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La mejor condicién para operar en un sistema semicontinuo es de 70°C
ya que hay una mayor velocidad de reaccion y mejor conversion. Se
manejaron diferentes flujo de alimentacion, alimentacion rapida de 1200
segundos (20 minutos) y alimentacion lenta de 14400 segundos (4 horas)
obteniendo un rendimiento de 22.00 % y 70.19 % respectivamente.

Los resultados de la simulacion con Matlab demuestran que el modelo
matemétiéo propuesto describe el comportamiento diﬁémico del proceso
con un 'margén de error en sus resultados, para los ensayos realizados
los valores fueron de 6.68% y 21.42% de error para un tiempo de 20
minutos y 4 horas respectivamente, sin embargo al aplicar un ajuste en la
ecuacion de flujo de alimentacién, la simulacion entrega resultados
muchos mas exactos, los valores fueron 4.49% vy 3.96% de error. El
ajuste se apiicé puesto que el planteamiento matematico del caudal de
alimentacién era muy distinto al registrado experimentalmente debido a
diversos factores como presion interna del reactor y el radio muy pequefio

de salida del tanque de alimentacion.



ABSTRACT
In this work one presents a methodology for the mathematical modeling of
a semicontinuous process based on the laws of conservation of mass, this
methodology was applied to describe the dynamics of the process of
obtaining acetate of ethy! in a semicontinuous spherical reactor.
The study was carried out in the facilities of the Laboratory of investigation
"Mario Molina" of the Facuity of Chemical Engineering of the National
Universify of the Callao. Tests were realized in a system batch in order to
determine the constants of balance to different conditions of temperature,
necessary to determine the kinetic constants. The reaction was in use for
the above mentioned end of esterification of acetic acid with ethyl alcohol
for happening acetate of ethyl, though it is true this reaction is not a"bpli‘ed
in a semicontinuous system but in constant system and / or batch, this
reaction was chosen due to the viability of the process in the laboratory by
his safety, the materials to using and the cdsts of the inputs.
Since results a value of 1.74 obtained to 50°C and one value of 2.54 to
70°C for the constants of balance The use of this one as any other definite
well reaction is totally valid to demonstrate the correct functioning o% the
mathematical model.
The best condition to operate in a semiconstant system is of 70°C since it
is a major speed of reaction and better conversion. They handléd different

flow of supply, rapid supply of 1200 seconds (20 minutes) and slow supply



of 14400 seconds (4 hours) obtaining a performance of 22.00 % and 70.19
% respectively.

The results of the simulation with Matlab demonstrate that the
mathematical proposed model describes the dynamic behavior of the
process with a margin of mistake in his results, for the realized tests the
values were 6.68 % and 21.42 % were of mistake for a time 20 minutes
and 4 hours respectively, Nevertheless on having applied an adjustment in
the equation of flow of supply, the simulation delivers more exact great
results, the values were 4.48 % and 3.96 % of mistake. The adjustment
was applied since the mathematical eprsition of the flow of supply was
very different from the registered one experimentally due to diverse factors
as internal pressure of the reactor and the very small fadius of exit of the

feed tank.



CAPITULO |

PLANTEAMIENTO DE LA INVESTIGACION

1.1. Identificacion del probiema

Actualmente es comun encontrar ejemplos practicos de modelamiento
matematico en reactores por lotes o batch y reactores continuos en las
distintas publicaciones cientificas o en la literatura convencional de
Ingenieria de las Reacciones Quimicas, sin embargo no hay muchos
antecedentes en sistemas semicontinuos debido a la complejidad de los
casos, informacién que tanto estudiantes de Ingenieria lo necesitan para
ampliar sus conocimientos de Ingenieria de la Reacciones Quimicas
como también para aquellas industrias que involucre un sistema

semicontinuo y que necesitan una herramienta de control de proceso.

Aquellos procesos quimicos en los que involucran reacciones quimicas
exotérmicas muchas veces se procesan en sistemas semicontinuos a fin
de poder controlar la temperatura durante el tiempo que dura la reaccion.
Sin embargo el trabajar con reacciones exotérmicas a pequefa escala
con materiales de laboratorio es poco viable debido al riesgo de probables

accidentes por explosion y quemaduras.

El modelamiento matematico en un sistema semicontinuo es Util para

pronosticar el comportamiento de infinidad de reacciones con distintas
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configuraciones utilizando como herramienta un software matematico

como simulador.

Una de las reacciones con mayor informacién con respecto a su cinética,
equilibrio y més facil de proceder tanto por su seguridad como por el costo
de sus insumos es el de esterificacion de acido acético con alcohol etilico
para [a formacion de acetato de etilo. Si bien es cierto es una reaccién
endotérmica, es totalmente Utl para desarrollar el modelamiento

matematico.

