiente de transferencia de 

masa en reactores continuos a~~tados de ca 

nasta giratoria y establecer una correla

ci6n entre el coeficiente de transferencia 

de masa, flujo volum§trico y velocidad de 

rotación. 

2. Determinar el grado de influencia por el 

cambio de geometrra de la canasta, para u~ 

mismo reactor, sobre el coeficiente de 

tran3ferencia de masa. 
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INTRODUCCION 

En el diseño de reactores comerciales para sistemas 

heterogéneos es necesario tener una expresi6n de la velo 

cidad intrínseca de reacci6n; esto es, una ecuación que 

represer:tE:! solamente la transformación qufmica, para des 

pués cor::bin.irla con un modelo de reactor que incluya sus 

propios efe·~tos de transferencia de masa y calor. 

A Fartir de reactores de laboratorio se pueden obte 

ner expresiones de la velocidad intrínseca de reacción; 

dependiendo del tipo de reactor y condiciones de reacción, 

6sta velocidad puede obtenerse directamente de los datos 

de laborato~io; o bien, se logra una expresión de veloci 

dad que incluye los efectos de transferencia de masa y 

calor, de 101 cual se puede desarrollar una expresión para 

la velocidad intrínseca. 

De la ~elocidad intrínseca combinada con las resis-

tencias fisicas correspondientes a las condiciones de 

operaci6n comercial se obtiene la velocidad global real, 

que, junto con los balances de materia y energía corres

pondientes, complencntan las ecuaciones para el diseño. 

Si se conocen las velocidades de las reacciones químicas 

es posible diseñar cualquier tipo de reactor introducien 

do los proc!sos fisicos apropiados con dicho equipo. 

Existe una gran variedad de reactores de laborato

rio que, mejiante su construcción y sus condiciones de 

operación, tratan de minimizar o eliminar las resisten

cias extern~s e internas a la transferencia de masa y c~ 

lor, de tal forma que directamente se consiga la veloci

dad intr~ns!ca con los datos experimentales. A tales 

reactores que no presentan resistencias físicas y de los 

cuales se pJede obtener directamente la velocidad intrrn 

seca de rea:ción, se les llama reactores de funcionmnien 

to ideal. .J. M. Smi th (Ref. 1 ) establece dos tipos de 

reactores de flujo con funcionamiento ideal: 
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l. Flujo pistón (no hay gradienées radiales) en un 

reactor tubular donde la velocidad de reacción 
varía en un camir:o controlado con 1<1 posición. 

2. Flujo mezclado completo en ur: sistema de :anc¡ue 

agitado donde la velocidad de reacción es uni

forme. 

En la parte I1 se hace una descripción de los prin-

cipales reactores de laboratorio, mostrando sus ver::ajas 

:r desventajas. 

De los reactores de laboratorio, el reactor ca:alí

tico continuo agitado se apega a la sejunda clasificación 

·-:echa por T. M. Smith, que consiste de cunastillas fijas 

er: un eje central giratorio con propelas y para lograr una 

agitación más violenta mediante mamparas (baffles) en la -

;:;:;red del reactor. Se considera que cae¡:¡ movimiento de la 

c::i:-iastilla causa una conversión difere:-.cial, obteniéndose 

como resultado final un:i conversió:. ir.'~egral, lo ct.:al in-

corpora las ventajas del reactor difere~cial junto con la 

~acilidad del análisis de datos de conversión integral. 

Este tipo de reactor representa dos inconvenientes; 

uno, su uso es poco recomendable en el caso de reacciones 

e:-. las cuales la contribución por reacción homogénea sea 

apreciable, ya que el volumen libre der::ro del reac:or es 
considerable: el otro, es la imposibilidad de medir la 

:emperatura del catalizador. El volumen libre puede minimi

zarse mediante un diseno apropiado del reactor. El medir 

la temperatura en la superficie catalí:ica es un factor -

i~portante para reacciones que son altamente exotérmicas ó 

endotérmicas, ya que para gradientes insignificantes de 

concentración puede existir una gran diferencia de teripera

:ura v ésta diferencia entre la fase fluida y la superfi

cie catalítica afecta a la velocidad de reacción por lo que 
se ~ace necesaria una evaluación previa del coeficiente de 

transferencia de calor de la partícula al medio fl~ido. 



Como una aproximación se han evaluado los coeficien

tes de transferencia de calor a pact:ir de correlaci.or.es 

de factores de transferencia de calor para lechos fijos, 

pero debido a 10 diferencia de mecaniswos convectivos - -

cciusados por la dist.inta forma de agitación, pueden come

terse errores apreciables er. la evaluación del gradiente 

de temperaturas. 

Por lo :anto se h~cen necesarios estudios de trans

ferencia de calor, para este tipo de reactores, pero es -

casi im,Josii~le por la di.ficultacl de medir la temperatu

ra •=n L:, o;upcr:icie catalítica; sin embaryo, mediani::e es

tudios de transferencia ele masa v considerando la analo-

qía de los meca:-.ismJs de tn1:,sport:e (Anexo I), se logra -

calcuL:ir la di terencia de :::emperatura s ~or. una mejor exac-

+.:i tud. (Ref. ¿). 

En el pres2nte ~rabajo se realiza un estudio experi

mental de transferencia de masa en un reactor catali~ico 

continuo agitad~ de canasta ciratoria, para determinar la 

funcionalidad del coeficiente de transferencia de masa 

con respe~to al ~asto volumétrico y a la velocidad de ro

tación; así misor;J, el efecto del cambio de qeom·2tría de la 

canasta. 
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l. Re2c'::ores Cvtalí'::icos de La~ora:orio. 

Los reac~ores de ~~~oratorio es:ár dedicados a esta~le 

·:::er modelos ciréticos 6e sistemas reaccior.a:·.tes ·· a evaluar 

catalizadores comercia!es, con la f~;:alidad de que refleje~ 

:idecuadame::te su selec-:i?idad ·: ac::·:idad química. Para lo 

·~ual se ·r:ar. diseñado 1..;:-.¿, r_.¡r¡¡n varie:;,,a de reac·:ores que prE 

':enderi ser operados is:.· :érrnicarnen'::~" c:on u~. mí:·.ir:-.o de ric;sis-

:cncias físicas, facili~ando la ~edición de los eventos -

químicos in~rinsecos. ~s:o es irnpo'.':ante porque en ausencia 

de tales datos intrínsecos, los datos de veloc:~ad de reac

ción pueder. rendir ex;¡::-esior:es de ·.•elocidad si.~ sentido ·· -

el reactor de planta :-."'.:oado en tal::-s, o\lede operar a T'iveles 

impredecibles de cficie~cia. 

Se ''n:- realizado ,,_.,~.álisis, por ci fere•;tes i:':vestigado

·~es 'Refs.3,5,~,7,8 SI. de las características de reacto

res de laboratorio; a .:::ontinuació: se preser.ta Jr.a sÍ:'tisis 

de éstos reactores. 

l.l Peactores de Lec~2 ~iio. 

l.l.1 Reactor Integral. 

En ur rerictor de :..ec"io !:i io c:.:";;i orinci pal di Hc1ütad 

'='S mante:-.er la isoter:'.':cidad el" el l.ec":o; además de los 

pro:::lemas ocasio:-.ados ?·or gradie:-":es radiales al '::ravés del 

:u':-o ,, efectos de mezc2.::,do lo;igitudi:~al; éstas 6esviacio:-.es 

~ueder ser reducidas a :-iveles acep:atles por e~ ~so de tu-

l-os cor. una alta relac:..'.5:- L/D. En i.:: ma1,oría de las veces -

tie':er una lor:::ritL•d de l 1) a 20 cm ·· el di<:ímetro ael tu.·:o 

que los contiene es de: orden de 2 2 cm 1
,.., i ';. 1 ) . 

Para co:--,seguir el.:..::ü:;ar las resiste1:cias ex':ernas se 

trabaia a co1:diciones :::e fluio pis:ór. " para elirnL·.ar las 

resistencias internas se utilizan pertículas i:-ertes recu

Liertas con el catalizador o hien col" tamanos de partícula 

relativamen:e peaueHos, pero lo su~1cienteme::te grandes 

para ~o ser arrastrados. 
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Haciendo un balance de materiales sobre un elemento dife

rencial, dw 

en donde, ~ es la velocidad de reacci6n (moles de A con 

vertidas por unidad de masa del catalizador por unidad 

de tiempo), F la velocidad de alimentación (moles por 

unidad de tiempo) ; dx que representa la conversión dife 

rencial de A; integrando 

Si la velocidad de reacción es conocida a varias 

conversiones, w/F puede ser determinada por integración 

grfifica (disefio de reactores). Pero si se quiere deter

minar rrA e; variils con'·ers iones, se éirafic~ x '!-s. w/F j' 

diferenciando se obtienen los valores deseados de ~ 

Este es el princi~io del anfilisis de un reactor integral, 

llamado así porque in?olucra i1n5lisis de datos c:e conver 

sión integral determinados experi~entalmente. 

La principal causa de errores en los datos inte

grales e::: la falta de isotermicidac:, lo cual es p::irticular

mente serio para reacciones altamente exot6rmicas. Una 

solución a este problema es diluir el lecho catalítico 

con sólidos inertes. Pero se ha encontrado que el simple 

mezclado del catalizador y del diluyente no mantiene la 

isoterrnicidad, pues existen zonas con diferente grado 

de dilución; Calderbank et. al. ( Ref. E propone una 

ecuación para calular la dilución requerida para mante

ner condiciones isotérmicas, como una función ce la dis 

tancia a lo largo del lecho empacado. 

l. l. 2 ~eactor Diferencial. 

Es un reactor de lecho fijo, cuya longitud es 
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tan pequeña que se consiguen conversiones diferenciales de 

tal forma que los cambios en la composici6n de las corrien 

tes de entrada y salida sean pequeños (Fig. 2 ¡. Bajo estas 

condiciones de conversión se puede considerar que la velo

cidad de reacci6n es constante, y del balance de materia 

se obtiene la velocidad de reacci6n: ''A dw::: F dx 

X0 - X, 
- trA = --¡¡¡-

F 
€sta ecuaci6n corresponde a un promedio de los valores de 

entrada y salida. 

Debido a la característica del reactor de obtener 

conversiones dif:erenci~les es necesario un alto grado de 

precisi6n analítica, lo que puede dificultar la utiliza

ci6n de este reactor. Para facilitar el an§lisis se pre

paran alimentaciones a 2iferentes concentraciones para 

obtener la velocidad de =eacci6n a diferentes co~~osicio 

nes. Esto es posible solo en reacciones simples, con un 

mecanismo de reacci6n conocido, en reacciones co~plejas 

pueden formarse algunos compuestos que puedan di:icultar 

la preparaci6n de las alimentaciones o cuya presencia no 

pueda ser conocida a primera instancia. 

Loa detectores muy sensibles, disponibles en croma

tografía de gases han techo posible la verdadera opera

ción del reactor diferencial para algunos casos. 

1.1.3 Reactor de Recirculación 

A. Contínuo. 

Es un reactor di:erencial, operando de tal forma, 

que un gran porcentaje de la corriente de salida es re

circulada, una ?equeña cantidad de alimentaci6n es agre 

gada continuamente y una peguefia cantidad de producto 

neto ~s removida continuamente; así, un sistema ¿e reac 



--". *dw 

F~1~-x, F 

Fig 1 Reactor Integral 

Fig. 2 Reactor Diferencial 

~ ;...-dw 

F, Yo Y; >I m > F, Y, 

1 FR 

Fig. 3. Reactor de Remculación Externa 

conversion 
finita 

. ' conversron 
diferencial 

7 
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tores es obtenido en uno solo, el cual tiene varias ven

tajas sobre el reactor diferencial convencional. Las ve

locidades de recirculaci6n, usualmente son de 10 a 15 

veces la velocidad de alimentaci6n, el sistema deberá 

tender a ser m5.s isotérmico nccesilriamente. 'I'ambién, las 

altas velocidades resultantes al ~asar por las particulas 

del catalizador elir.üna car;i com:1letamente cualc¡uier in

fluencia a la transferencia de masa externa. Un diagrama 

del reactor de recirculaci6n es mostrado en la Pig. 3. 

Este tipo de reactor, en ausencia de recirculaci6n 

se puede comportar corno un reactor diferencial y la velo 

cidad de reacci6n estarfi dada por 

esto es, la fracción mol final, ~ , no es muy diferente del 

valor inicial, ~ , y la velocidad es un promedio corres

pondiente a una conversión promedio. Con la velocidad de 

recirculaci6n; ~ , puede llegar a ser considerablemente 

más pequeña que y
0 

, esto es, ur.a cantidad considerable 

de reacci6n se ha llevado a cabo. 

Un balance de materia en la secci6n de entrada del 

reactor es: 

Y; = 

La velocidad de conversión al través del lecho cata

li tico es, en términos de la fracción mol del producto 

(.
F .. F.) r = __ R {Y, -Y) 

w ' ' 



La velocidad ?remedio global basada sobre la alimen

tación ¡ el efluente es 

F n;, =- <Y.-Y.l w 1 o 

La velocidad promedio global, ~ , deber§ ser la mis 

ma en todo el lecho; adern5s de mostrar que la conversión 

diferencial prevalece sobre el lecho, tal ~ue ~ represe~ 

ta una velocidad ;::cmtual,más bien que una 'ielocidad prom~ 

dio, lo cual se d~~uestra a continuación 

Sustituyendo la ecuación 

Y¡:: 
FJ:,+~Y, 

en 

~F +F.') . r = __ R_ (Y, - Y.) 
w 1 1 

obtenemos 

rr = F -(Y,-V) w 1 b 

rr :: n;, 

La ecuación siguiente, obtenida a parti= del balance 

de materia 



muestra claramente que y, se aproxima a y, conforme la 

recirculaci6n, ~ , sea aumentada. Asi, a altas veloci

dades de recirculaci6n, la velocidad de reacción corres 

ponder5 a las condiciones de salida y estar§ dada por 

Y, -Y0 
rrA -::--W--

f 

obteniéndose datos de composic~6n de salida y velocidad 

de reacci6n, con lo cual se p~ede deducir la cinética 

de la reacci6n. El empleo de :as condiciones de salida 

evita la necesidad de emplear alimentaciones sint~ticas 

a diferentes composiciones cc~8 en el reüctor diferen

cial convencional. El reactor ".le recirculaci6n, en el 

cual la velocidad de recirculación es lo bastante alta 

para asegurar una composición casi unifonne en todo el 

espacio del gas, hace posible conocer la concentración 

a la cual la velocidad de reacci6n fue medida. 

Por lo tanto, un nivel de conversión neto finito, 

10 

Y, - Y. , se realiza por la conveL; ión de un ciclo dife

rencial, y, -Y; . La identidad es este proceso con el de un 

reactor continuo bien agitado es aparente. El reactor 

de recirculación re?resenta un tipo de unidad de labora

torio ideal, altas velocidades de fluido y baja conver

sión por paso aseguran gradientes despreciables radiales 

y de i:Jterfase. 

Una ventaja diferente del reactor de recirculación 

es que la velocidad del gas que pasa por la superficie 

catalitica puede ser incrementada 31 l!mite de la circu

lación del aparato sin cambiar el tiempo de residencia, 

~s[ los efectos de transferencia d~ masa y calor pueden 

ser eli~inados o minimizados usando altas velocidades de 

recirculación, pre~iendo que no haya cambios debido a la 

no uniformidad del empaque. 

Sin embargo, su uso es restringido por las dificul

tades ~ec5nicas que presenta, tales como condiciones co

rrosivas o posibles presiones altas. Ademfis, la recircu

lación :::equiere de una bor:1ba, la que puede acarrear con-
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taminación en la corriente, v de un volumen de~onexiones 

de tu~ería consideratle, lo que puede causar un enfria

miento en el gas del reactor y recalentarlo si va de re

greso al través del lec~o catalítico; así como posibles 

fugas. Tam::ién este reactor es impropio cuando tienen lu

gar reacciones no catalíticas u homogéneas que est~n ocu

rrier.do siinultánearner.te ""ª que es difícil defir:ir el tiem

po de residencia para reacciones no catalíticas homogéneas 

por la no uniformidad en la temperatura de las diferentes 

partes del reactor. 

B. In~ermitente (Eatch). 

un reactor de recirculación intermitente (Eatch) con

siste de una cantidad fija (batch) de reactivo que es con

tinuamente recirculada sobre un lecho de catalizadores. Si 
la convers:.ón p::Jr paso es retenida en un valor muy bajo, 

entonces e~to deberá en efecto, constituir un sistema de 

reactores batch diferer:ciaJ.es. Por incorporación debida 

de puntos para retirar muestras, una curva de concentra-

ción v. s. ':iempo puede ser ottenidil para cualquier corri

da dada. I:sto puede ser repetido a varias temperaturas y 

presior.es para proveer de datos necesarios en el análisis 

de ci:.ét ic<1. 

t:r. a. spec :o i mp::Jr :a:~ ':e de los reactores de recircula

c iór. es q'..:i~ el uracJo de mezchirlo puede ser calculado a 

partir de :.a velocidad de recirculacion, FR , y depen

diendo del valor de FR el reilctor puede ser operado en 

los extremos de mezclado. 

1.2 Reactores Continuos Agitados Gas-Sólido. 

Estos reactores son recipientes cilíndricos, en don

de el ca:a~izador está sostenido en canasta de tela de 

alambre, f:.jas o móviles. utilizando e·jes gira'.:orios con 

propelas para proveerlos de agitación. 

Los reactores agitados son fundamentalr.-ente simila

res a los reactores je recirculación externa, en que 
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ambos dan una medida directa de la velocidad a partir de 

la diferencia entre las concentraciones de entrada y sa

lida. La caractertstica principal de estos reactores es 

que la resistenci~ a la transferencia de masa gas-sólido 

es casi eliminada y el mezclado perfecto puede ser alean 

zado, haciendo posible operar bajo condiciones pr~ctica

mente sin gradiéntes. 

1.2.l Reactores de Canasta Rotatoria. 

En estos reactores el catalizador est~ incluido 

en un recipiente de tela de alambre (canasta) el cual es 

t5 LOnectado a un agitador rotatorio en el interior del 

reactor. Las variaciones en el reactor pertenecen al dise 

fio de la canasta y al arreglo de la agitación. Cuando la 

canasta se rota a altas velocidades, el gas fluyendo en 

el interior del re.c;.ctor deberS ser instan Uineamente :cez

clado con el ~as recirculante, tal que la concentraci6n 

del gas de salida ser5 idéntica a la ccncentraci6n del 

medio gaseoso en el recipiente, y la reacci6n ocurriendo 

sobre las pas~illas catalíticas depender5 de ~sta concen 

tración. 

Una desventaja de este reactor de canasta es q~e -

la temperatura actual de la superficie del catalizador, 

o cuando menos en el campo inmediato externo, no pueden 

ser medidos directamente, si la canasta (con este sis~e

ma fluido-catalizador) constituye la parte móvil; por lo 

que, la temperatura medida ser§ la del fluido en el reac 

tor y de a~uí que sea necesario hacer ~reticcioncs de la 

temperatura e~ el catalizador. 

liay tambi&;-; una cuestión que se ha discutido de :'.!:.E 
' 

si todo el catalizador en el tipo de brazo de la cana5t¿¡ 

"vee" el gas tH'.iformemente. Se hiln realiz;i.do diferentes 

disefios para este 

Carberry {Ref. 5 

tipo de reuctores, c0mo el 'l'ajbl-Si-:-o:-s

), Dostrado en la Fig. 4, la agitación 

la provee un eje giratorio con propelas mejorada con ~ 

baffles verticales que forman parte de la pared del reac 

tor separados e;-¡tre si 90º; la canasta se encuentra fija 
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al eje, es de cuatro brazos (crucifonne), cada brazo con 

una capacidad para una monocap;:i de catalizadores. Otro ti 

po de diselio es el presentado por llrisl: (Hef. 2 mostra 

do en lo Fig. 5, en el cual minimiza el volumen libredel 

reactor. Choudhary-Doraiswamy (Ref. 3 ) utilizó una ca

nasta diferente (Fig. 6). Estos investigadores realiza

ron pruebas de transferenci2 de masa para medir la efi

ciencia de contacto del gas y el catalizador. 

1.2.2 Reactores con Catalizador Impregnado en las Pare

des o Colocado en una Canasta Anular. 

En algunos casos una delgada capa del catalizador 

deseado puede ser depositada sobre la pared interiordel 

reactor o sobre un transportador adecuado remo·: ible en 

el interior del reactor o la misma pared del reactor pu~ 

de tener propiedades de catalizador. El reactor cst~, e~ 

tonces provisto con un eficiente agitador para asegurar 

mezclado completo (Fig. 7a ) . Bajo condiciones de mezcla 

do completo y en ausencia de difusión en cualquier poro 

de catalizador (como la capa de catalizador es DUY delg~ 

da), la verdadera cinética puede ser est11diada en cual

quier rango de temperatura deseado. Tal reactor es casi 

una simple fase gaseosa ¿¡gi t;ada con una gran razón de vo 

lumer libre a volumen de:: catiJ.liz¿¡dor; lo cual limita el 

uso en cinét.icar;. :;.i reacciones homogéneas est5n ocurrien 

do simul tii.neLl:nen te con una rcacci6n ca. tLllí ti ca. La temp~ 

ratura del catalizador (esto es, la pared del reactor) 

puede ser directa~ente medida. 

En otros disefios el catalizador estS en la forma 

de pastillas 6 gránulos y est§n colocados en una canasta 

anular hecha de tela de alai:ibre <:l.propiadamente acoplada 

a las paredes del reactor (Fig. 7b ) . En este reactor, 

la temperatura del catalizador es posible medirla direc

tamente, pero una gran razón de volumen libre a volumen 

de catalizador limita su uso si ocurren reacciones horno 

géneas. 
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Fig. 5. Reactor de Canasta Rotatoria 
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1.2.3 Reactor con Catalizador Colocado en una Canasta 

Cilíndrica Estacionaria. 

,. 

En este reactor el catalizador de cualquier forma 

y tamafio o una simple pastilla es colocada en una canas

ta cilindrica (provista con una fina malla de alambre) 

fijada al centro en el fondo del reactor, y el funciona

miento de tanque agitado es obtenido por un impulsor es

pecial rotatorio (Fig. 8 ) , o bien, el recipiente del 

reactor con baffles rotando alrededor de la canasta, con 

algGn espacio (Fig. 9 ) . La raz6n de volumen libre a vo

lumen de catalizador puede ser minimizado por el ]:-ro;.i.o 

disefio del reci~iente del reactor, impulsor y canasta. 

El rasgo importante de este tipo de reactor es 

que la tempera tura actual cel ca tali zac:!or, lo cual es uno 

de los más in?ortantes requerimientos en estudio de ciné 

ticas, pueda ser medida directamente; la raz6n de volu

men libre a volumen de catalizador es baja, el reactor 

puede ser usado para una sirn9le pastilla de catalizador y 

también puede ser convencio:-ialmcnte empleado para una 

evaluaci6n rápida c!el ca t;:1li zador. Es te reactor tarr.bién 

puede ser usado por reemplazo de la canasta cilíndrica 

catalítica por un cilindro lc:crrado por u.mbas partes) con 

catalizador irapregnado sobre su superficie; asf, minimi

zando el volumen libre del aas comparado con el reac 

tor del catalizador impregnado en las paredes ~el reac

tor. Este reactor puede ser operado bajo condiciones de 

perfecta isoterr:~!..cidad. Sin e:cbargo, necesita de t?le\"adi:::s 

velocidades de rotación (mayores a 2000 RPN) para alcan

zar el mezclado 9erfecto (Ref. 3 l y presenta dificulta 

des de construcc~ón. 

1.2.4 Reactores Je Recirculaci6n Interna. 

En este reactor el mezclado es llevado a cabo por 

recirculaci6n de la mezcla reaccionante internamente al 

tra\"§s de un lecho de catalizadores estacionario usando 
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un diseño especial del impulsor (tipo turbina) (Fig. 10 ). 

La velocidad de recirculaci6n puede ser determinada ¡:.orla 

veloci~a<l de rotación de un ventilador centrífugo montado 

en la parte superior o inferior del lecho del cataliza

dor. 

La velocidad de flujo de la mezcla reaccionante y el 

grado de recirculaci6n al través del lecho catalitico son 

cantidades bien definidas para estos reactores y la velo

cidad actual de la recirculaci6n interna puede ser estima 

da a partir de unas pocas determinaciones experimentales. 

Por lo tanto las correlaciones desarrolladas de transfe

rencia de masa y calor para reactores de lecho fijo pueden 

ser aplicados para la estimaci6n de velocidades de trans

ferencia de masa y calor del gas a las partículas s6lidas. 

1.2.5 Otros tipos de Reactores Agitados. 

A. Reactores de Lecho Fluidizado con Agitación. 

En el lecho fluidizado puede obtenerse mezclado 

completo provey€ndolo de mamparas (baffles) apropi~?.fls o 

usando un agitador. La desventaja básica de este'"feactor, 

es que el catalizador está sujete a desintegración debida 

a la agitación mecánica envuelta (Fig. lla ). Esta des

ventaja ha sido cubierta empleando agitaci6n externa al 

trav~s de un pulsador operando independientemente del me

canismo de alirnentaci6n (Fig. llb). 

La principal ventaja de un lecho fluidizado a pul

so en relaci6n a un simple lecho fluidizado e~tá en que 

un mejor mezclado es obtenido, un amplio rango de tamaños 

de partículas puede ser usado y un mejor contacto gas

s6lido es posible. En lugar de usar un pulsador indepen

diente, la alimentación misma puede ser introducida al 

trav~s de una bomba pulsatil. 

Sin embargo, al escoger un lecho fluidizado a pul

so para estudios de cinética, deber~ considerarse que ba

ffles apropiados sean colocados y gue un rango propio de 

parámetros de pulsaci6n sean empleados. En vista de la 
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aceptabilidad de otro tipo de ~'kactores (más formales} y 

la inherente incertidumbre con respecto a mezclado a:nq;il~ 

• to en un lecho fluidizado a pulso, este reactor no es 

normal~en1té recomendado para datós de cinética seguros . 
.. ,) 

B. Reactores tipo Molino de Bolas. 

Un reactor mezclador rotatorio el cual está basa

do en el concepto ae·~molino de bolas ha sido recienteme_!! 
('·- ... '.1) ;¡ 

te descrito por Barrett (Ref. 6 }. Ofrece una alternati 
' va para tluidizar s6lidos, o bien para proveer una buena 

mezcla de s6lidos. La mezcla de s6lidos y gas es obteni

da(por rotación del reactor lo cual causa una cascada de 

pa:ir:,tículas sólidas. La diferencia de temperatura entre 

las partículas y el gas es también reportada como baja 

~~<~e~or de 2ºC) • (Fig. 12) 
(- ::·."'.~::.: ~·~ : .. <) 

if 

2. Estudios de Transferencia de Masa en Reactores de 

Labdratorio Catalíticos Agitados Gas-Sólido. 

La principal desventaja de los reactores integrales 

es la falta de isotermicidad que es cubierta por el 

reactor diferencial, que a causa de la pequeña longitud 

del lecho puede mantener la isotermicidad; pero surge 

la inconve.n,;L.encia del pequeño cambio en la conversi6n 

que necesita de una gran precisi6n analítica y prepar~ 

ción de alimentaciones a diferentes niveles de conver

sión para establecer condiciones de reacción y obtener 

datos de velocidad-conversi6n. Para remediar esto sur

gieron los reactores de recirculaci6n externa, que ob

tiene datos de velocidad puntuales para conversiones ne

tas finitas, los cuales presentan dificultades mecáni

cas en la recirculaci6n, junto con problemas de enfria

miento o calentamiento de la recirculaci6n. 

En los reactores continuos catalíticos agitados se 

obtiene recirculación interna, eliminando los problemas 

externos del reactor de recirculaci6n. 
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Los diferentes tipos de reactores ugitados gas-sólido 

mencionados ¡¡nteriorme::':e poseen ve!1taj0s específicas" no 

es posible a primera i::stancia decidir sobre la selección 

ce ur. reactor ¡¡gitado. La selección depende de la forma d~l 
cat<Jliz;idor, co'.1ocim.Le:-.":os" [J1·i0.:-j c:k• "·e.1c1~Lor,,:;s '1oaioqé-

r.e~s ocurriendo consecuentemente con la reacción heterogé 

r.ea (el cual dicla el :r.,.í.ximo acept;:i;.;le de volurren libre a 

volumer: de cat:;:ilizador·, ·.' sobre la termodinámica d~; la 

re;:icción. ~l tipo de reactor de ca::asta rot<Jtoria deber<'í 

Eer usado para estudie~ de reacciones catalíticas que invo

lucren 1.1:-.ic;:imente JJci_ics calores de reacción, porque para 

reacciones altamente exo':firmicas ó endotérmicas el uso es 

limitado debido a la i::certidunilire en predecir la tempera

tura del ca'.:alizador. :::1 uso de ur:: reci.ctor con catali::ador 

acoplado sobre las paredes o colocado en un¿¡_ car:ast¡:¡ anu

lar es recomendado solaroente cuando reacciones ~omog~neas 

no ocurran a cualquier extensión apreciable. o ~ien, los 

reactores con c¿¡_nasta c:'..líndrica estacionaria ., :rec.ircula
ción ir.ter:;¡: sor versá~i.les '' puede;; ser usados prir2 es·=u-

¿iar cualquier reacciór gas-sólido, a altas velocidades de 

agi ::ació:-.. 

Por lo ~arto, par~ ~n reactor de canasta gira~oria, -

si se puede predecir la :emperatura del catalizador con 

exactitud, puede ser e~pleado para cualquier estudio de 

cinética, trabajando de::tro de la zona de mezclado perfec

to. 

2.1 Determinación de la Zona de Mezclado Perfecto. 

El más importarite ~- básico requerimiento del reactor 

agitado gas-sólido es cue deberá ser operado bajo condi

ciones sin gradientes; esto es, minimizar la resistencia 

a la transrerencia de ~~sa y calor entre el medio de la 

::ase gaseosa y lu super :icie catalítica, y t.ambié:-. asegurar 

~ezclado completo dentro de la fuse gaseosa. ~edidas fisi

r.as debercí:·,, por lo t;:i:: to, ser lle,;ad;:i s u cabo e:-: primera 

j_nstancia para evaluar el funcionamiento del reactor co: 

.cespec to a la transfere:lcia de masa-c¿:lor y las caracterÍ_§ 
:icas de mezclado bajo ¿fferentes co~diciones de velocidad 



de flujo y velocidad de ugitaci6n untes de emprender 

cualquier estuuio de cinética. 
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Pruebas de mezclado puede:-: ser llevadas a cabo estu

diando la cinética de una reacción simple (primer orden), 

conociendo la verdadera cin6tica de la cual ha sido alre

dedor bien establecida; o(m5s directamente) por une técni 

ca trazadora. Tres t~cnicas trazadoras son las m5s usua-

les: ( lj inyectando una pequeña cantidad de trazador. en una 

corriente estaLle c1e un gas in<::::::-te en un corto tiempo 1?ru~ 

ba de ;iulso); (~) conectar u~ flujo estable de gas inerte 

en un flujo estable de gas trazador (prueba de purqa} o v! 
ceversa (pruebél de escalo'n); , '~) introducir '.l!l flujo es

table de gas trazador dentro de ~n flujo estable de ga~ 

inerte (prueba de escaldn) o v~=eversa (prueba de purgaj, 

Si el mezclado es perfecto, la respuesta trazadora para las 

curvas graficadas son las sig~:entes: 

Prueba de r:; 1...:lso: C/Cm -· BXP (-tQ/II) 

Prueba de escalón: 1 - ':/Cs = EY.P ( ·- tQ/V) 

Prueba de purga: C/Cs I:XP (-tQ/V) 

Cm es la concentración del qas e:: el reactor en el instan

te en que entra el ?Ulso y en ~~a prueba reciente es la m! 
xima concentración de gas medida en el efluente; Cs es la 

concentración del trazador en es~ado estable; Q es el gas

to volumétrico; . ~ es el volu~e~ del reactor. 

Cualquiera de estas pruebas puede ser llevada a cabo, 

la más fi1cil qui?.ás sea la prue:-~c:. de escalón en la cual 

una corriente estable de un trazador (dióxido de carbono, 

etileno, etc.) es i~troducida e~ una corriente estable de 

un inerte (usu0l:ne::t·2 ni tróc¡eno; . Una gráfica de ln (l-C/Cs) 

v.s. tQ/V dará una :!nea recta ca~ una pendiente negativa 

de menos uno s~ el =~actor es pe=fectamente mezclado. 

Desviaciones de tal :inealidad y regiones sobre las cuales 

las desviaciones ocu=ran provee~ ~na clara indicaci6n de 

si el reactor est~ perfectamente ~ezclado y si no, la re

gión en la cual puede ser considerado como bien mezclado. 

Se han realizado va:::ios trabajo::; al respecto. (Refs. 2,3,9,10). 



2.2 Estudios de Transferencia de Masa. 

Una vez determinada la zona de mezclado perfecto y 

contanC:o con una correlación para el coeficiente de trn~ 

ferencia de masa se ?UCde calcular el gradiente de conce.1:1_ 

traciones el cual p~ede ser apreciable 6 bien desprecia

ble. Sir; embargo, para reacciones de elevada entalpía de 

reacci6r;, a p~sar de que el gradiente de concentración 

sea despreciable, pueden exi_stir gradientes de temperut~ 

ra significativos, por lo que es necesario realizar estu 

dios 1e transferencia de calor. ?ero debido a la dificul 

tad que presenta el =eactor de canasta girato=ia para me 

dir la -::cmperatura E::n la superflcie cat¡:¡lítica, el estudio 

se dific,Jlta, pero r~:eC.iante la a:-:alogía de transferenci2 

de masa y calor, se pueden realizar estudios ~e transfe

rencia cie masa para :::'.eterminar el coeficiente de transfe 

rencia de calor. 

Estudios realizados sobre transferencia de masa 

coinciden que el coeficiente de :ransferencia de masa au 

menta co~forme se incremente la velocidad de =otación, 

debido a que existe una velocidad relativa entre la fase 

fluida _ las partíc;:.las catal!ticas. Brisk e-:. al. 

(Ref. 2 ), menciona que además de depende!'." d2 lil veloci 

dad de c.9itución, ta::tbién es fur;c!Sn de la velocidad de 

flujo y tarnafio de partícula, encontrando que el coeficien 

te de transferencia ~e masa dis~inuyc con el incremento 

del ta!f.a~io de partíc;:.la a veloci.=c_::: de flujo ,. temperatu-

ra constante. Chounc!:-.ary y Donli2-.:am;' (l~ef. ) esta-

blecen correlaciones basadas en la velocidad de agita

ción en lugar d~ la velocidad de: ~as al través de las 

particulas, determinan que la velocidad de fl~jo y la po 

sici6n 6e las pastillas en la ca~asta no tiene efecto so 

bre el coeficiente ce transferencia de masa; ajem&s, ha

cen la co!'.'.poruci6n de tres tipos ::e re¿¡ctores: (1) reac

tor cor.tinuo agite.do ~e cunélsta rG'.::atoria (RBC.SR), (2) 

reactor continuo agitado de C<lnasta estacionaria ~BCSR) , 

( 3) reac :or continuo c.g i tado de t~nc;ue gira torio (RTCSR), 
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encontrando diferentes correlaciones, explicando que cada 

uno de ellos presenta distinta velocidad relativa debido 

a su diferente diseño interno. Pereira y Calderbank (Ref. 

4 ) , desarrollaron una ecuación para predecir la vel~ 

cidad relati~a entre el gas y las pastillas para utilizaE 

la en NRe modificados pare: lechos empacados propuestos¡::or 

Hougen; encuentran que el coeficiente de transferencia de 

masa se incrementa con el aumento de la posici6n radial, 

que no tiene ~ariaci6n co~ cambio en la velocidad de flu

jo de 250 a 1000 ml/m.tn, aumenta si .se aumenta el tamaño 

de partícula y disminuye si disminuye la porosidad; adern5s, 

si el espacio entre el brazo y la pared del reactor disrni 

nuye, eJ coeficiente de transferencia de masa aumenta. 

Fuentes Zurita (Ref. 10 ) , encontró una diferencia del 

orden de 10
4 entre los coeficientes de transferencia de 

masa encontrados por él ; los encontrados por Choundhary

Doraiswamy pero son si~ilares a los encontrados porErisk 

et. al. '! Pereira-Calderbank; también encontró ~ue no de

pende del tamaño de partícula y que posiblemente existie

se influencia del gasto '.'Olurnétrico. 
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PROCEDIMIENTO EXPERII-".ENTAL. 

Los coeficientes de transferencia de masa fueron de

terminados por experimentos de sublimación de naftaleno, 

utilizando pastillas cilíndricas (0.31 X 0.60 cm) coloca

das en la can;rnta a una misma posici6n radial; las veloci:_ 

dades de sublimación del naftaleno, en una corriente de 

aire a temperatura ar~b iente, son medidas como una funci6n 

de la velocidad de agitación y del flujo del gas. Se uti

lizaron cuatro diferentes geometrías de canastas. 

Descripción del E~ulpo. 

Un cilindro de aire marca AGA, con un medidor de pr~ 

sión a la salida y una v5lvula de control, la salida co

nectada a dos burbujometros, uno de 500 ml de capacidad 

para medir gastos de 10 a 60 ml/seg; el otro de 50 ml de 

capacidad para medir gastos menores de 10 ml/seg. De la 

salida del burbuj6metro rasa a un medidor, tipo orificio, 

donde se verifica durante la corrida ~ue el fl~jo se man

tiene constante, de aqu{ a una columna de adsorción empa

cada con sílica gel para eliminar la humedad en el aire, 

de donde continua hacia el reactor entrando por la base y 

saliendo por la parte superior, en donde se descarga a la 

atmósfera. Un termopar cst5 a la salida del reactor conec 

tado a un :nilivoltímetro para determinar la temperatura 

interior del reactor (Fig. 13). 

2. Descripción del Reactor. 

Un recipiente cilíndrico de 7.5 cm de diámetro y 

7.7 cm de altura, con cu;itro baffles formados por la pro

pia pared separados 90~.~aterial de acero inoxidable 304. 