Por lo expuesto anteriormente existe la necesidad de desarrollar un
modelo matematico que describa el comportamiento de la reaccién en un
sistema semicontinuo tomando como base la reaccién de esterificacion

del acetato de etilo.
1.2, Formulaciéon de problemas
Problema general

¢Cual es el modelo matematico que me permite predecir el
comportamiento de la reaccién de esterificacion de acido acético y alcohol
etilico para la produccién de acetato de etilo en una configuracion

especifica de un reactor semicontinuo esférico?

11



Problemas especificos

a) ;Como debe de ser la configuracion especifica del reactor
semicontinuo para el modelamiento y simulacién del proceso de
obtencién del acetato de etilo?

b) ;Cuales son las ecuaciones que estan involucradas en el
modelamiento y simulacion del proceso de obtencién de acetato de
etilo en un reactor semicontinuo esférico?

c) ¢Cudles son las variables del proceso importantes en la obtencién de

acetato de etilo?
1.3. Objetivos de la investigacion
Objetivo General

Modelar y simular el proceso de obtencién de acetato de etilo en una

configuracién especifica de un reactor semicontinuo esférico.
Objetivos Especificos

a) Obtener una configuracién especifica de un reactor semicontinuo para
el modelamiento y simulacion del proceso de obtencién de acetato de

etilo.

b) Determinar las ecuaciones necesarias involucradas en el proceso de
modelamiento y simulacion del proceso de obtencién de acetato de

etilo.

12




" 1.5. Importancia

La investigacion a realizar “Modelamiento y simulacién del proceso de
obtencion de acetato de etilo en un reactor semicontinuo esférico”,
constituye un complemento 6on respecto a los conocimientos que se tiene
sobre los modelamientos matematicos en la Ingenieria de las Reacciones
Quimicas ya que permite esﬁzdiar la dinamica del proceso desde el punto
experimental mediante el modelamiento y simulacién, lo cual constituye
un aporte importante para esta area, ademas también sirve para el control
de procesos industriales de diversas reacciones en un sistema

semicontinuo.

14



CAPITULOII

MARCO TEORICO

2.1. Antecedentes del Estudio

Dolors Grau (1999). “Estudio del comportamiento de reactores
discontinuos y semicontinuos: modelizacion y comprobacion
experimental”. Es este trabajo se desarrolla los modelos matematicos
para sistemas continuos y semicontinuos y comprandolos entre si y
comprobandolo con la parte experimental, utiliza como herramienta de
simulacion el Matlab. Las reacciones utilizadas fueron la de

saponificacion de acetato de etilo y la oxidacién del tiosulfato de sodio.

Aida Pérez, Eliana Pefa, Pascual Aljibes (2003). “Modelamiento,
simulacién y control de un reactor exotérmico por lote utilizando
Matlab-Simulink”. En este trabajo se describe el comportamiento
dinamico del reactor estudiado y se seleccionan los parametros que lo
representan. Se utilizé la herramienta de programaciéon Matlab-
Simulink para construir el modelo no lineal del reactor por lotes y

simular las etapas de operacién: calentamiento, llenado y enfriamiento.

Oscar Rey, Mabel Rey (2002). “Modelamiento matematico de una

reaccion de polimerizacion por etapas en un reactor discontinuo™. En

15



este trabajo se modela la policondensaciéon para obtener
analiticamente distribuciones de fraccién molar y masica del producto
final. La soluciéon numérica modela una policondensacion especifica,
dado el valor de la constante cinética y se presentan las ecuaciones
para la realizacién de un programa de computadora. El modelo esta
limitado a la poiimerizacic‘)n de un monémero bifuncional y se presenta
los resultados de distribucion de tamafioc molecular a diferentes

tiempos de reaccion.

Mauricio Ribas, Rafael Hurtado, Norge Garrido, Fidel Domenech,
Raul Sabadi (2011). “Metodologia para la modelacion matematica de
procesos. Caso de estudio, la fermentacion alcohélica”. En este trabajo
se presenta una metodologia para la modelacion matematica de
procesos basada en los fendmenos de transporte, y las leyes de
conservacion de masa, energia y momentum. Esta metodologia se
utilizé para describir la dinamica del proceso de fermentacion
alcohdlica. Se determiné el area de transferencia de calor necesaria

para controlar la temperatura de fermentacion en el entorno de 32 °C.