La flecha del reactor est§ acoplada a un motor eléctrico 

marca A.S.E.A. de 1/2 H.P., 3 F, 4P., 220 V, 50/60 ciclos, 

transmisión por medio de dos poleas, de las cuales la aj~ 

tada al Dotor es una polea de exransi6n para regular la 
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velocidad de rocación. El reactor tiene sellos, a la entr~ 

da de la flec~a. que es un cord6n de astesto con grafito y 

en la tu;Ja del reactor un sello de asbesto cubierto con cin 

ta de tefl6n. Contiene dos aspas de tres ~ajas que ae aju~ 

tan a iu flec:-.a, una arr.i.b¿¡ ~' otra abaje d~ la canasta (t¿un 

bién ajustada. il la flecha), l,o,;; que lwcen l~ecircular el gas 

empujándolo ar:~!>:i:o haci;:i la cana2;ta (Fi.s. l;). 

La Cilnasta tipo I '"; de .-::uatro bra~o:::, fonnando ángu

los rectos, la base del bra~o es rectangul¿,r, el contene

dor ez de tel¿, de 0l:rn1brc forr:wndo prismas r.ectanc¡ulur0::. 

La canasta tipo II es de cuatro brazos, el contenedor de 

las pastillas son prismas triangulares de t~la de alambre. 

La canasta ti~o rr:, tarnbión e: do cuatro h~~zos y el conte 

nedor tiene fo~~a cilíndrica. La canasta I~ es de tres bra 

zos separado:; l2fJ'':; el contenedor es de for::«:: cilíndrica. 

Todas las cnnas tas tienen apro:ümadamcnte ;:::. rni smo diáme

tro de giro y ::-'"1isr~.a altura (Fig. 15). 

3. Procedimiento. 

El procedi~iento nos permite encontrar ~a pérdida de 

peso en pastillas cilíndricas de naftaleno, tajo ciertas 

condiciones de gasto volumótrico, velocidad de rotación y 

temperatura del sistema; en donde, ésta ?érdida se utiliza 

para obtener el coeficiente de transferencia ~e masa. En 

la determinaci6n de la pfirdida de peso, se t~~ieron que ~~ 

cer las pastillas, partiendo de naftaleno 'g:::-a~o reactive 

en forma de cristales; éste es molido hasta p~rtícula fi

na, para poder da:::-le forma cilíndric.:i de di::;e:-.siones ade

cuadas. Utilizándose 4 pastillas por corrida, ~na para ca

da brazo de l¡;¡ ca:'.:::s ta; :.· midiéndose el peso 20: la canas t:., 

inicialmente sin ~astillas y lue~a con &stas. ;or difcr0n

cia se tiene el ~¿so inicial de las pastillas: entendi6ndc 

se ror canasta, l?l :ir::.azón empacaco con rc:::-12: :::e vidrio. 

de misma firea externa que las pastillas. Las ~astillas en 

la canasta se coloc<:n a una mis:r¿¡ ;:oosición rJ;.-!:.cil (r=2.8 c:-

Cna vez encontrado el peso inicial de las ;astillas, 

la canasta es int~cducida en el reactor ~- ajus:~a3 a la 
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flecha de rotación; inmediatamente despu6s, se hace pasar 

una corriente de aire al trav6s del reactor, de gasto vo

lum6trico conocido (determinado en los burbuj6rnetros). En 

seguida se pone en ·marcha el motor, ajustado :_Jara cons.'.":: 

guír la velocída~ ~e rot2ci6n de la canasta deseada. En 

este momento empieza el tiempo de duración de la corrida, 

que llega a ser de 1 a 2 horus dependiendo de la velocidad 

de rotación y el ga:~to volumétrico; pcri6dicame;nte es to

mada lectura de tempcr~tura en el reactor. 

Despu6s ~haber transcurrido el tiempo de corrida, el 

motor del reactor es apagado, la canasta es sacada para de

terminar su peso; consic;uit'.\ndose así, el peso :inal de las 

pastillas y como consecuencia la p6rdida de peso (cantidad 

de naftaleno transferida). 

La determinación de los pesos, se realíza mediante una 

balanza anulítica, ma1ca Sartorius, con exactitud de 10- 4g . 

En la sección siauiente se presentan: el procedimien

to de c&lculo, la presentación y la discusión de los resul

tados. 



P A R T E IV 
===========:::.:== 



PRESEN'l'ACION Y DISCUSION DE RESULTADOS. 

l. EfP.:t:'.J ,_-el Gasto Volumétrico y cie la velocidad de Ro

tación sobre el CoeficiEnte ce Transferencia de Masa 

1.1. M6tocio de cálculo para el coeficiente de transferen

cia de masa. <Anexo 111) 

Se emplea el sugerido por Fuentes Zurita para la de

terminación del coeficiente de transferencia de masa a 

partir de la definición de velocidad de transferencia de 

masa: 

en donde velocidaci de transferencia de masa, -

gmol/ (seg-pastilla) 

dML: área cie transferencia, cm2 / pastilla 

k coeficiente de transferencia de masa, 

gmol/ (seg-cm2-mm Hg) 

P.r presión de vapor del naftaleno, mm Hg 

~ presión de naftaleno en la fase gaseo 

sa, mm Hg 

La definición ce caca mic~bro Ce la ecuación anterior es -

¿e la forma siguiente: 

i) Velocidao de Transferencia de Masa. 



H 

nH moles de naftaleno transferido , -

gmol/seg 

Np número de pastillas 

n _ AW N-Mt 

t:.w: perdida de pr::!So, g 

M masa molecular del naftaleno, g/gmol 

t tiempo de duración de la corrida, seg 

ii) Gradiente de Concentración. 

a) Presión de vapor del naftaleno 

l P _-0.05223A +B 
og s- T 

T tem¡ir:.ratura, ºK 

A 71401 

B 11.,;so constantes para el naftaleno en 

el rango de O a 80°C (Ref.15) 

b) Concentración de naftaleno en la corriente 

gaseosa, en forma de presión 



. P1 presión total del sistema, mm Hg 

nr moles totales, gmol/seg 

y
9 

fracción mol de naftaleno en la fase 

gaseosa 
Q gasto volumétrico, ml/seg 

R constante de gases, 82 (ml-atrn)/(gmol ºK) 

T temperatura del sistema, ºK 

iii) Area de Transferencia 

en donde: 

a 0 área ele transferencia inicial, cm2 

af área de transferencia final, cm2 

Se de::'ine el área oe transferencia como un promeC:io -

logarítmico, ciebiC:o c.: que el área ciismin•..:ye por la st:blill1Q 

ci6n Ccl naftaleno ~ ciacia la forma cilíndrica de la ~asti

lla; puede hacerse una a:1alogía con la transferco:ncia de C,il 

lar al través de la pareci ¿e una tuberia, en la cual el á
rea de transferencia es un ?remedio lagarÍtmico entre el -

área inicial y final de transferencia. En nuestro case, d.il 

do que la v0J.ociciaci de trans:':'crcncia es muy baja, la cismJ: 

nución en el área cie transferencia es muy lenta, 9udiencio 

considerarse un sistema conductivo para la disminución del 

área. 

El área de cransferencia inicial se calcula apartir -

de las dirr.ensio:i.es iniciales ce la pastilla, que son bien 

conocidas, mediante la ecuaci6n siguiente : 
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en donde: 

d 0 diámetro inicial de la pastilla, cm 

h 0 altura ir.icial de la pastilla, crr. 

El área de transfr:crencia final, se obtendrá de la mi_§ 

ca forma, si se conocen las dimensiones finales de la pas

tilla 

e:.n C:onde: 

d 1 diámetrc ünal cic la ~.Jastilla, cm 

h 1 altura .'.:inal ck la pastilla, cm 

Por lo tanto el proble;,:a se lÍmita a determinar el 

diámetro y la altura final ~e las pastillas; debido a que 

las !_')astillas no quedan co:-:-.;::;letament0 ciiínclricas des~:;ués -

ce cada corrida. 

Para poder determinar el cliámetro ·_· la altura ·e"' las 
· 11 . , . . pas:i as, ccspuos de cier:= tiempo ce SW)limaciór:, :;;e de-

ben de establecer ecuaciones para el diámetro y la altura 

e:-. f:rnción cie ··ariablcs co:·.::,:::icias. 

La variac.ién en el ciiá:~.;:,tro '/ la al:ura, corco cor:sc

c•_;encia de la s·.1bl.imució::, cebe estar nodacionada co:: la 

pé=cida de ~eso en las past~llas, de la :orma siguie~te 
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Debióo a que en toóo cuerpo envuelto en un sistema -

turbulento, se ~roóuce un desgaste en su cirea, tendiendo 

sicmr:ire hacia el área mínin~a: entonces, en el caso de la 
¡;¡astilla, que es cie forma cilínúrica, para tiempos muy 

prolongados, tenderá a ser una esfera. 

Con base er: lo anterior, para pastillas cilíncricas 

en las cuales C: > h, se tencJrá entonces que 

d 
dt (d) 

o en forma aproximada 

> _Q__(h) 
dt 

esto es, la disminución er: el diámetro de la pastilla es 

mayor que la disminución en la altura de la pastilla. 

De la misma wanera, en el caso de que d < h, se ten

drá entonces que 

A <d > 
dt 

o en forma. aproxiJ1ada 

< s!.ch> 
dt 

esto es, la C:is¡:.ir:·c1ción cr: el C:iámetro cJe la pastilla es 

menor ~ue la C:isminución en la altura ¿e la pastilla. 

Ahora bien, e:-i E:l cas'.J en que ü = h, la pastilla cilÍ.!:! 

cirica tenóerá h::;cia una esfera, el racio ée la esfera corre_§ 

ponderia a cJ/2 = h/2, y dado que en una esfera el racio dis

minuye uniforree~ente, entonces se puede considerar que 

A <d> 
dt 

_g_ ( h) 
dt 
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ó.d = Ah 

esto es, la dis~inuci6n en el diámetro de la pastilla es 

igual a la disrni~ución en la altura de la pastilla. 

Por lo tan~o, para las condiciones bajo las cuales 

se trabaja ( s·.¡¡:;osición ele T-'"' existe mezclado completo 

y que la p6rdida de peso es pequena ) y para una relación 

h/d, igual o ce~~ana a uno; se puede sunoner que el decre
mento en el diá~etro es igual al dccrerrento en la altura, 

de la pastill¿¡ 

Combinando la ecuación ~nterior con la ecuación que 

relaciona la ¡:;erdida de peso ele las pastillas con sus 

dimensiones, obtenemos 

una e:·:t)re sión ::-.er2 ian te la c-.~:::i l ~) iderno s cCJ.lcular las dime!! 

si~nes finales de la pastilla, utilizando sus dimensiones 

iniciales y la p6rdida de peso. 

iv) .:o.;::'iciente de Transferencia de Masa. 

kno= kRT(7óOl 

k,,,: coeficiente de transferencia de masa, cm/seg 



1.2. Determinación. del factor de transferencia de masa 

Apartir de la definición del factor de transferencia 

de masa 

el número de Schmidt se calcula a la temperatura del sis

tema. La difusividad mediante la expresi6n de Gilliland -

{Ref.11) 

.N, difusivid~~. cm2/seg 

A: aire 

~: 29 

V: 29.9 :nl/gmol 

temperatura, ºK 

presión, a-::rn 

pesos molec~lares de los gases 
volumenes moleculares a las temperaturas 
normales de <:::bullición, mJ_/gmol 

B: naftaleno 
M: 128 

V: 10 c ... 10 X 14.8 

8 E •• , 8 X 3. 7 

anillo -:e 
naftaler.o _::._3_0 

14 7. 6 ml/gm:ü 



Una buena aproximación de la viscosidad y de la den

sidad es considerar la corriente gaseosa como aire puro, 

por lo tanto para la viscosidad tenemos: 

)~ 
2¡1 

U,=J4 (0.555T.+C T_\ 
•.0.555T .. C TJ (Ref.12) 

'--\ viscosiciad a la temperatura 'l', en cen

tipoise 

J.(
0 

viscosidad a la temperatura To, en cen-

tipoisr; 

T tempera'.:·..:.ra absolutc,, ºn 
T0 temperatura absoluta de referencia, ºR 

C constante de Sutherland, 120 para aire 

To=100°F :::!:- .l\. "'0.019 cp 

3lz 
-b (460 .. Tl 

'-\ = 6· 1°* 10 o.555t400 .. n ·120 

La densidad para sistemas gaseosos 

f : densidad a la temperatura T, g/ml 

~: densidad a la temperatura To, 29g/22400 ml 

T : temperatura del sistema ºK 

T.: temperattira de refere:1cia, 273.15 ºK 

P: presi6n del sistema, atm 

P.,: presión de referencia, 1 atm 

f = 0.2722 
T 



Se realizó an6lisis dimensional para determinar la 

funcionalidad del coeficiente de transferencia de masa, -

con respecto al gasto ?olum~trico y a la velocidad de ro

tación, encontrándose q~e el coeficiente de tra;.sferencia 

de masa es una función ce dos tipos de velocidades 

en donde 

(Anexo 1 l 

Q : gasto volum~trico, cm3/seg 

AF: área transversal de flujo en el reactor, 

51. 55 cm2 

ii) u= t N 

N velocidad de rotación, RPM 

l indica la posición de la pastilla en la 

car.asta, 0.2932; o el diámetro de la e~ 

nasta, 0.3634 

Con base en estas ~elocidades y a partir de la defi

nición del factor de transferen:·i'l de mas¿¡ 

. = k,,,f CN )2'3 
10 G Se 



si, G =uf ; entonces, st1stituyendo las velocidad·?3 :1'.?f_i 

ni.das, u• y u , en la expresión de ausa v<~locidad, obte

nemos dos ecuaciones para el factor de tran.sfe.:-en•-::ia de -
masa 

i i ) . k tn ( 2/3 
lo= lN Ns,) 

Los resulta~os se muestran en las tablas (Figs.16-

19), realizanciose diferentes prn•:?b:is matemáticas se en

contró -.::ierta correlación al graficar 

log ¡; v.s. log Q o N = cte y log j0 v.s. log O a N = cte 

en forma de líneas rectas, '! mediante 9ruebas estadísti

C'iS (Anexo II) se determir.ó una mejo·: co~·i:elación para 

log j~ v.s. log Q 11 N "' cte <F ig. 20) 

1.3: Funcionali~ad del coeficiente de transferencia de 

masa con respecto al gasto volumétrico ,. a la velocid:id 

de rotación. 

De las pruebas estadísticas se estableca que la re

lación puede considerarse como una línea recta y que pue

de expresarse como 

en donde, a~ y b~ , se encontró que son una función de 

la velocidad de rotación, de la forma siguiente 

a~ =-3.49+1.91 log N 

b~= 0.87-0.60 log N 



5 JJ8 O. 2582 2 

5.44 O. 2656 2 

15.04 0.2 640 2 

15.42 0.2755 2 

19.13 0.2737 2 

19. 58 0.2772 2 

26.51 0.2707 1. 5 

28.03 0.2696 1.5 

36.35 o. 2710 1. 5 

46.94 0.2695 1.5 

54.94 O. 2555 1. 5 

1. 36 296.37 O. 94 3.59 5.42 7.36 3.72 1. 83 -1.78 o 71 

1. 32 295.59 1.01 3.58 4.86 6. 81 3.34 1.75 -1.83 0.74 

2.51 296.03 0.95 6.81 3.36 7.12 3 . 52 1 . 3 4 -1 . a o 1 . 1 e 

2.58 295.90 0.98 7.00 3.37 7.03 3.51 1.34 -1.79 1.19 

2.99 297.70 0.94 8.11 3.16 8,37 3.06 1.17 -1.86 1.2B 

3.02 297,24 0.94 8.19 3' 13 8.01 3.29 1.20 -1.83 1.29 

2.34 296.16 0.95 8.46 2.36 7.21 3.39 1.07 -1.82 1.42 

2.01 294.74 0.96 7.27 1.92 6.27 3.22 1.03 -1.84 1.45 

2.29 296.34 0.95 8.28 1. 70 7.33 2 .85 0.86 -1.89 1. 56 

2.58 295,97 0.9:1 9.33 1 .4 8 7,08 3.24 0.81 -1 .84 1. 67 

2.49 296.31 0.87 9.01 1.22 7.32 3.15 072 -1.85 1.74 

Fig.16. Tabla de datos para la canasta tipo I @ N 
1 

=1370 RPM 

.. .. 



2 9 2 1 2 1 
o wo t t.1W1!10 T aML rp 1t 1 0 pg l~ 1 C 1 P1 )( 10 km log 1; log lo¡ 1og Q 

(~;~) 
1 crnol 'cm 

(g) (h) (g) (ºKl Ccm2
) !__?)__-~ (mm r~gl <rnrn Hgl 1{--~ 1 

\seg--ps __L seg 1 
--~-----·- -·· . -·--·---------- ---- ·-- --·- ......... ~-~-

15.93 0.1943 1. 5 1. 82 295. 42 0.71 6.58 3.07 6,70 4.69 1.44 -1.81 1.20 

25.37 0.1816 1 1.01 291 '81 0.72 5.48 1.5 8 4.68 4.46 1. 21 -1. 84 1.40 

29.41 0.1897 1 1.77 '297.29 o :11 9.60 2 .42 8.05 4.44 1. 14 -1. 84 1.47 

35.71 O, 1949 1 1.84 298. 52 0.71 9.98 2 .os 9.07 3. 73 0.9B -1.91 1 .55 

45.76 0.1792 1 1.16 291.38 o.n 6,29 1 . o 1 4.49 4 .57 0.97 -1.83 1.66 

53.25 o. 1952 1 1.85 295.54 0.71 10.0 1. 3 g 5,79 4 .82 0.92 -1.80 1.73 

Fig.17. Tabla de datos para la canasta tipo I @ N 2 =1860 RPM 



o Wo 

(Cín 3
) 

seg 
(gl 

20.1 o. 1813 

28.1 o. 1892 

36.2 o. 18 97 

46. 1 0.1877 

46.3 o. 1837 

54.8 O. 1855 

55.4 o. 1801 

2 ti 2 2 
t LIW~10 T 

dML rrP * 10 ~ *10 P, *10 km log ¡~ log io 
(h) (g) r r<:> <cm2l ( gmol V <mrn Hg) (mm Hg) (~~) seg--pst 

l _______ 1 _______________ 
--·----- ------ ------- .,,_.. ___ 

1 1.15 293.05 0.72 6.24 2.29 5.30 5.26 1.39 -1.86 

1 1.81 296.22 o. 71 9.8'2 2.61 7.25 5,48 1.25 -1.84 

1 2 .18 297.Bí 0.71 11.8 2 .43 8.45 5, 15 1. 12 -1.87 

1 2.59 298.20 0.70 14.1 2.27 8.79 5. 71 1.06 -1.82 

1 2.30 296.% 0.70 12.5 2.01 7.80 5.70 1.05 -1.83 

1 2. 14 297.74 0.71 11.6 1 .58 8.41 4.46 0.88 -1.93 

1 1 '71 294.91 0.71 9.27 1.25 6.37 4.67 0.90 -1,91 

Fig.18. Tabla de datos para la canasta tipo I © N3=2320 RPM 

log o 

·, .30 

1.45 

\ .56 

1.56 

i.57 

1 74 

1.74 

.. 
• 



o 
1 

2 4 
PQ * 10

2 
P, * 10

2 
1 km log j~ / 109 i0 

Wo t óW *10 T dML rr¡,*10 
(~mJ) (gl ( hl (g) M<l <crn2) ( gmol ' <mm Hgl <mm Hgl J_t'm) ] ! seg-pst, seg 1 seg ¡ 

! 
,____ ______ ¡ ______ . --------- ---------~-·----·--- ---- ----·--- -----~-·---- ----------·-··- --·-· -·-·-· _______ ___J_ 

16.5 0.1973 1. 5 2.66 295.74 O. 70 9.62 4.32 6.92 8.24 1.57 -1.74 

26.9 o. 203'; 1.5 3.60 298.63 e 59 13.0 3.63 9.16 6.30 1.34 -1.85 

35.9 o. 1887 1.5 2.68 294. 93 0.70 9.69 2.02 6.39 5.81 1. 18 -1.89 

46.1 0.1881 1 2.61 297.53 0.70 14.2 2.28 8.24 5.29 1.10 -1.05 

47.1 o. 2061 1 2.09 294.97 0.71 11 ,3 1. 79 6.41 6.33 1.1 o -1.85 

53,2 0.1915 1 2.33 297.13 0.70 12.5 1. 77 7.93 5,39 0.97 -1.92 

56.9 O. 189C 1 2 17 295.27 0.71 11.8 1. 54 6.61 6.04 o 99 -1.87 

Fig.19. Tabla de datos para la canasta tipo I © N~=2750 RPM 

log Q 

1. 22 

1.43 

1.56 

1.66 

1.67 

1.73 

1.76 

.. ... 



so 
log í~ 

1. 7 

1. 5 

1.3 

1.1 

N4 =2750 RPM 

0.9 

• N,=1370 RPM 

0.7 

1.2 1.4 1.6 1.0 log Q 

Fig. 20. Graficas de log j~ v.s. log O 



La rel~ción encontrada p~ra el coeficiente de transferen

cia de masa expresada en su forma antilogarítmica r:is 

comparaDdola con su definición 

• b+ k A 21 
10ª11 O ri = -'"-(Nsc) 1 

Q 

y despejanq? el coeficiente de transferencia de masa 

, A• Qa;. 
K,.. = ti 

en don1e A~ y 8~ s~guen siendo funciones de 13 veloci

dad de rotación 

8~1 =1.97-0.60 log N 

2/3 
considerando un ( N!.e )~vo = 1. 79 y el área tra':'lSVe.!: 

sal al flujo en el rea~tor, AF = 51.55 cm2; la expresión 

para el coeficiente de transferencia de masa queda 

la ecuación es válid3 en el rango de gasto volumétrico de 

15 < Q < 55, ex~resado en ml/seg; en el rango de veloci

dad de rot<ición d·:: 1370 < N < 2750, expresada en RPM; y en 

donde, el coeficiente de tr<insferencia de masa se obtiene 

en cm/seg. 
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Con base en la ecuación anterior se obtiene la tabla 

siguiente del coeficiente de trcmsferencia de masa como -

una función del gasto volumétrico y l~ velocidad de rota
ción 

km 

N~1 A-;_, a;; Q(15) QC25l Q(35l/Q(.15; Q(55) 
'-------

1370 3.41 ·O.Oí 3.30 3.28 3.2713.2& 3.25 
1860 6.11 -o.m¡4.77 4.55 44•:4,31 4.23 
2320 9.33 -0.15¡ 6.22 5.77 5.4815.28 513 
2750 12.9 ·0.19 i 7.54 6.92 6.4816.18 5.94 

(Fig. 21) 

De la tabla se puede ver que a velocidad d•.~ rotación 

constante el coeficiente de transferencia d·'" masa dismin_ll 

ye cuando se incrementa el gasto 'lolumétrico y cuando el 

gasto volumétrico se mantiene constante, el coeficiente -

de transferencia de masa aumenta al hacerlo la velocidad 

de rotación. Además, el efecto del gasto volumétrico cre

ce al aumentar la velocidad de rotación y el efecto de la 

velocidad de rotación disminuye al aumentar el gasto vol~ 

métrico. 

Para tratar ae explicar lo anterior, se analizar& -

el efecto del gasto volumétrico y de la velocidad de ro

taci6n sobre los t6rminos de la ecuación de transferencia 

de masa, como la velocidad de transferencia y el gradien

te de concentración. Y<J que el efecto de ambus varüibles 

sobre el áreu de transferencia es el de disminuirla. 

De la gr6fica de velocidad de transferencia contra 

gasto volum6trico (Fig.22), se observa que la velocidad 

de transferencia aumenta al incrementarse la velocidad 

de rotación a ~asto volumétrico constante y que la velo

cid<Jd de trans~ercncia auma~ca al elevarse el gasto volB 

mécrico <J vclcciclud de rotClción consl<inte. Debido a que 

arn bas dUment,1n la velocidad relativa ex1s tente entre las partícu

- las y el medie fluido 



km (cm') 
seg 

8 

Fíg. 21. Gráfic,)5 de k rn v.s. Q "' ... 



rrP * 10
9 

( ·;¡mol ) 
\Seg-pst 

15 

N4 =2750 Rl'M 

13 

N3=-2320 RPM 

o 

11 

.. N7•1B50 RPM 

g • 
N1:.1370 RPM 

7 y 
1 

1 
1 

5 1 

// 
¡ .. 

3 

10 20 30 40 50 50 Q(mlfseg) 

Fig 22. Gráfica de rrP v.s. Q 



De la misma gráfica se puede ver, que a altas veloci

dades de rotación el efecto del gasto volumétrico sobre la 

velocidad de transferencia es menor que a ba~as velocidades 

de rotaci6n; y que, a bajos gastos volumétriccs el efecto 

de la velocidad de rotación sobn~ la velocidad de trans fe

rencia es mayor que a altos gastos volumétric~s. Esto es, 

al aumentar el efecto de una variable dismin~yc el de la -

otra. 

Los efectos del gasto volum6trico y la ~elocidad de -

rotación sobre el gradiente de concentración IPs - Pg), 

Fig. 23; so~ básicamente, los inversos de los que ocurren 

en la concentración de la fase fluida (Pg), ya que la con

centración en la interfase gas-sólido corresponde a la - -

presión de saturación (Ps), la cual es una f~nción exclu

siva de la temperatura del sistema. CFig. 24) 

De la gráfica de concentración en la fase fluida (Pg) 

contra el gasto volum6trico, se puede ver que la concentra 

ción en el medio fluido disminuye al aumenta= el gasto vo

lumétrico a velocidad de rotación constante. ~ebido a que 

al aumentar el gasto volum6trico, las moles de aire aumen

tan más rápidamente que las moles de nafc:ale:-.o desprendidas 

por el incremento del gasto volum6trico. Por lo twto, la 

disminución de la concentración en la fas~ ~l~ida por el -

incremento del gaseo volumétrico origina que el gradiente 

de concentración aumente. Tambi~n puede verse que la con

centración aumenta al incrementarse la velc=idad de rota-

ción a gasto voll:mét:rico constante, ya ql:e se aumenta la 

cantidad de moles ·~ransfereidas para el rr:isr:'.G tiempo de r.§!_ 

sidencia o misma cantidad de aire. Por lo q~e. al aumentar 

la velocidad de rotación a gasto volumétrico constante, el 

gradiente de concen':ración disminuye. 

De la misma gráfica se observa que a al~as velocida

des de rotación el efecto del gasto volumétrico sobre la -
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concentración en el medio fluido es mayor que a bajas ve

locidades de rotación; esto puede explicarse de la siguien 

te manera, considerando que la mo'_.'S:::' parte de las moles -

de naftaleno transferidas es origi~ado por la velocidad de 

rotación, entonces para altos velocidades de rotación, de 
los efectos c]el gasto ·.·olumétrico ~ue son originor moles 

tronsferidas y diluir el sistema), se hace más predominor:

te el de diluir el sistema, por le ~·..:e lo concentración cie 

la fase fluido disminuye más rápid= ?ara altas velocidades 

de rotaciór. que para bajos velociéa:'.es de rotación. 'rambiér. 

que a bajos gastos volumétricos el efecto de la velocidad 

de rotaciór. es mayor f¿ue a altos g::. s:os volumétricos; ~'Ll. 

que a gastos volumétricos bajos el sistema tiende a satu

rarse más rápidomente, que en sis::e::-.as diluidos (que corre.§ 

panden a gastos volumécricos altos'. Consecuentemente, si el 

efecto del gasto volumétrico sobre la concentración del me

dio fluido es mayor a elevadas velc2idades de rotación, er

tonces éste efecto sobre el grodie~:e de concentración es 

m&s grande a elevadas velocidades j~ rotación; de la mis~¡:¡ 

manera, si el efecto de 1~ velocida~ es moyor para g¡:¡stos 

volumétricos bajos, entonces el efe2:0 sobre el gradiente 

de concentración también debe de ser mayor para gastos VQ 

lumétricos bajos. 

La disminución del coeficiente de transferencia de mE_ 

sa por el aumento en el gasto vol~~é:rico a velocidad de -

rotoción constante, se puede explicar como una consecuencia 

de los efectos producidos sobre la ~elocidad de transfer2n
cia y el gradiente de concentraci6n· la velocidad de tran~ 

ferencia aurr:ent¡:¡ y ta;:0ién lo hac¿ el gradiente de conce:'.'.::r-ª 

ción. A gastos volumétricos bajos, cambio de éste, se ha-

ce m&s sensible en el grodiente de concentración que en la 

velocidad de transferencia; pero e~ gastos volumétricos -

relativamente altos, el grodiente je concentración tiende 

o una cons::ante y la velocidoci de :ransferencia tiende a 

iguolar cierto valor, de tal formo " ... ,_ el coeficiente de tra:::..§ 



ferencia de masa pudiera considerarse constante. 

El porque a altas velocidades de rotación el efecto 

del gasto ';olc;.::-,étrico es ma:,·or, puede ser explicado ce la 

siguiente mar.era: El aumento en la velocidad de rotación, 
pro?oca una !c'2joria en la :'..:.rbulencia, consecuente:ne::·. te 

un aumento en la velocidad de transferencia; ~stc au~ento 

er. las moles :::-ansferidas origina un aumento en lél co:;ce_!! 
traci6n de la ~ase gaseosa y por lo tanto un~ dismi:;~ción 

en el gradient~ de concentr~ci6n. Esto es, a altas velo

cidades de rot2ción y bajos ~astes volumétricos, el sist_g 
ma ~iende a sa:'..:.rarse, obteniendose altos coeficientes de 

"t:rar.sferencia ce masa. Por lo que en sistemas cercanos a 

la saturación, el coeficie~te de transferencia de masa 

di.sr:-i.:rnye más rápidamente para un mismo incremento e:-: el 

gasto volum~tricc. Por lo ta~to, el que a velocidades de 

rotación altas c:.l efecto del g<:1sto volumétrico sea r:;a~'or 

no es sino s6lo ~na consecue~cia de que un sistema este 

más saturado qc;e otro; ya q\.:e el sistema alcanza la sa::u

raciÓ='• a gastos ·:clumétricos :;ills al tos conforme se aumen
te la velocidad de rotación. 

1. 4. Compara e ió:: de Resulta dos 

Se han llevado a cabo estudios de transferencia de IT§ 

sa en reactores continuos agitados de canasta catalítica, 

ele los cuales les realizados ;x::1r 3risk (Ref. 2), Cho:.id":-.ary

Doraiswamy (Ref. 2 l y Pereira-.::alderbank (Ref. 4), coinciden 

en que no se obssrva efecto scbre el coeficiente de tra~s

fere~cia de masa, con la variación del flujo volumétrico: 

efec:~ando sus ex?erimentos a ~~ valor fijo de gasto ~clu

métrico. Fuer.tes Zurita (Ref. lOl, encontró desviaciones en 

sus resultados al cambiar la •:elocidad de flujo, pero =e
porta sus resultados a un solo valor de :asto volumétrico. 



Br.i sk no reporta los valores d•~ los coeficientes de -

transferencia de m.::i sa; sino, pL!ra un sistema de 2 ';'. de 

hidrocarburo en aire, obtiene gráfLcas de ~/Pg v.s. 

N(RPM) y de AT v.s. N(RPM) a partir de los valores de cae 

ficientes de transferencia de masa encontrados, por lo que 

no es posible compararlos con los obtenidos en el presente 

trabajo. 

Choudha.~y-Dorai.swamy, sus estudios los realizan para 

tres diseños diferentes de reactores continuos agitados; 

sin embargo, sus resultados difieren en 104 ordenes de mag 

nitud comparados con los obtenidos por Pereira-Calderbank, 

Fuentes Zurita y en éste trabajo. 

Pereira - Calderbank, encontraron diferentes factores 

que influyen en el coeficiente de transferencia de masa; 

tales como, la posición radial de las pastillas, la estru~ 

tura del empaque, espacios 1 i..bres y variación en la velocl:_ 

dad de rotación. También movieron la velocidad de flujo de 

250 a 1000 ml/min no encontrando efecto. Reportan sus re
sultados a un gasto volumétrico de 500 ml/min (8.3 ml/seg), 

a diferentes posiciones radiales de la pastilla. Para una 

posición de pastilla similar al usado en éste trabajo, los 

resultados de Pereira-Calderbank, para dos diser'ios de reas:. 

tares ('rl y 'l'4), son: 

Para r=2.54cm 

T1 T2 

N(RPH) km{~~) l~rn(s';;) 

500 2.55 1.67 
1000 3.78 2.55 
1500 4.78 3.2S 
2000 5.78 3.94 
2500 6.57 4.55 



en donde 

61 

r representa la posici6n radial de la pas

tilla 
T1 canasta cruciforme; espesor del brazo 

0.635 cm; longitud del bra~o 5.08 cm; effe 

pacada con esferas de vidrio de 0.635 cm 

(am = 1.2667 cm2); porosidad del lecho -
0.476 

T2: canasta cilíndrica, diámetro de 12.0 cm; 

empacada con Alundum 0.642 cm (am = 1.2949 

cm2); porosidad del lecho 0.364 

Fuentes zurita, reporta sus resultados a un gasto vo

lumétrico ce 8 ml/seg, a una temperatura de 297.56 ºK, pas 

tillas cilíndricas de naftaleno de 6 cm X 5.5 cm (am = 1.6022 

cm2), canas~a cruciforme; los valores del coeficiente de - -

transferencia de masa son: 

N(RPM} km(~) 

o 0.61 
500 4. 58 

1000 8. 59 
1500 10.98 
2000 13.22 



b2 

La ecuación del coeficiente de transferencia de masa 

como una función del gasto volumétrico y de la velocidad 

de rotación, encontrada en el prese~te trabajo, es válida 

para el rango de 1370 < :; (PPM) < 2750 'J para 15 < Q (ces)< 
55. Sin embargo para poder compar;:;rlos con los de Pereira-

Calderban}: y Fuentes Zuri_ta se ex':rcipola, obteniendose: 

N(RPM) k~=:1.70¡.¡1Q_., Nrn 

500 o. 85 
1000 2.1 g 
1500 3.82 
2000 5.66 
2500 7.68 

¡ Para Q = 8 mi/sea 

Los resultados es:an cornprenc!i.cos entre los de Pereira

Calderbank (más bajos) y los de F·.:e!·.:es Zurita (más altos), 

pero dentro de un rnisrr.o orden de rr2gnitud, por lo que pue

den considerarse aceptables. 

2. Influencia del Cambio de Geometría de la Canasta. 

Los resultados obtenidos en el cambio de geometría de 

la canasta, se presentan en las ta8l•s (Figs. 25-28). Se -

observó que bajo las condiciones de velocidad de rotaci6n 

(N3 = 2320 RPM) y barrida de gas:o ~olumétrico (de 15 a 

55 ces), el cambio de geometría en la canasta EH.iede mejo

rar la tra!1sfcrencia de masa. Se e:;-;ilearon cuatro diferen

tes geomec:rías, las tres primeras ca:;astas son cruciformes, 

lo que c::in·,!::ia es la forn'.a del rec:.~iente; la cuarta canas

ta es de tres brazos, en forma r.ic -_-, y de recipiente cilín 

drico (Fi9.15). 
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o .1855 2.14 5'1.7 o. 70(i7 11. fJ 1 '1. 58 8.41 2CJ7.74 4. 45 0.65 '¡ .'/4 
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Fig. 25. Tablr1 de datos para la canastc1 tiro 1 @ Nl"'2320 f!PM 
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2 ps ,¡1Q2 

1 

w ""''º~ ; ª"' 1 .,.10 p~ ~ 10 T km lag km log Q 
. 

~~J_ __ (_9-~ (~::) 1 Ce~ 2 ) l (~ºrk) (mm Hg) ~ (mm Hg l (º i.<) ' / cm) (fig. 29) 
. \seg . 

--"··-~-----····---·-·__._._ _________ -·--------· 

o. 1CJ45 ug 14. 7 o. 7200 6.46 3.21 5.65 293.69 6. 73 083 1.17 

o. 1915 2.23 26.1 0.7067 12 .1 3.41 6.72 295.45 9.52 0.98 1.42 

o. 17 71 2 03 350 o .7086 11.0 2.31 6.45 295 .03 6.91 0.84 1.54 
' 

0.1913 1.90 35.0 o .7105 1o.3 2.15 5.48 293.39 4. 36 0.90 1.54 

0.1%3 2.27 46.1 0.7067 12.3 1.97 6.41 294.96 7. 21 0.86 1.66 

o. 1980 2.00 45.5 0.7105 10.9 1.75 5.64 293.68 7. 18 0.86 1.66 

o. 17q3 1. 70 53.0 o. 7124 9.22 1.27 4.66 291.77 6.94 0.84 1.72 

Fig. 26. Tabla de datos para la canasta tipo 11 ® N3= 2320 RPM 



0.1977 1.62 15.9 O. 7154 B.79 4.03 5.29 293.03 17.8 125 

0.1878 1.20 20.6 0.7200 6.51 2,27 3.12 287.85 19.0 1.28 

0.1865 1.22 25.9 o.7200 6.52 1.83 2.95 287.29 14. 7 1.17 

0.1895 3.14 35.0 0.5935 17.0 3.59 5.74 295.48 14.3 116 

o. 1907 9.11 46.1 0.6803 22.3 3, 57 6.85 295.63 18.5 1.27 

o. 1927 1.68 53.0 0.7143 9.11 1.24 3.65 289.38 9.53 0.98 

Fig. 27. 'f¿¡b(a de datos para la canasta tipo 111 @ N3 = 2320 RPM 

1.20 

1.31 

1.41 

1.54 

1.66 

1.72 

"' "' 



1 l 1 o 1 i 1 2 2 
1 aML rrP~10 P9x10 P1 ~10 T . k,., log k,,, loq Q 

<9> ¡' (9) 1(cml)1 (cm2 ) (gmolt)\
1
(mm HgJ <mm Hg) (ºK) ¡1 

(cm) (Fig. 29l ¡ seg ¡ seg-ps seg 
ir-----~---~---_.._----~-------~- --~-- ----·-----l-------L. ________ . __ .____ _________ _ 

w 

O. 1483 0.73 15.0 O. 7238 5.34 2.31 4.88 292.23 5.19 0.79 1.18 

0.1507 1.03 24.7 0.7181 8.94 1.98 4.84 292 .14 7. 99 0.90 1.40 

0.1433 1.21 24.8 o. 7143 10.5 2.33 6.37 294.90 6.70 0.83 1.40 

O. 1464 1.49 35.4 O. 7105 12.9 2.'Jl 6.12 294.49 8.14 0.91 1.55 

O. 1474 1.33 35.0 O. 7133 11.5 1.82 6.04 294.36 7.04 0.85 1.55 

0.1445 1.73 45.1 0.7067 15.0 1 82 9.64 299.16 5.07 0.70 1.56 

O. 1448 1 13 55.6 O. 7162 9,81 0.98 7.32 296.31 3.99 0.50 1.74 

Fig. 28. Tabla de datos para la canasta tipo IV @ N3:: 2320 RPM 
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En la canasta tipo I, el 

recipiente tiene forma de -

e prisma rect;:ingula.r; es la 
po\tillo d• naft;üet'>O 

que presenta. los coeficien-

LATERAL SUPERIOR 

brazo de la canasta tipo 1 

tes de transferencia. menones; 

presenta la menor capacidad 

para contener partículas (nG-

mero de perlas de vidrio), -

las perlas de vidrio siempre 

estan en contacto con la fa-

se fluida, no quedan encerra

das por elL1s mismas; la cana_? 

ta con las perlas presentan un 

volu~en aproxiwado de 38 ml; la pastilla de naftaleno solo 

pres~nta contacto con las perlas de vidrio, en la parte in
ferior y en la dirección del eJe de rotación, presentando con 

tacto con la fase fluida en las áreüs nornKlles a la rotución. 

p"1'IO\ de vidrio O o 

En la canasta tipo II, el re
cipiente tiene la forma de -

P"'tiu4 d• n•lt'"'°"º prisma triangular, los cae fi-
• • v cientes de transferencia de 

:-~ 

l.Ll 

LATERAL SUPERIOR 

brazo de la canasta tipo 11 

masa son intermedios entre -

los de las canastas I ~ III, 

su capacidad para contener -

partículas es también inter-

media; la canasta con las -

partículas tiene un volumen 

aproximado de 30 ml; tar:ibién 

la pastilla de naftaleno, en 

la parte inferior y ~acia el 

eje tiene contacto con las perlas de vidrio, pero ~acia -

la pared del reactor tiene libre contacto con el medio flui, 

do. 



porl<1\ do vidrio O 0 E~ la canasta tipo III, el 

p4\ltll4 d• n.aft•t•no r.::!cipiente tiene la forma de 
un cilindro, los cceficientes 

de transferencia de ~3sa son 

LATERAL SUPcRICR 

los más elevados de los cuatro 

tipos de canasta; e3 la de ma

yor ca?acidad d~ cc~tener par

tículas; la canas~a con partí

culas tiene un vcl~men aproxi

mado je 54 ml; la pastilla de 
brazo de la canasta tipo 111 

naftaleno esta r odeada por to

dos 103 lados con parlas de vidrio, excepto en la parte s u -

perior que esta el brazo de la canasta . 

porl~' da vidrio O 

lATERAL 

0 
La -:::anasta ti~H) IV es de tres 

pattill.a do n<1ftalqflo brazos, en fo::-sa de Y, sus r~ 
cipientes son cilindros y los 

5UPERIOR 

valores de los coeficientes 
de transferencia de masa se 

e ncuentran ~~tre los de las -

canastas t~co I y tipo II. E~ 

ta canasr:a, en forrn:i., es sim_i 
lar a la ~i?o III: su c apaci-

dad d2 co~::ener pastillas se 
brazo de la canasta tipo 1 V encuentr::i. entre las c3.:1astas 

II y III; la canasta con las partículas ocupan un volumen 

aproximado ~e 37 ml; la estructura del empaque as id~nti

ca al de la canasta tip~ III. 

En la Fig . JO se encuentran graficados los valores -

del coeficiente de tra~sferencia de masa , determinados 

experime:;::almente, j'.:nto con s us c ·.: r ·1as de ajuste; los v~ 

lores d~ los cocfici;Jr.tes de tr3.r.s:':erencia de :nasa son rn~ 

yores p3.ra la c;rnasta tipo III ·; los más bajos para la e~ 
nasta t:p8 I, los d~ la can~sta ~ipo II son m2~ores que -
los del tipo III, paro ~ayeres a los del tipo I; los de -
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la canasta IV estan entre los del tipo I y tipo II. Esta 

diferencia entre los coeficientes se P'Jede explicar con -

b::ise en los siguientes factores: (1) form9. geométrica del 

recipiente, que desde el punto de vista aerodinámico mejQ 

ra la turbulencia dentro :lel reactor; (2) volumen libre -

de gas en el reac-tor, a menor espacio el contacto gas-paE 

tícula es más frecuente, mejor3ndo la transferencia; y 

(3) estructura de empaque, partículas que se encuentren -
en la periferia de la canasta presentan un contacto más -

turbulento y por lo tanto una nayor transferencia. 

La canasta tipo IIJ. preser:ta los coef .icientes de tran.§. 

feren~ia de masa más altos, probablemente debido a que es -

la de ~ayor volumen, consecuentemente la que deja menor vo

lumen de gas libre, lo cual mejora notablemente la transfe

rencia; también po::1ria deberse, a la form:i g-eométrica de 

sus recipientes, la que cn cierta manera aum::;nta la turbuleQ 

cia. 

Las c:i.nastas tip~ I y tipo IV, presentan aproximadamen. 

te el mismo volumen, por lo 1ue las diferencias encontradas 

pudieran deberse a la for~a gecm~trica de sus recipientes, 

presentando mayor resistencia la canasta tipo IV, originan

do una m0>yor turbulencia y por lo tan~o ::::oef icientes más al

tos; considerando '.lue en la canasta tipo IV, la pastilla d2 

naftaleno se ancuentra más rodeada con perlas de vidrio 1ue 

en la canast11 tipo I. También pc:lría contrib . .:ir a esta dif.§. 

rencia el que a pesar de tener un volumen muy similar, la -
canasta cipo IV presenta una mayor contenci6~ de partículas, 

lo 1ue 2-r:.dica que la canasta tipo I presenta " voluman m;.:e_f_ 
to " que no contribuye a mejorar la turbulen:cia. 

La canasta tipo II, presenta los sagundos coeficientes 

más altos, a pesar de que es la que tiene menor volumAn (v2 

lu~an de gas libre mayor): pero, es la Gnica en la cual, la 

pastilla se anc~entra en la periferia de la canasta, siendo 



es'"a la ca\1sa de meiores coeficien~es de transferencia de 

masa. 

Por lo ,_anto 11n diseño adecuado de la canas-:a, redi·-

1-ua en meiores coeficientes de transferencia de rrasa y m_e 

diante la analoqia de mecanismos, meiores coeficientes de 

t-ransferencia de calor; a su vez, una disminución en el -

:;iradient-e de temperatura. 
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CONCLUSIONES 

l. Se observa que conforme se incrementa la velocidad -

de rotación, a gasto volumétrico constante, se acerca más 

el siste~a a la saturación, enco~tr~ndo3e coeficientes 

más ele·1ados. 

2. Se determinó c;--.:e al aumentar el gasto volumétrico m§_ 

jora la velo=idad de transferencia, en casi igual porcen

taje que la velo=idad de rotaci6n, pero disTii~uye rápida

mente la con=entraci6n en la fase gaseosa, den'.:ro de los 

rangos -:raba jades, d!srninuyendo cmsecuentemente km. 

3. Se encontró que la princip~l función del gasto volu

métrico es como acarreador, repercutiendo en ~l gradiente 

de concentración: por lo que a gas'.:OS volumétricos bajos 

se traba ja más cerc2. -;e la satc:ra-:ión. 

4. En una determinada zona, para el gasto volumétrico, 

~1 coeficiente de transferen=ia de masa podría ser consi

d~rado constante y es cuando el sistema se encuentra le-

jos d:: la saturación. 

5. Se .:fo terminó una ecuación d::l co2ficiente ae transf~ 

rencia je masa co~o ~~3 funció~ jel sasto volum~trico y de 

la velc~idaa de rotación, median~e ~ruebas matemáticas de 

fun=io~alidad y pruebas estadíst:~as de signi:icancia, en

contrándose 

-& 1.87 l.91 -0.60 109 N 
krn=3.48*10 Q N Q 

trabajan~o a velo=ida¿ de rotaci¿~ constante, se reduce a 



pero si se desea trabajar a gasto volumétrico constante, 

se co~probó que el último término de la ecuación se pue

de escribir 

coino 

'f "' Q-0.&0 109 N 

log ip = -0.60 log N log Q 

log 'f = - 0.60 log Q log N 

¡o 1 ( N·0.60 log a 
g 'P = og 

N-0.60 'ºº Q 'P = 

0-o.&o loe¡ ti = N" 0.60 log Q 

sscribiendose una segunda ecuación para el coeficiente de 

transferencia de masa 

que para cuando se trabaje a gasto volumétrico constante, 

se reduce a 

' 13' k,,,=a<N 

en donde para ambas ecuaciones 

km: coeficiente de transferencia de masa, cm/seg 

O gasto volumétrico, ml/seg 

N velo=id~d de rotació~, RPM 
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6, Se determiné que probable:nente tres factores, sean la 

caus3 da las diferencias enco~tradas en el coeficiente de 

transferencia de masa, por el sarnbio de geometría en la ca 

nasta y son 

j) form:i. geométrica del recipiente 

jj) vol~men libre de gas en el reactor 

jjj) estructura de er::;:iaque 

7. Un diseño de canasta que mejore el coeficiente de 

transferencia de masa, nos parmite encontrar coeficientes 

de transferencia de calor al·-os l' consecuentemante un gr~ 

diente pequeño e insignificar:-::e de temperatura. 

8. Las diferer:cias encontradas entre los coeficientes -

de transferencia de masa en el presente trabajo y en la -

literatura, se rueden explicar como una consecuencia de 

las distintas geo~etrías d~ los reactores. 



ANEXO I 

============ 



FUNDAMENTOS DE TRANSPORTE TURBULENTO. 

l. Coeficientes de Transferencia para Régimen Turbulento 
en Tubos. 

La ecuación general de tranporte es 

en donde 

ip=-(J'+E) dr 
dx 

(1) 

~: flujo de la propiedad para cualquier valor de x 

S : difusibilidad rrolecular 

E: difusibilidad de remolinos 

r : concentración por volumen de la propiedad de tranÉ 

porte 

Esta ecuación puede aplicarse a la geometría cilín

drica, mediante modificación en el gradiente de concentr-ª 

ción 

~ =-<tS' +E).9.C. 
dr 

haciendo un balance de la propiedad de transporte en un 

elemento cilíndrico 

¡ _____ ~-~----~ 

Entrada de la o=J Salida de la 
corriente de flujo - -corriente de flujo 

vs~ . . vsrNY 

y 1 y~t.y 
"'A 

Salida de la 
transferencia 

(2) 



vsry = 'fJA • vsr;. ... v 

vrrr2 r.y =2'PTrrl!.y+ vrrr2r. y..._ y 

en la frontera 
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(3) 

(4) 

haciendo el cociente del flujo de la propiedad a cualquier 

posición radial y en la frontera 

\" = 'i' (.!...) 
1 li 

sustituyer,do en la ecuación general de transporte 

r dr 
~-=-<E +E)-
' r. dr 

r, } r, 
'P { ~ =- r, df 

' ) C.S +El r. 
o o 

~
r, 

'{J ~=- r,(r.-ro) 
, <~·El 

o 

(5) 

(6) 



Definiendo la relación li' como 

~ = ~ - r (7) 
r; -- r;, 

la relación ! es el cociente de la diferencia en concen-

tración de la proi:iicdad transferente entre la pared y el -

valor promedio en el fluido a la máxima diferencia entre -

la pared y el centro. La relación t es una función de la 

distribución de 

en donde 

r 
1 con la posición, ya que 

}

V, 
- 1 r=- rdv 

V1 º 

F : es el valor medio de la propiedad que resulta 

de la integraci6n de todo el dueto 

(8) 

V es la c;mtidad de flujo volumétrico en un punto 

dentro del dueto 
v1 : es la cantidad de flujo volumétrico total en 

el dueto 

dV= vdS 

v es la velocidad de punto 

dS 2 1t rdr, el área de flujo 

La ecuación (6) puede expresarse utilizando la rela

ción $ en la forma siguiente: 

~ J:.Qr_ -- r. -~
r. 

, º <c5 +E> - T < r, - r> 

2 
ip,r. r. -

--- :::--!... cr - n 
2C.S+E) a ' 



.,, =- 2CJ•EJ u; -F> 
' r. r 
_ 4C.l'•EJ -

VJ,-- so <r.-n (9) 

Esta ecuación pueáe escribirse como una ecuación de velo

cidad multiplicando por A1, 

4CJ•EJ -
<1pAJ,=- oO <r.-r>A, (10) 

El coeficiente de transferencia (E) puede definir-

se corno 

E=4(J+E) 
l1D 

y la ecuación de velocidad queda 

CrpAl,=-EA,<r.-F> 

('f'A),= -
cr; - Fl 

1 
EA, 

Rapidez de _ Gradiente 
Transferencia - Resistencia 

(11) 

(12) 

El coeficiente de transferencia de masa puede definir-

se como 

k =E = 4<.IJ + Enl 
e n O ~n 

(13) 

y la rapidez de transferencia de rrasa 

(14) 



La definición del coeficiente de tr.:insfcrencia, indi-

ca que es una funci6n compleja de transferencia, mediante -

los mecanismos moleculares y turbulentos de la distribución 

de la concentración de la propiedad transfer~nte indicada -

por '! , y !)Or L:i geométri<:i cel sistema ( D). rambién es f:..in 

ción cie: las c¿¡ractcrí sticas ci1,:1 flujo en el si stem¿¡, decido 

a que ia ciifusibilidad promedio de los remolinos (E), depen 

de de la conducta del flujo. 

Para el cálculo de los coe=icientes de transferencia -

de w~sa en gases y líquidos en el régimen turbulento, se 

ha desarrollBdo una correlación mediante análisis dimensio-

nal 

km= f CD. y_, P,J)l. G) 

k - 04 bocndG• 
m- z l\ , ,¡.¡ 

Lf 1= z(L)
4
(M[ 

1f 1
)b(M[J)C et f 1

)d ( M [ 2f 1
)' 

i) M: O=b+c+e 5 

i i) L: 1 =a -b -3c+2d-2e 3 

incognitas 

ecuaciones 

i iil t: -1 =-b -d-e 2 grados de • 

de (i): 
b =-e- e 

sustituyendo en ( i i i): 

-1=c+e-d-e 

d = c+ 1 

sustituyendo b y d en (i i) : 

1 =a+c+ e-3c+2c+2-2e 

a =-1+e 

libertad 



,, 

.entonces 

km= z (O)•·! (1 .. 1/c-( 0 e u;lr1(G)• 

~=(~f (º~' f ~ z 

(15) 

Los datos para esta correlación se obtuvieron en una 

columna de parcod húmeda formada principalrncmte por un tu

bo de cristal arreglado d<:; tal manera, que el fluido des

ciende por la pared en una capa delgada mientras que el -

gas, en contacto con esta capa de líquido se desplaza 

hacia ar:ciba por el centro c;el tubo. I,a ecuaciqn para la 

correlación de todos los líquidos y gases de los que se 

tienen datos, toma la forr..a siguiente. 

(16) 

L. Analogía er.tre Tr2nsfere:ncia de Masa, Calor y Cantidad 

de Movimiento. 

2.1. Número de Reynolds-Correlación del factor de fricción. 

En el r6gimen laminar una expresión que correlaciona -

la velocidad de punto y la velocidad promedio, en un dueto 

cir.::ular es 

(17) 
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donde v es la velocidad promedio y r 1 es el radio de la -

frontera. Esta ecuación puede diferenciarse a 

dv _ 4vr dr--¡;z (18) 

Para r~gimen laminar la ecuación de transporte para -

cantidad óe movimiento en duetos circulares es 

'lg=-v d(~v) 
1 e d r 

Combinando ambas ecuaciones 

_,, _ 41..\iir 
l.9----y e r¡2 

(19) 

(20> 

en la pared 

ma 

de 

la 

un 

(21) 

La determinación del esfuer~o en la pared en un sis:e 

fluido, 

presión 

pared y 

balance 

genera lir.ente 

por longitud 

la caída de 

de .fuerzas 

es indirecta y se basa en la caída 

unitaria ¿el dueto. El esfuerzo e~ 

presión se correlacio~an mediante -

(22) 



En términos de cantidad de movimiento, el balance de 

fuerzas establece que la rápidez de transferencia de canti 

dad de movimiento para la pared (T,.A )1 , es igual a lar~ 
pidez de tnrnsferencia de cantidad de movimiento del flui-

do ( -ti. P ) 5 1 • 

Para una geométria cilíndrica 

A,=irDL 

s =l1T'o2 
1 4 

en donde L ~s la longitud del tubo, entonces 

Por lo tanto 

(23) 

(24) 

dividiendo los miembros entre ~ f v2 (energía cinética 

del fluido por unidad de volumen) 

(25) 

reacomodando 

(25) 



14 

en donde el último término de la expresión se define corno 

el factor de fricción 

2(-1\PlgcD 54 - B(tygc) 
f = f v2 L - Nn, ~ v2 

(26) 

2.2. Coeficient0 de transf~rcnci2 p2rn cantidad de mJvl--

miento. 

De acuerdo con la ecuación general de transferencia 

...'e.=-E<r-Fl A ' 

aplicada a cantidad dG movimiento 

(27) 

Para el fluido adyacente al dueto estacionario, v =O ,-
de manera que, 

(l'ygcl, =Erf v 

E 
_ CTygcl, 

r r v 

dividiendo entre V , tenemos 

(28) 

(29) 



2.3 La Analogía de Re: . .:nolds. 

Reconocimiento de la conducta análoga de las velocidª 

des de transferencL1 de calor y cantidad de movimiento. Rey 

nolds pos'.:uló que los mecanismos para la transferencia de -

cantidad de movimiento y calor so:-. idénticos 

4Cr.i•E..il _ 4hi+Ei:l 

ºHº - 7r'f D 

E~1 = E,. 

dividiendo entre v 

El número de Stanton se relaciona a los números de 

Nusselt, Reynolds y ?randt 1 corr:c sigue 

(30) 

(31) 

(32) 

Esta ecuación se probó experimentalmente, se encontró 

que correlaciona los :.~a tos en forma aproximada para gases 

en flujo turbulento. ::o presenta correlación experimental 

para lí~uidos en flUJO turbulento, ni para ningún fluido -

en flujo laminar. ':'::;;jos los géi ses se caracterizan por va

lores del número de ?randtl en un rango general entre 0.6 

y 2.5. ?ara un exárr.e:; más crítico, se concluy6 que la ana

logía de Reynolds es válida solarr:ente a un NPr = ·1 
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Mediante un razonamiento s·imilzir, se puede establecer 

una expresión sobre el postulado cie que la masa y la can~l 

dnd de mo'/Í.111.iento se transfieret' por un mecanismo idéntico. 

Este postt:lado se puede est¿¡blecer como 

kni =E" 

krn E, f 
T=T=a· (33) 

Cuando la ecuación se probó experimentalmente, se e~ 

contró que correlaciona los datos en forCR.-i ;:iproxirnada pa-

ra gases en flujo turbulento, pero no los correlaciona pa 

ra líquidos en flujo turbulento, ni para ningGn fluido en 

flujo laminar. L~s gases so caract2rizan por valores de -

Schmidt cercanos a la unidad. Ur. r:xámen má"; crítico reve

ló que la ecuación es vcílid;:i úr.ic:arcentc a NS<: :: 1 

De la ana loc;íc:: º'' !~eyno ld '.3 se puec1 e scica r u:w. conc li:! 

s.ión importante y es oue p;:irLi, Npr = N5c = 1 , los mecanis-

mos pRriJ. 12 transferencia de rr.o:.s2, c2lor y cantidad de íl'Q 

vimiento son idénticos. Esto es los procesos de transfere_!1 

cia difieren funcionalmente respecto a los n6meros de Pra-

ndt 1 y sc·.1midt. 

(34) 

2.4 La Analogía de Colburn. 

Colburn LXaminó las ecuaciones empíricas para la 

transferencia de calor y canticiad de movimiento en el ré

gimen turbulento y presentó una ar.alogía más general. 



La ec:1ación empírica para l<:t transferencia de calor 

en régimen turbulento es 

h O - (º v r)º·ª (CpA.{ \o.JJ .U.. o.14 
k-0.023 l{ k-} (1.\) 

(35) 

N -o 2 -2; (4 )º··l~ St = 0.023 (NRel ' (Npr) 3 ~ 

(36) 

Una ecuación empírica para el factor de fricción co-

mo función del número de Reynolds en la región de flujo tu.E_ 

bulento es 

(37) 

válidad para el rango de NR~ entre 5000 y 200 000, que se 
puede expresar como 

(38) 



Por lo tanto 

(39) 

definiendo se el té::: :~:ino i :'.auierdo como facto.::- para la tra::.~ 

ferencia de calor J H 

muestra la interrelación entre la ~ransferencia de ~alor 

y de cantidad ele rro·:imiento. Correlacionan datos experi

mentales en un rango de 10 000 < ~R~ < 300 000 y 

0.6 < Npr < 100. 

Las ecuaciones empíricas para la transferencia de mQ 

sa y cantidaci de movi:c.iento en el régimen turbulento se -

pueden comparar 1"n 12 misma forrr,<i. ?ara la transferencia 

de masa se encontró ~:·..:e 

dividiendo por el pro,.::ucto <NRt)(Ns.:) 

(41) 



., 
E<: toma como la uniGa<: • entonces 

(42) 

El término j
0 

puede definirse como 

(43) 

y se llama factor para transferencia de masa 

' f l ::::- (44) 
o 0 

válida para 2000 < NRe < 300 000 y 0.6 < NSc < 2500. 

3. Transferencia de Masa en Reactores de Canasta Giratoria. 

3.1 Utilización do la Analogía Je ¡,tJsa y Calor. 

Bajo lci suposición de que 12 ana logia de mecanismos -

de transporte se conserva en los reactores de canasta girQ 

torie>, un es:tuóio éie transferencia ce masa nos proporciona 

las bases para el cálculo de la tP.rnperaturv en la superfi

cie cat2lítica y para la e':~resión rratenética de la veloci 

¿z~ intrínseca de reacci6~, empleando la analogía de meca

nismosde la manera siguiente ; 

(45) 



Mediante un balance de energía, bajo condiciones de estado 

estable, el ca!or generado en la pastilla catal.ítica ee 

igual al calor ~ue se trans::'iere hacia el medio fluido 

rrpH1Hl 
h=---

am<T,-T!:>l 

igualando las ~c~aciones ( ~5 ) y ( 4E 

y despejando ~ara Ts 

(46) 

(47) 

en donde las propiedades son del medio fluido, por lo que 

f , Cp , NPr , Nse , se calculan a la temperatura del me 

dio :=luido ( T::. 1. La velocidad de reacción para estos 
reactores se c2lcula cíe la ::'orma siguiente: 

(49) 

que junto con e: ~H éc re?.cci6n , que es una propiedad -

termodin&mica ::&cil de obtener y el &rea de transferencia 

( drn ) , comple::'.e::tan los da:os necesarios para calc·ilar -

la temperatur2.··e:i la superficü~ catalítica, Ts. 

Una ve2 cc~ociéa la tem~eratura en la superficie cat~ 

lítica v 12 ··el-:::;:::icac ée re¡;cción, puede ol::tenerse una ex-

9resi6n para 12 ··elociéaci intrínseca de reacción. 



Si las rc;sist(-'ncias e:-:v::rr:as llegan i1 ser im[Jort:an- -

tes; esto es, los grndientes CE: concentroción y tempera tu

ra son significativos, la velocidad de reacción deberá co

rresponder a las condiciones de la superficie. 

Los mocielos propuestos r;;;;ra 1<:1 velocidad de reacción, 

de sistema reaccionante catalítico heterógeneo, llegan 
a ser muy complejos; pero ba]o ciertas condiciones de :ra-

baJO experimental, la ecuación puede lincarizarse,De esta 

manera, con l~ ecuación de velocidad linealizacia y con los 

,la lcres de '-'E:locicidd de reacción a las conc!iciones st:;:ierí.:i 

ciales, pueden evaluarse las constantes de velocidad ce reec 

ci::..c::. 

Así, experimentando a diferentes temperaturas de la 

fase fluida, aua corresponden a distintas :emperaturas en 

le S'.19erfici~ ca~alítice, se obtienen diferentes valores de 

1.o: constarn:e C::: reacciór., L.: cua i es una fun<~ión tipo Arrh.~ 

ni-_¡s, kcA exp(-é4/rn,); por lo que puede graficarse In k v.s. 

t/T~ , para cor.seguir el f2ctor de frec'..lencia (A) 'i 1n enef_ 
gía de activaci6n ( Ea ) . 

Por lo tanto, teniendo una expresión para calcular el 

coe:'.iciente c:e transferencia cie rra sa 

bajo ciertas condiciones de gasto volum&trico, velocidad -

de ~otaci6n ~· propiedades del catalizador conocidas: pue

de determinarse si las resistencias externas son aprecia

bles y así, llegar a establecer ecu3ciones intrínsecas -

de velocidad de reacción. 
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3.2. Coeficientes de transferencia cie masa en reactores -

de canasta giratoria. 

En los reactores áe canasta giratoria se ha encontrQ 

do que el coeficiente de transferenciu de masa se ve afec

tado por la •1elocidad e•: :rotación (u= 1 N) de la canasta, -

mc¿iante an~lisis dimensional se establece ~sta relación: 

j) 

ji) 

jjj) 

4 lt t d <; km::zO u f "{ f,l 

Lt" 1=L" (Lf 1
)b (ML" 3J' <Ml" 1f 1)d(Cf:," 

M: O=c+d 5 incognitas 

L: 1 =a+ b-3c -d+2e 3 ecuaciones 

t: -1=-b-d-P. 2 grados de 

De Ci l 
e :1-d 

y de Ciii) 
b =1-d-e 

sus ti tuyendotas en ( i i) 
a =-d-e 

libertad 

en donde 
Du=Dul,,,_±:L 
~ J..\ rrf.l 

por to tant\m =z(Our)"d-a (~)-• 
u l.\) ,~ 

k,.. 2¡J -•+7/3 -d-o 
u(Nscl = z <Nscl CN:io) 

j
0 
= c:x(NRelf.l 
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Expresando el factor de transferencia de wasa como una 

función de un NHe modificado, en el cua 1 la velocidad esta 

representada por la rotación de la canasta en dimensiones 

C.:e L/t : 

i) u=r~ en (cm-rev) /seg 

ii) u=2rrr:; en (cm-nd)/ seg 

er: donde r reoresenta el r:ccio de la canasta y la 'Jfú.ocióa0 

pued~ entonces representars':· (!Sauemá.ticamente como 

Sin embar-go, paree':= s2:c que el coeficiente de :::::ano;,-

ferencia de masa t:ambién dep<:mde del flujo volumétrico qute· 

pasa al través del reactor, ::::ara determinar la dependencü, 

se utiliza el análisis dime:;sional, encontrandose 

krn=f<D,Q,u, r,.l\, Ji).) 

km=Z 0" Qb u' 'd .l{º J:l1 

L f 1:l.'1 <t~f 1 )b (Lfr)c (M[ 1}d(M['f 1)
11 ([~f 1 )t 

D M: O=d+e 6 incognítas 

ii) L: 1 = a..3b+c-3d-e+2f 3 ecua.dones 

iii) t :-1 =-b -c-e-f 3 grados de libertad 

Resolviendo las ecuaciones por dos ca.minos, fijando diferentes grcidos 
de libertad 

De(i):d:::-e 
y de ( i i i l : e "' 1 - b - e - f 
sustituyendolas en (ii) 

d --2b-e-t 

k,,,-z,-2 - -- - U - ( Q )ª ( .q \ Q ( .El )f 
\O u YDu) Ou 

De Cil: d=-e 
y de (j¡j). b"-1-c-e-f 
sustituyendo!as en (ii} 

ac2c+e+f-2 



definiendo 

1 2 
A = ¡ rr O (área transversal al flujo} 

entonces 

ya que ya que 

se tiene entonces se tiene entonces 

de acuerdo con la definicion del factor de transferencia de masa 
. - k.., N'l/3--'(N >-1+2'1(N )·•-t1u+)t> ... k,.. N'2t3 '(N )., .. 2,>cN )·•-t/u+)-c: 
J0-u :se - .f.. se R• \u lo"u+ s.c =Z :se 11~ \u 

;t{u•f f' 
j~ =CX lÜ J (Nl'le) 

En ambas, u* representa el efecto del gasto volumétr.i 

ca y u el efecto de la velocidad de rotación. 

Se encor.tró que el factor de transferencia de íl'asa no 

es una funciór. exclusiva del NGmero de Reynolds, sino una 

combinación dE 1 producto d~l cociente de las dos velocida

des ( u y u* ) cor: el ::úrr;ero de Reynolds. El factor de 

transferencia de masa ( j_ definido con la velocidad u -

queda como ur.c. función de 1 ~,; , por lo aue se hace r..á s ad_g 
Re • 

cuado manejar :.o cuancio se trabaja a flujo volumétrico con_§ 

tante y cambie ndo la velocidad de rotación. De la r.:isma -

forma, el factor de trar.sferencia de nBsa (j* ) definido -
D 

con la veloci(·ad u* c¡ueC:a como una función del N *, por lo 
Re 

cual es más acecuado íl'.aneJ:irlo al trabajar con velocidad 

de rotación cc~stante y variando el gasto volumétrico. 



A N E X O II 

============== 



ANALISIS DE REGRESION. 

En el análisis de reg=esión una de las dos variables, 

que llamamos ;.:, puede considerarse como una variable ordi-

naria, esto es, se puede wedir sin error apreciable. La 

otra variable, Y, es un~ variable aleatoria. 

En el experimento, se selecciona e~ primer lugar n 

valores X]• x?' ... , xn de x, y luego se observan los valo

res de Y que:o corresponden e, estos v3lores de :;;, de :al ma

nera que obte~emos una rnues:ra da la forma (x1,y1 l 

(x2,Y2) 1 ...... , (Xn,Yn). En el antílisis de regresión, se SUPQ 

ne qu& la madi"- A.\ de Y depende de::, es decir, que es una 

función .l\"'.q(x) , que se ll:c1ma curva de regresión de·; con __ 

base en x. E~ el caso más sencillo, ésta puede ser una reQ 

ta representada por 

A ésta se le llama re':ta de regresión de Y con base_ 

en x, y a la pendiente (3 se le llama coeficiente de re

gresión. 

La muestra puede usarse para esti~ar los parámetros 

O\' y (3. Las estimaciones p:.mtuales de oc. y F.- se pueden obt~ 
ner por el método de míni~os cuadrados. Si suponemos que: 

A. para cada x fija la variable Y es normal con me

dia 0< + (3 x y variancia tr 2 (no dependiente de x), 

B. las .. ejeo:::uciones del experimento que proporcio--

nan la muestra so~ independientes. 

entonces las estimaciones de ~ y ~ que se obtienen por -

el método de mínimos cuadrados son idénticas con las esti

maciones de máxima similitud. 
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Bajo estas ~ipótesis, será posible obtener interva

los de confianza para el coeficiente de regresión ~ 

y para la media J..J_(:d, probar la hipótesis acerca de (31 

aplicar m~todos del ancilisis de variancia, y probar la -

hipótesis de que la curva de regresión es una recta. 

l. Prueba de Linealidad de la Curva de Regresión. 

Para la prueba necesitamos una muestra (x1,y1 J, ••• , 
(x0 ,y~), pero en este caso es importante que cualquier -

valor de x aparezca al menos dos veces en la muestra, de 

tal manera que a cada valor de x que aparezca le corres

pondan varios valores de y: la razón para esco es que la 

variancia se estimará por variación dentro ce las absci

sas fijas, y compararla con la variación residual para -

comprobar que el modelo es adecuado. 

En la muestra :ornamos juntos los valores de y para 

los que x tiene el mismo valor ~um6rico. Par~ cada uno 
ele los grupos calc• . .Jlamos el valor medio. Si ia curva de 

regresión es una rec·:¡¡, esos v2lores medios d<::ben ele lQ 

calizarse en una recta, aproximadamente, y su desviación 

con respecto a la :recta de regresión no debe ser demasi.Q 

do grande, comparada con las desviaciones de los valores 
de cada grupo respecto a la media correspondiente. Si se 

tiene que las medias de los grupos se desvían en forma -

considerable de la recta de regresión, aun cuando los v~ 

lores en cada grupo se desvian relativamente poco de la 

media del grupo, esto es, tienen sólo una pequeíla varia

ción aleatoria; se rechaza entonces, la hipótesis ele que 

la curva ele regresió~ es una recta. 
De la muestra se obtienen los datos siguientes : 

n: tamafto de muestra 
r: número de grupos 

xl, x2 •... , Xi, •.. , Xr, los valores de x 
mencionados 
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ni: número de valores de y en el i-ésimo grupo 

Yi 1 , YÍ2,. · ·, Yin¡, los valores de y en el 

i-ésimo grupo, donde el primer subíndice re

presenta el grupo y el segundo representa el 

nGmero del valor de y en el grupo 

media de los valores de y en el i-ésimo grupc 
media de todos los ·::!lores de 

- 1 I';. 1 
Y¡::fr¿Y··=n-.<y +y~. 

¡ 1 íf 1 11 12 

-_1r.!:i 1r -
Y - ñ_ ¿: ~ y .. = - ¿ n V 

•"TI:¡ ¡:I IJ ílf i:1 ·, · 1 

r nt -

q = ~ ~ (y. - n ;" 
1:1 1~1 IJ • 11 

.,;. e- ,2 q =" n. y. - n. , 
1 ... , 1 1 . \l 

r n¡ _ 2 
q =:f ¿ (y .. -y.) 

2 lOI 1:1 IJ 1 

Prueba de la hipótesis de q~e la curva de regresión -

es una recta, bajo la suposició~ de que para cada x fijo -

la variable aleatoria Y es norma:. con varia:-.cia indepen--

diente de x. Si se cumple la hiF6~esis, v0 es un valor que 

se observa de una 'lariable alea:::>:-ia V que. :-ajo las supo

siciones A y B, tiene una distri~ución F ca~ (r-2, n-r) 

grados de libertad : 
a) De la mues'.::ra dada, cal-:::ulamos q ·· q1 , entonces 

q2 = q- ql 

qi/(r-2) 
vo=-----

~/(n-r) 
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b) Se elige un nivel de significancia oc 15% ó 1%) 

e) Se determina la sclución e de la ecuación 

P'.'/:Sc) "'1 - ix 

segün la tabla de la distribución F con {r-2,n-r) 

grades de liber:ac. (tabla 9a ó 9b :del apándice -
4, Krs.:::;szig, pág. -~91-4) 

Si v0 ~c. ~:o se rec::aza la hipótesis. Si V0 >C, la 

hi?étesis se :::-ecJ:1aza. 

2. Análisis de Regresión _ Análisis de Variancia. 

El análisis de regresión y variancia, consiste en 

de:erminar si la variable aleatoria Y es realmente una 

fu~ción de la ~ariable ordi~aria x, mediante una prueba -

de ~ipótesis. A continuació~ se presenta el desarrollo m~ 

te~.ático de la prueba. 

ex. y-) -........ ·······d·¡·{ :; línea de regresiÓn 

: 1 de la muestra 
. rY· 

------~; i Y-Y=b(x-x> 
·~ 
' i ( ) :l y .. a+bx 
' i -: rY 
: i 
j ! 
'' j 

X X· 
1 

s b:ifl- : coeficiente de regresión 
X 

(n-1) s...,= 2: xy-nxy 

C n - 1} s2 = ¿ x - n Cid 
X 



De ta gráfica 

en donde 

y.= Y+ Y .•• d. 
1 1 1 

d¡•Y¡ -Y 

2 2 
d¡,.(Y¡-YJ 

¿d~=L ((y. -y-l- b(x. -5rn2 

1 1 1 

Ld~=<n-1)(s1 -2bs +bs2 ) 
1 y lf:f X 

:L d: = ( n -1) ( s 2 
- ....2 s 2 

) 1 y u • 

"C" ,2 q =.<:.O· 
2 1 

q =q1+q2 

q =(n-1)s~=¿Y¡2 -nY2 
2 

( 1)b
2 2 ((n-1 ls...,) 

q = n - s. =---·----· 1 
( n-1) Sx 

Prueba de la hipótesis /3 =O contra la alternativa 

13,¡,0 • Si la hipótesis ¡'3=0 es cierta, v0 resulta ser 

un valor observado de una variable aleatoria tal que, bajo 

las suposiciones A~' B, tiene distribución !." con (l,n-2) -

grados de libertad: 

a) Por medio de la muestra dada calcular q y q
1

, de2 
pués q2 = q - q1 y de esto, 

V - q, 
.- q2/(n-2) 

b) Se elige un nivel de significancia ~ (5% ó 1%) 

e) Se determina e a partir de ex 

P (V~c) =1- ex 

y de la tatla de la distribución F con (1,n-2) 

grados de libertad. (tabla 9a ó 9b del apéndice -

4, Kreyszig). 

Si v0 ~e no se rec'.":aza la 'üpó::esis 13 =0. Si v0 >e, se re
=haza la ~ipótesis. 
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3. Prueba para el Coeficiente de Regresión. 

Prueba cie la hipótesis 13 = 13
0

, contra la alternati

va f3 <(3 0 , bajo las suposiciones A y B : 

a) Se elige un nivel de significancia ~ 

b) Se determina el número e a partir de 
p ('l'>C) = CX 

(5% ó 1%) 

y de la tabla de la distribución t con n-2 grados 

de libertad. {'rabia 8, hreyszig, pág. 490) 

e) Usando la muestra st: calcul;:i 

b-~ 
- s~ 

( n -1) s~ =:E y - n y 2 

q = Cn-1H~ - L?s~) 

d) Se calcula 

(n-2Hn-1ls~ 
q 

Si tefe no se rechaza la hipótesis. Si t 0~c, rechaza la -
hipótesis. 
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4. Intervalo de Confianza para el Valor Medio. 

Intervalo de confianza para el valor medio A-\ =ex+ f3 x 

cuando la curva de regresión es una recta y se cumplen 

las suposiciones A y 

a) Se elige un nivel de confianza 8 (95~ 6 99~) 

b) Se determina la solución de e de la ecuación 
F(c)=l/2(1• íl) 

a partir de la :abla de la distribució~ ~ con 

4gc· 

'~; -~ . 

d) Se calcula ::; ~.r + b ( x-)() ~:- en ton ce .s 

. . hJq 
K\x)= e -

Jn-2 

donde 

¡--2 =.l.. Cx-xl 
n (n-1ls! 

El intervalo de confianza es 

COílF 1Y -kCxl<y< y•l-<(xlf 

El intervalo de confianza tiene am~litud 2k(x). Para un 1 -

elegido y una muestra dada, esta longitud depende de x, ya 

que '.'\ deper.de de x. Es-:a resulta ser míninv1 para x=x. La a.rn 

plitud aumenta con el crecimiento de la dis~ancia de x a x. 
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5. Presentación de los Resultados de las Pruebas. 

A continuación, las pruebas realizadas, cálculos , r~ 

sultados y gráficas, para las diferentes líneas de regre
sión. En primer lugar se presenta el análisis para las 

curvas log j 0 v.s. lag Q a Ni = cte; en seguida, para -

las curvas lag j~ v.s. lag Q a Ni= cte. 

Prueba de Linealidad para la curva de Regresión 

log j
0 

v.s. log Q a N1 = 1370 rpm 

= log Q y = log jD x2 xy 1li Yi 

1.18 -1. 79 1.40 -2.12 -1.83 -1.80 

1.18 -1.80 1.40 -2.13 -1.83 -1. 80 
l. 29 -1.83 l. 66 -2.35 -1.83 -1. 85 
l. 29 -1.86 l. (i6 -2.40 -1.83 -1.85 
0.73 -1. 94 o. 53 -1.41 -1.84 -1. 85 
o. 73 -1.83 0.53 -1.33 -1.84 -1.85 
0.73 -1.78 0.53 -1.29 -1.84 -1.85 
1.44 -1.82 2.06 -2.61 -1.82 -1.83 
1.44 n=9 -1.84 2.06 -2.64 -J .82 -1. 83 

¿:9. 99 -16.49 11.82 -18.29 
x-i.11 9=-1.83 

(n-1) s,y 0.0017 Para un nivel de significancia 
(n-1) s2 

' = o. 7311 del 1 % v.(Q.54) < c<13.3) 

b = o. 0233 por lo tanto, con una probabi-

q 0.0175 lid ad del 99% se puede consid~ 

ql = 0.0031 rar que existe funcionalidad -

q2 0.0144 lineal. 
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Resultados para la curva de Regresión 

log j 0 v.s. log Q a K1 = 1370 rpm (IlN) 

2 2 
X = log Q y = log jD :X: y :x:y 

o. 71 -1. 78 0.50 3.lG -1. 26 

0.74 -1. 83 o. 54 3.33 -1.34 

1.18 -1.80 l. 39 3.24 -2.12 

1.19 -1. 79 1,41 3.21 -2 .13 

l. 28 -1.BS l. 64 3.47 -2.39 

l. 29 -l. 83 l. 67 3.35 -2.3E 

1.42 -1. 52 2.03 3.31 -2.59 

l. 45 -1.84 2.10 3. 39 -2.67 

l. 56 -1.89 2.44 3.59 -2.9€ 

l. 67 -1.84 2. 79 3.38 -3.07 

l. 74 n=ll -l. 85 3.03 3.42 -3.22 

¿::14.22 -20.13 19.53 36.86 -26.10 
x =l. 29 - =-1.83 y 

(n-1) Sxy =-0.0685 

(n-1) s~ = l ,1350 

(n-1) s2 
y 0.0091 

ql - 0.0041 
- 0.0091 q 

q2 = 0.0049 

b =-0.0E 

r =-0.E3 

y=-1. 75-0. 06 X 

i) Prueba de la hipótesis nula Ha: (3=0 contra la al 

ternativa Ha: (3-¡. O . Para un nivel de significa;.

cia del 5 % 

vo<7.55) > c<5.12) => Ho se rechaza 



X 

0.7 
0.8 
0.9 
l.O 
1.1 
1.2 
l. 3 
1.4 
l. 5 
l. é 
l. 7 
1.8 
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por lo tanto, con una proi:;abiliclacl clel 95% se pu_§ 

de suponer que existe 

respecto al log Q. 

dependencia del lag J. 
D 

con_ 

ii) Prueba de la hipótesis 

contra la alternativa Ea : 13<0 

Para un nivel de significancia del 5~ 

to(-2.76) < c(-1.BJ) ~ Ho se rechaza 

por lo tanto, con una prc:-;;abilidad del 95% se pu-'ª 

de asegurar que la pendie:-. te de la lí:-.ea de regr~ 

sión es negativa . 

. '.' 
i111 Intervalo de confianza para la rect2 de regresión. 

Para un nivel éie confia!1zc: del 99;: 

" 1 

-1. 7C) 
-1.80 
-1. 81 
-1. 81 
-1.82 
-l. 82 
-1.83 
-1. 84 
-1.84 
-1. 85 
-1. 85 
-1. 86 

y=-1.75-0.06 X 
l/2 

h=(O.o9+0.ss1x-l.29D 

k(x)= 0.08 h 

h k (X) :,·-k (x) 

.0.63 0.05 -1.84 
0.55 0.04 -l. 84 
0.48 0.04 -1.84 
0.41 0.03 -1. 84 
0.35 0.03 -1. 85 
0.31 o. 02 -1.85 
o. 30 o. 02 -1.85 
0.32 o. 02 -l.8C 
o. 3¡ 0.03 -1.8:? 
0.42 0.03 -1.88 
0.49 0.04 -1.89 
0.56 0.04 -1. 90 

y+k(x) 

-1. 75 
-l. 7E 
-1.77 
-1. 78 
-1. 79 
-l. 80 
-1.81 
-l. 81 
-1. 82 
-l. 82 
-1. 82 
-1. 82 



log Ío 

-i.7 

-1.8 

...__ -............................. 

------~ 
-----~ -----~·-.___....__ ----..... ~------ --- ------
~--- -:-:---- ·-- ----- - ·--------·----·---- .. ,. __ '-________ ----

~---~.·~--... --.----·--·-·--.------- . ~-.... .... _ ~ . 
- - ·--.... ----.... ~ ----... ---

y+k(x) 

y ::-i.75-0.0fJx 
... __ 

-1.9 
Y- k(xJ 

0 .6 0.8 1.0 ·12 1.il 1.6 1.8 !og O 

F1g1 .AllGrática de log Ía V.5. log a con su inter•ic1lo de confianza 0) N,:-:1370 RPM 



Resultados para la curva ele Regresi6n: 

log j 
D 

v. s. log Q a ,. 
··2 1860 rprn (I2N) 

y=log x2 2 
x=log Q Jo y xy 

1.20 -1.81 1.45 3.29 -2.18 
1.40 -1. 84 l. 97 3.37 -2.58 
1.47 -l .o4 2.16 3.37 -2.70 
1.55 -1.91 2.41 3.66 -2. 97 
l. 66 -1. 83 2.76 3.33 -3. 03 
l. 73 n::6 -1. 80 2.98 3.25 -3.11 

2:: 9.01 -11. 03 13. 72 20.27 -16.57 
x ... 1. so y=-1.84 

(n-1) S~y =-0.0013 

(n-1) g2 
X = o .1793 

(n-ll c:2 = o. 00>"9 -y 

ql = o.1x10-4 

q O.OOE9 

q2 0.0069 

b =-0.0l 

r =-0.04 

'/=-1. 83-0. 01 X 

i) Prueba de la hipótesis nula Ho:13=0 

contra la alternativa Ea:13t-O 

Para un nivel de significancia del 50 % 

v 0 (0.006) > c(0.00) =:.no se rechaza 

10& 



X 

1.2 
1.3 
1.4 
1.5 
l. 6 
l. 7 
1.8 
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por lo tanto, con una protatilidad del 50 % se 

puede suponer que existe dependencia del log jD -

con respecto al lag O. 

ii) Prueba de la r~ipótesis nula !lo: (3 =O 

contra la alternativa Ha: (3 <O 

Para un nivel de significancia del 50% 

to (-0. 08) < c (O. 00) ~ Ha se rechaza 

por lo tanto, con una proba~ilidad del 50% se 

puede asegurar que la pendiente de la linea de -

regresión es negativa. 

iii} Intervalo de confianza para la linea de regresión. 

Para un nivel de confianza del 60 % 

y=-1.83-0.01 X 

h=(0.17+5.58(x-l.50~~ 

k (x) =O. 04 h 

y h ldx) y-k (X) y+k(x) 

-1.84 0.82 0.03 -1. 87 -1. 80 
-1.84 O.E3 0.02 -1.86 -1. 81 
-1.84 0.47 0.02 -1. 8G -1.82 
-1.84 0.41 0.02 -l. 85 -1.82 
-1.84 0.47 0.02 -1.86 -1.82 
-1.84 0.62 0.02 -l.8f -1.81 

-1.84 0.81 0.03 -1.87 -1.81 



log j
0 

-1.8 
----- • y+k<xl 

. ------------------• 
y:-1.83-0.01 X 

Y- k(x) 

-1.9 
• 

--....---....---....,..---....--~·--·r---.. -.....,......-·--,.....---.----+ 
1. 2 1.4 1.6 1.8 log a 

Fig 2. All. Gráfica de log j 
0 

v.s. log Q con su interv,1!0 de confianza @ N2:::1860 RPM 

ª • 



Resultados para la Curva de Regresión: 

log jD v. s. log Q a N ::; 2320 rpm (I3N) 
3 

2 2 
X ::; log Q = log jD 

X y X'/ y 

1.30 -l.8E l. 70 3.46 -2.42 
l. 45 -1.84 2.10 3.39 -2.67 
l. SE -1.87 2.43 3.49 -2.91 
l. EG -1.82 2. 77 3.32 -3.03 
l .E. 7 -1.83 2. 77 3. 34 -3.04 
l. 74 n==7 -1.93 3.02 3.72 -3.36 

¿:11.12 -13.0t 17.83 24.38 -20. 77 
x:::1. s9 y=-1.87 

(n-1) Sxy =-0.0159 
(n-1) s2 ::; 0.1El3 X 

(n-1) s2 
y 0.0098 

ql = o. 001(~ 
q = o. 0098 

q2 o. 0083 

b =.:-.0.10 
r =-O. 39 

y=-1. 71-0.10 X 

i) Prueba de la hipótesis nula Ho: (3 =O 

contra la alternativa Ha: (3 .¡:O 

Para un nivel de significancia del 20 % 
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v
0

(0.95) > c(0.75) => ::o se rechaza 



1.2 
l. 3 
1.4 
l. 5 
l. 6 
l. 7 
1.8 
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por lo tanto, con una probabilidad del 80% se 

puede suponer que existe dependencia del log j
0 

con respecto al log Q. 

ii) Prueba de la ·riipótesis n•.;.l::; Ho: (3 =O 

cor.'.:ra la alterna ti va Ha; ¡s < O 

Para un nivel de significa:-:cia del 20 % 

to(-0.97) < c(-0.92) -::::;;. Ho se rec:'laza 

por lo tan -:o, con una prot3.;, ilidad del 80% se 

puede asegurar que la pe~~iente de la linea de 

re;::rresión es negativa. 

iii) I~'.:ervalo de confianza para línea de regresión. 

Para un nivel de confianza del 80% 

y 

-1.83 
-1.84 
-1.85 
-1.Sé 
-1.87 
-1.88 
-1.99 

v=-1. 71-0.10 ,;~ 

1¡ 
h=(0.14+6.20(x-l.59)) 

2 

k(x)=0.06 h 

h k(x) y-k (x) 

1.04 0.06 -l. 89 
0.81 0.05 -1. 89 
0.60 0.04 -1.88 
0.44 0.03 -l.88 
0.38 0.02 -l. 89 
0.45 0.03 -l. 91 
O.ES 0.04 -1. 93 

y+k(;;:~ 

-l. 77 
-l. 79 
-1.81 
-1.83 
-1.84 
-1.85 
-1.85 



log j
0 

-1. 8 

----·-...... ~ ..... ~.~ ... 

··-~ ............ _-----..,......._ 

-:--.~-

-------·----- y =-1.71··0.10 X 

-1.9 

• 

1.2 1.ó 1.8 log Q 

Fig 3. Al l. Gráfica de lo9 jD vs. !og Q con su intervalo de confianza @ N{'?.320 r1PM 



Resultados para la curva de Regresión: 

log jD v. s. log Q a N4 = 2750 rpm ( 

X = log Q y :: log jD x2 y2 

1.22 -1. 74 l. 49 3.02 
l.43 -1.85 2.05 3.43 
l. 56 -1.89 2. 42 3.57 
l. 66 -1.85 2. 77 3.44 
l. E7 -1.85 2.80 3.43 
l. 73 -1.92 2.98 3.69 
l. 76 n=7 -1.87 3. 08 3.51 

2:: 11. 02 -12.98 17.58 24.10 
x=1.s7 y=-1. 85 

(n-1) Sxy =-0.0544 

(n-1) s2 = 0.2196 X 

{n-1) c:2 
~y 

::; 0.0198 

ql ::: 0.0135 
-q ::: 0.0198 

q2 = 0.0063 

b ==-0.25 
r ==-0.83 

y=-1.46-0.25 X 

i) Prueba de la hipótesis nula Ho : (3,,, O 

contra la alternativa Ha : /3 .¡,O 

Para un nivel de significancia del 5~ 
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I4N) 

-2 .12 
-2. E5 
-2 .94 
-3. 09 
-3 .10 
-3.32 
-3 .29 

-20.50 

v 0 (10.7l) > c(F.C:l) ~ Ho se rechaza 



X 

l. 2 
l. 3 
1.4 
l. 5 
l.(: 
l. 7 
1.8 
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por lo tanto, co~ una probabilidad del 95% se 

puede suponer que existe depe~dencia del log j 0 
con respecto al lag Q. 

ii) Prueba de la hipó::esis n1.üa ::·: 

contra la altern:':<:iva Ha: f3 < 2 

Para un nivel de signi~icancia del 5 % 

to (-3.26\ < c(-2.02) ~ Ho se rechaza 

por lo tanto, co~ una probabilidad del 95 % se 
puede asegurar que la pendien:e de la lí~ea de 

regresión es negativa. 

iii) Intervalo de cor.fianza para la línea de regresión. 

Para un nivel de confianza del 95% 

y==-l.46-0.25 X 

h== (O. 14+4. 55. (x-1. 5 7 ))11
'1. 

k(x)=0.14 h 

y h k (x) y-k(x) y+k (x) 

-1. 76 0.88 0.08 -1.84 -1. 68 
-1. 79 0.70 0.10 -1.85 -1. 72 
-1.81 0.53 0.05 -1.86 -1. 76 
-1.84 0.41 0.04 -1. 87 -1. 80 
-1.86 0.38 0.03 -1.90 -1. 83 
-1.89 0.46 0.04 -1.93 -1.84 
-1. 91 0.61 0.06 -1.97 -1.85 



log j 0 

-1.7 

-1.8 

Y+ kCxl 

-1. 9 
y=-1.46-0.25x 

Y- k(x) 

1.2 , ... 1.6 1.8 log a 

Fig 4. A 11. Gráfica de log j0 vs. log a con su inttirvalo de confianza @ N4 =2750 '"M 



Prueba de Linealidad para la Curva de Regresión 

log j~ v. s. 109 Q a N,=1370 rpm 

x=log Q y:log y o X xy ri.· ). 

0.73 1. f,4 0.53 1.19 l. 75 

o. 73 l. 75 0.53 1.28 l. 75 

0.73 1.83 0.53 1.33 l. 75 

l.18 l. 34 1.40 l. 58 l. 30 

1.18 l. 34 l. 40 l.58 l.30 

l. 29 1.20 l. (( 1.5~ 1.20 

l. 29 1.17 l. 66 l. 51 1.20 

1.44 1.07 2.06 1.54 1.06 

l. 44 n=9 1.03 2.06 l.48 1.06 

¿: 9.99 12.36 13. 02 11.82 
x=i.11 y=l. 37 

(n-1} Sxy =-0.7046 

(n-1) "2 ..,,. ::: o. 7242 

h =-0.9729 

f'\==2.45-0.97 X 

q 0.0236 

ql 0.0031 

q2 = o. 02 05 

Para un nivel de significancia del 1% 

V (0.38) < c(lJ.3) o 

yi 

l. 74 
l. 74 
l. 74 
l. 34 
l. 34 
1.18 
1.18 
l.05 
l.05 

por lo ~an~o. con una probabilidad del 99 % se pue

cie considerílr que existe funcionalidad lineal. 



Resultados para la curva de Regresión : 

lag '* JD V. S. lag Q a Nl =1370 rpm (IlQ) 

X = lag Q y = log j~ x2 y2 xy 

o. 71 1 ., ., • o..., o.so 3.36 1.29 
0.74 l. 75 0.54 3.07 1.29 
1.18 1 .,,. 

• .J .. ~ l. 39 l. 79 l. 57 
1.19 l. 34 1.41 1. 78 1.59 
l.28 1.17 l. 64 1.37 1.50 
l. 29 1.20 l.67 l.43 l.54 
1.42 1.07 2.03 1.15 1.52 
l. 45 1. 03 2.10 1.06 1.49 
l. 56 0.86 2.44 0.74 l.34 
l. 67 0.81 2. 79 0.65 l.35 
l. 74 n=ll 0.72 3.03 0.52 1.26 

¿: 14.22 13.12 19.53 16.93 15.75 
x=1.29 y=l.19 

(n-1) Sxy =-1.2051 

(n-1) s~ 1.1363 

(n-1) s2 y 1.2873 

ql 1. 2781 

q l. 2873 

q2 =·0.0093 

b =-1.06 

r =-0.9974 

y=2.57-l.06 X 

i) Prueba ele la '.üpó::esis nula Ho: (3::-1 

contra la alternativa ~a: (:l<-1 

Para un ni~el de significancia del 5% 

to(-2.0l) < c{-1.83) - Ho se rechaza 
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X 

0.7 
0.8 
0.9 
l.O 
1.1 
1.2 
1.3 
1.4 
1.5 
1.6 
1.7 

\17 

por lo tanto, con una probabilidad del 95% se pue

de suponer que existe dependencia del log j * con 
D 

respecto al log Q y asegurar que la pendiente de -

la línea ele rc::gresión (~s menor a - l 

ii) Inter'.'alo cie confianza para la línea de regresión. 

Para un nivel de confianza del 95 % 

y = 2,57 - 1.06 X 

h =(0.09+0.BB(x-1.29)~~ 

k(x)== 0.06 h 

y h :.r. (x) y-k (x) y+k(x) 

1.82 0.63 0.04 l. 78 1.86 
l. 72 0.55 0.03 l.68 1,75 
1.61 o .48 0,03 l.58 1.64 
1.50 0,41 0.02 1. 48 1.53 
1.40 0.35 0.02 l. 38 1.42 
1.29 0.31 0.02 l. 27 l. 31 
1.19 0.30 0.02 1.17 1.20 
l.08 0.32 0.02 1. 06 1.10 
0.97 0.36 0.02 0.95 0.99 
0.87 0.42 0.02 0.84 0.89 
0.76 0.49 0.03 0.73 0.79 



log í; 
1. 9 

1. 7 

1.5 

1 3 

1.1 

C.9 

0.7 

0.7 0,9 1.1 1.3 

--Y=2.57-1.06x 

······Y'= 2.48-1.01 x 

,,, 

, .7 

y+ k(x) 

y-k(x) 

log Q 

Fig5.All.Gráficas de log j~ v.s. log Q con su intervalo de confianza © N 1 ::.1370RPM 



Hcsul tado s para la Curva de Hegrc:sión 

loq "* V"~>. log Q il N 1860 J 
D 2 

2 2 
;{ = log Q y = log j; X y 

1.20 1.44 1.45 2.06 
1.40 1.21 1.97 1.47 
1 ,,.., 

• ~r / 1.14 2 .16 1.31 
l. 55 0.98 2.41 o. 9 7 
1. 6C 0.97 2.76 0.93 
j r1-, 
- • 1 _j D"'Ú 0.92 2.98 0.85 

:::?:: 9.01 6.67 13. 72 7. 60 
x=l.so y=l .11 

(n-1) s ~ =-0.1806 

(n-1) s; = 0.1793 

(n-1) s~ ·- o .1905 

:!1 O.HJ19 

q "" o .1905 

q2 o. 0086 

b ==-l. 01 

r =-0 .• 9790 

y=2. 6 3-1. Ol X 

i) Prueba de la hip6tes.is nula Ho:· (3=-1 

contra la alternativa !la : (1<-1 

rpm (I2Q) 

xy 

l. 73 
1.70 
l.GB 
l. 53 
l.60 
l.59 

9.83 

Para un nivel de significancia del 50 % 

to(-0.07) < c(0.00) ~ Ho se rechaza 
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por lo tanto, con una probabilidad del 50% se 

puede suponer que existe dependencia del logj~ -

con respecto al log Q y asegurilr que la pendien
te de la línea de regresión es menor a - l. 

ii) Intervalo de confianza para la línea de regre- -

sión. 

:i.: 

1.2 
1. 3 
1.4 
1.5 
1.6 
1. 7 
1.8 

Para un nivel de confianza del 60% 

y = 2.63 - 1.01 X 

h =(0.17+5.58(x-l.S0))112 

k(x)= 0.04 h 

~{ h k t~:} y-k (x) 

1.42 0.82 0.04 1.38 
1.31 0.63 0.03 1.29 
1.21 0.47 0.02 1.19 
1.11 0.41 0.02 1.10 
l.Ol 0.47 0.02 0.99 
0.91 0.62 0.03 0.88 
0.81 0.81 0.04 0.78 

y+k (x) 

1.45 
1.34 
1.23 
1.13 
1.03 
0.94 
0.85 
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log j~ 

1.6 

--Y= 2.63-1.01 X 

1.4 -···· Y'=2.74-1.09x 

1. 2 

1.U 

y+ k<xl 

y-kM 

o.e 

1.2 1.4 1.6 1.8 log O 

Fig6.All.Gráf1cas de log i; vs log Q con su intervalo de confianza © N 2 =186QRPM 



Resultados para la Curva de Regresión : 

log j; v.s. log Q a N
3 

= 2320 rpm (I3Q) 

log log '* 
? 2 

)r:f X = Q y JD 
x- y 

l.30 1.39 1.70 1.92 l.81 
1.45 1.26 2.10 1.59 1.83 
l.56 1.12 2.43 1.25 1. 75 
1.66 Lo¿ 2. 77 1.12 l. 76 
1.67 l.OS ") ""':'..,.. 

~ .. ¡: 1.11 l.76 
l.74 0.88 3.02 o. 77 ~.52 

1.74 n=7 0.90 3. º"~ o.so l.56 

¿; 11.12 7 .6S, 17.83 8.57 ll.98 
x=l,59 y" 1. 09 

(n-1) Sxy =-0.1764 

{n-1) s2 
X = 0.1612 

(n-1) 2 
Sy = 0.2030 

ql = o.1930 

q = 0.2030 

q2 = o. 0101 

b =-1.10 
r =-0.9791 

y=2.84-l.l0 X 

i) Prueba de la hipótesis nula Ho: f3 =-1 

contra la alternativa Ha: ~<-1 

Para un n.Í.'.'el de significancia del 25% 

to(-0.84) < c(-0. 74) ~ Ho se rechaza 



1.2 
1.3 
1.4 
l. 5 
1.6 
l. 7 
1.8 

lll 

por lo tanto, con una probabilidad del 75% se 

puede suponer que existe ~_;r;¡:;endencia 

con respecto al log Q y asGgurar que 

te de la línea de rcgresiór. es menor 

del log j* 
D 

la pcndien-

a - l. 

ii) Intervalo de confianza par3 la línea de regresión. 

Para un nivel de confianz:s. del 80% 

y 

1.52 
1.41 
1.30 
1.19 
1.08 
0.97 
0.86 

y= 2.84 - 1.10 X 
112 

h =(G.14+6.20(x-l.59)) 

k(x)= 0.07 h 

h k (x) y-k (x) 

1.04 0.07 1.45 
0.81 0.05 l. 35 
0.60 0.04 1.26 
0.44 0.03 1.16 
0.38 0.03 1.06 
0.47 0.03 º· 94 
0.65 0.04 '.) .82 

y+k(x) 

1.59 
1.46 
1.34 
1.22 
1.11 
l.00 
0.91 
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iog j~ 

1.6 

--y::2.84-1.10 X 

---·-·Y'=2.92-1.14 X 

1.4 

1.2 -

1. o y+ kCxl 

y~k<xl 

o.e 

1. 2 14 1.8 log O 

Fig7 Ali.Gráficas de log i; v.s. log Q con su T:tervalo de confianza @ N1=2320 RPM • 



Resultados para la Curva de Regresión 

X 

:¿: 

log j~ v.s. log Q a N4 2750 rpm (I4Q) 

log Q log ... x2 2 
= y = -¡ y xy Jo 

l. 22 1.67 1.49 2. 77 2.03 
1.43 1.34 2.05 1.80 1.92 
l. 56 1.18 2.42 1.39 1.84 
l. 66 1.10 2. 77 l. 21 l. 83 
l. 67 1.10 2.80 1.20 1.83 
l. 73 0.97 2.98 0.94 l.68 
l. 76 n=7 0.99 3.08 0.99 l. 74 

_11. 02 8.35 17. 58 10.31 12. 87 
x=l. 57 y=l.19 

(n-1) S,y =-0.2752 

(n-1) s2 
X o. 2196 

(n-1) s~ 0.3508 

ql 0.3449 

q :::: 0.3508 

q2 0.0059 

b ::::-1.25 
r =-0.9913 

y=3 .17-1. 25 ,, 

i) Prueba de la hipótesis nula Ho : (3 =-1 

contra la al::ernativa Ha: /3 < -1 

Para un nivel de significancia del 1% 

to(-3 . .;6) < c(-3.37) =::- Ho se rechaza 



X 

1.2 
1.3 
1.4 
1.5 
1.6 
1.7 
1.8 

por lo tanto, con una probabilidad del 99% se 

puede suponer que existe dependencia del lag j~ 

con respecto al .log Q y asegurar que la pendiente 

de la línea de regresi6n os menor a - 1 

ii) Intervalo de confianza para la línea de regresión. 

Para un nivel de confianza del 99% 

y 

1.66 
1.54 
1.41 
1.29 
1.16 
1.04 
0.91 

y = 3.17 - 1.25 X 

h =(0.14+4.SS(x-1.57))
11

2 

k(x)=0.14 h 

h k(x) y-k (X) 

0.88 0.12 1.54 
0.70 O.lo 1.44 
0.53 0.07 1.34 
o. 41 0.06 1.23 
0.38 0.05 1.11 
0.46 0.06 0.97 
0.61 0.08 0.83 

y+k (x) 

l. 78 
1. 63 
1.49 
1.34 
1.21 
1.10 
0.99 
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log i~ 

1.7 

--y:3,17-1,25 X 

----- Y'=3.06- 1,19 X 

1.5 

1.:1 . 

1.1 

y+ kCxl 

0.9 

Y-kCxJ 

1.2 1.4 1.6 1.8 lag O 

Fig 8.All.Gráticas de lag¡; vs. log Q con su interva'.o de confianza © N 4=2750 RPM 
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6. comparación de Resultados. 

Línea de Probabilidad de 

Regresión funcionalidad a b r n 

IlN 95% -1. 75 -0.06 -0.63 11 
I2N 50% -1.83 -0.01 -0.04 6 
I3N 80% -l. 71 -0.10 -o. 39 7 
I4N 95% -1.46 -0.25 -0.83 7 

IlQ 95% 2.57 -1. 06 -0.99 11 
I2Q 50% 2.63 -1.0l -0.98 6 
I3Q 75% 2.84 -1.10 -0.98 7 
I4Q 99% 3.17 -1.25 -0.99 7 

De la tabla se puede observar que se tiene un mejor 

ajuste (coeficiente de correlación r, en valor absoluto, 

más cercano a lu unidad) para las curvas de regresión -

lag ]5 v.s. log Q, por lo que se usan estas relaciones pa

ra determinar los coeficientes de transferencia de masa CQ 

mo una función ele lci velocidad de agi taci6n y del gasto vo

lumétrico. 

Una vez ajustadas a una velocidaci cie rotación, se aju_§ 

tun los valores del log j* para las diferentes velocidades 
D 

de agitación, ya que se sabe que log jE v.s. log Na Q 

cte son rectas (Ref. 10 ) ; de las líneas de log j* v. s. log 
D 

Q a N = cte, para un valor dado de Q se obtienen diferentes 

valores de log jÓ para los correspondientes .valores de N, -

consiguiendose LiSÍ una línea cie regresión; ahora, para dif~ 

rentes valores cie Q se tienen varias líneas cie regresión cie 

log j; v.s. log Na Q= cte: de las cuales se obtienen valo

res de log j*, para un valor dado de N, para sus correspon-
D 

dientes valores de Q. Sucesivamente hasta obtener como co_g 
ficiente de regresión la unidad en ambas funciones; el métQ 

do y los resultados se muestran a continuación : 



LOG J* 
D 

º1 Q2 03 04 05 

Nl: lag j{j= 2.57-1.06 lag Q; r=-0.997 l. 32 l. 08 0.93 0.61 o. 72 

N2: lag j~= 2.63-1.0l lag Q; r=-Q.979 1.44 1.22 l. 07 0.96 0.87 

N3: lag j*= 2 84-1 10 D • • lag Q; r=-0.979 l. 55 l. 30 1.14 l. 02 0.93 

N4: lag j *= 
D 

3.17-1.25 lag Q; r=-0.991 1.69 1.41 l. 23 1.09 0.99 

Nl " N3 
p 

.;.·, 

2 "4 

Ql: lag jj)=-2 .47+1.20 lag N; r=0.986 l.30 l.46 1.57 1.66 

Q2: lag jl;=-2 .29+1.07 log N; r=O. 995 1.08 l.22 1.32 1.40 

Q3: 109 j*=-2.16+C.?9 
D 

lag N; r=0.998 0.93 l.06 1.15 1.23 

04: lag j*=-2.07+0.92 ·n lag N: r=0.995 0.82 .J. 94 1.03 1.10 

Q5: lag j *=-1. 98+{). 86 
D 

lag N; r=0.989 0.73 :J .85 0.93 0.99 

º1 Q 
2 Q3 Q4 Q5 

Nl: lag j *= 
D 

2 .48-1. 01 lag Q; r=-1. O 1.30 l..08 0.93 0.82 0.73 

N2: lag j *= 
D 

2. 74-1.09 lag 0; r=-1.0 1.46 1.22 1.06 0.94 0.85 

N..,: lag j *= 2. 92-l.14 lag O; r=-1.0 l. 5 7 1.32 1.15 1.03 0.93 .. D 

N4: log j *= 3.06-l.19 log Q; r=-1.0 l. Gé l.40 1.23 1.10 0.99 
D 

º1: log j~=-2.48+1.20 log N; r= l.O ::1 15 ml/seg 
:.:;2 25 ml/seg 

02: lag j 5=-2. 28..-l. 07 lag N; r= l. o Q3 35 ml/seg 
Q 45 ml/seg 
- 4 

Q3: log j r)=-2 .16+:. 98 log N; r= l. o '-'5 . 55 ml/seg 

~;l 1370 rpm 
04: lag j~=-2.06-C.92 log N; r= 1.0 ,, 1860 rpm 

:~2 2320 rpm 
05: lag jlj=-1.99-).87 log N; r= 1.0 ::3 2750 rpm 

4 
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Las líneas de regresión ajustadas de ésta forma, se 

.:-~.!presentan con línea punteada en las gráficas IlQ, I2Q, 

:JQ, I4Q. 

De las líneas de regresión log j~ v.s. log Q a N=cte, 

se observa que la pendiente y la ordenada al origen son -

::u~cioncs a~ la velocidad de rotación de la siguiente for-

a;,= -3.49 •1.91 log N 

b11 = 0.87-0.60logN 

También los coeficientes de las líneas de regresión 
j* v.s. log N a Q=cte, 

D 
se observa que son funciones -

gasto volumétrico: 

a~ =-3.49+ 0.07 log Q 

+ 
ba= 1.91 -0.50 log Q 

A partir de las ecuaciones anteriores y de la defini

::ión dada riara el factor de transferencia de masa, se pu,g 

.:\-:; llegar a una ecuación del coeficiente de transferencia_ 

:,,:; :::asa como función de la velocidad de rotación y del gas 

\:olumétr ico: 

® N = cte @ Q =cte 
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igualando con su definicion y d~·spejando k,,. 

10ª0 o 8" 
k - N Q. 

m - A( Nscl2¡l 

k A .. 'lª; m: Q 1· 

en donde en donde 

A~o ::3.48*10·1i 0 1
·B

7 

a;, =1.S7-0.60 log N B~ = • .. 91- 0.60 log Q 

por lo tanto por lo tanto 

• 6 N1m 1 si -0.60 \oc,¡ tl 
k,,,=3.40;i.10 Q Q 

-0.60 log N :ogO ::-0.60 logQ tog N 

Obteniendose así, una expresión del coe=iciente de -

transferencia de masa km , como una funciór. de la veloci

dad de rotación (Nl y del gasto volumétrico (Q) . Acepta-

ble, G~icamente pa=a los intervalos: 

i) Gasto volumétrico en ml/seg 

15 < Q < 55 

ii) Velocidad de rotación en RPM 

1370 < N < 2750 

y pa=a el reactor de canasta catalítica giratoria, con la 

canasta tipo I. 



A N E X O III 
================ 



ETEMPLO DE PROELEMJ\ DE CAI~ULO 

La de:erminación cEl coeficiente y del factor de 

transfere~cia de masa se efect6a para un gasto ~alumétri
' co de G = 3(.]8 cm~¡ seg~ para una velocidaó ce rotación 

~e N = 232J RPM, utiliz~~~o 12 ca~asta tipo I. 

i) '.'slocidac ce :ransferencia de masa Crp) 

para 

M = 128 g¡gmol 

t =3600 seg 

se tiene 

entonces 

donde 

rr =1 
P Np 

Np = 4 pastillas 

por lo tanto 

irP = 11. 93 * 10· 11 gmol /(seg-pastilla) 

... 



lll 

ii) Gradiente de concentración (Ps - Pg) 

a) Presión de vapor dsl naftaleno (P 8 ) 

-0.05223 A 
log P5 = T + B 

en donde 

A=- 71401 

8=11.450 

Durante la corrida, la temperatura en el sistema no -

se m:i.ntuvo constante, debido a problemas .:;e fricción origi 

nades por la flecha del reactor, y ya ~ue la presión de va 

p~r del naftaleno es una función de la =e~peratura, fue nQ 

cesarlo obtener una presión de vapor del ~aftaleno prome-

dio. Para esto, se tomarán dat:os psriódicam'rnte de la tem

peratura, con los valores de temperatura obtenidos se cal

cularan las correspondientes presiones d~ vapor del Gafta

leno y el valor promedio se consiguió me6iante la ecuación 

siguiente 

en donde, la integral 

se epcuentra mediante integración gráfica, esto es 

n 
2 A· • 1 

, .. 1 



en donde Ai, representa el área de un trapecio 

por lo que la p.!'."esión de vapor promedio c·.ieda determinada 

por 

rcz H :ando los c:E le u los : 

t (min) T ( ºI\) Ps(mm ~ :; ~ Ai 

o 297.02 7. (]4 )( J o-2 
0.3939 

5 297 .12 7.92 )( ) 0-2 
0.3997 

10 297.32 8.07 ;~ ] :J-2 
0.4050 

J 5 297.39 8 .13 Y. l ') -2 
0.4099 

;~o 297. 56 8. 27 ~: J 0-2 
0.4]38 

25 297.59 8.29 10 -2 :-: 
-2 0.4]58 

30 297.66 8.35 X J J -2 0.42G5 
35 298.11 8. 71 ;.: Jo 0.4362 
L.O 298.13 8.74 X 1 0- 2 

0.6151 
e, 7 298.26 8.84 ... )c)-2 

0.2665 :.o 298.36 1 () -2 8.93 X . _, 0.4468 
SS 298.38 8.95 X lO L 

0.4495 
f10 t=60 min 298.48 9.03 X 1 ei-:2 

--------
¿ 1'\i = 5.0787 rnin-mm 

por lo tanto 

Hg 
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Una vez encontrado el valor promedio para la presión 

de v~por del naftaleno, de ~ste resultado se obtiene el -

valor de 12 tem!Jerat'..lra promedio d(c:J sistema, mediante la 

ectwció:-: 

-0.05223 A 
T CVt'::. 

log (Ps l~v• - 8 

Tavr= 297.81 ºK 

bl Presión parcial del naftaleno en la corriente de 

aire (Pg) 

para 

n -~ 
r- RT 

Pr • 585 mm Hg = 0.7f!J7 atm 

R = 82 ml - ª!m 
gmol- K 

0=36.18 mi/seg 

T..v• = 297. 81 o~~ 

·8 
n N = 4.73 * 10 gmol/ seg 

se tiene 

-~ 
nr,. 11. 37 ;i 10 gmol/ seg 

Yg = 4.16 it 10"~ 

Pg = 2 .43 i+ 10·
2 

mm Hg 
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iii} Area de trans.Eerenci<J (<\t.) 

al Area inicial de transferenci<J 

para 

do= 0.31 cm 

h.=0.60 cm 

se tiene 

a.= 0.7353 
., 

cm· 

b) Area final de transferencia 

en donde 

para 

wf =0.1679 g 

wo =0.1897 g 

se tiene 

hf =0.585 cm 

por lo tanto 
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e) Promedio logarítmico del área de transferencia 

d = m 

iv) Coeficiente de transferencia de masa (km) 

k = ir p 

dm(Ps - p9) 

k=2.78*10· 7 grnol 
seg-cm2-mm Hg 

transformando lo 

km=5.15 SlI:... 
seg 

v) Factor cie transferencia de masa (j~} 

para N = cte 

en donde, A~, representa la sección transversal del reac
tor, el ~re~ transversal al flujo, que es de 51.55 cm2 

La viscosica{, la d~~sijad y la dif~sividad molecular, CQ 

rresDo:ide .;;l n:edio fl•..:.i::"'o (AIRE) ·.· se evaluan a la tempe

ratura pror:edio di:·l sis:ema <Tav~= 297.81 ºK) 

entonces 

!..\ = 1. 84 ~ 10 
-4 

,&::8.39 * 10 
-2 

g 

cm-seg 

cm 2 

seg 

por lo tanto 

t -13.18 o 
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