Jifi Vojtések, Petr Dostal (2011). “Uso del entorno de Matlab para la
simulacién y control de un reactor de tanque agitado continuo”. En este
trabajo presenta la utilidad del software Matlab en el campo de Ia

simulacion del estado de equilibrio, el comportamiento dinamico y

16




control de un reactor de tanque agitado continuo. El metodo de
iteracion simple se utilizo para el analisis d; estado estacionario del
sistema, mientras que el analisis de por el metodo de Runge-Kutta se
utilizo para la solucion numérica del conjunto de ODA. El uso de

matlab con interfaz grafica permite al usuario la posibilidad de

examinar simulaciones sin cambiar el codigo del programa.

Ahmed D. Wiheeb, Thaer A. Abdulla, Omar S. Lateef (2011).
“Estudio de proceso de simulacion de acetato de etilo en una columna
de destilacién reactiva por  simulador Hysys 3.2",
En este trabajo, la columna de destilacion reactiva para la producciéon
de acetato de etilo a partir de etanol y acido acético se ha simulado por
la herramienta del simulador de HYSYS. Esta destilacién reactiva es
una operaciéon prometedora en donde la reaccion y la separacion tiene
lugar dentro de una Unica columna de destilacion. Las propiedades
termodinamicas se calculan con la Wilson, NRTL y modelos UNIQUAC
del paquete de la propiedad que estan disponibles en el simulador
HYSYS. Los efectos de contenido de agua en la alimentacién,
temperatura del fondo y la relacion de reflujo en la parte superior la
temperatura y la conver_sic'm de etanol se estudian utilizando los tres
modelos termodinamicos y tres estados de alimentacion (superiores,

intermedios y vertidos).
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2.2. Reaccion quimica

2.2.1. Definicion
Segin M. D. Reboiras (2006), se conoce como reaccion quimica al
proceso en el cual las sustancias originales denominados reactivos, se
transforman en otras nuevas los cuales se les denomina productos de
reaccion. Una reaccion quimica se puede expresar siempre de forma
abreviada de la siguiente manera:
REACTIVOS — PRODUCTOS
SirmboliZando con la ﬂeéha (—) que los reactivos se transforman en
productos.
El lugar fisico donde se llevan a cabo las reacciones quimicas se
denominan reactor quimico.
Seguan Fogler,S. (1992), los factores que hay que tener en cuenta a la
hora de llevar a cabo o desarrollar una reaccién quimica son:
- Condiciones de presion, temperatura, y composicion hecesarias para
que los materiales entren en estado de reaccion.
- Las caracteristicas termodinamicas y cinéticas de la reaccién
- Las fases (sélido, Ii&:;uido,' gaseoso) que se encuentran presentes en la
reaccion.
Formas de réaccion guimica:
- Descombosicic')n, consiste en que una molécula.se divide en ﬁoiécuias

mas pequeiias, atomos o radicales.

18



- Combinacion, ésta se realiza cuando una molécula o atomo se une
con otra especie para formar un compuesto nuevo.

- Isomerizacién, en este caso la molécula no efectia ninguna
descomposicion externa o adiciéon a otra, es simplemente un cambio

de configuracion estructural interna.

2.2.2. Tipos de Reacciones Quimicas.

Jose Felipe Izquierdo. (2004) nos indica que hay diferentes maneras de
clasificar las reacciones quimicas pero el esquema mas Gtil es dividirlas
en dos grandes grupos, de acuerdo con el numero de fases implicadas:
reacciones homogéneas y heterogéneas.

Una reaccion es homogénea si se realiza en una sola fase y es
heterogénea cuando se requiere por lo menos, la presencia de dos fases
para que pueda llevarse a cabo. En esta clasificacion se entiende por fase
un sistema en el cual existe homogeneidad de temperatura, presion y
composicion.

También puede realizarse una subdivision de los tipos de reacciones
anteriores de manera que aparecen las reacciones catalizadas y las no
catalizadas. Las primeras usan materiales denominados catalizadores
que actual acelerando la reaccion. Un catalizador es una sustancia que
incrementa |la velocidad a la que una reaccién quimica se aproxima al

equilibrio sin ser consumida en el proceso.

19



La tabla 2.1 muestra un esquema de la clasificacién realizada asi como

unos ejemplos de los diferentes tipos de reacciones.

TABLA N° 2.1

CLASIFICACION DE LAS REACCIONES

'REACCIONES |. . - No catalizadas |- . Catalizadas ="
Horﬁogén_'eas La mayor parte de | La mayor parte de
i reacciones en fase | reacciones en fase

gaseosa. liquida.
Sintesis de amoniaco
Tostacion de minerales. g:;’ (523 d naftas

o - | Combustién de sélidos. ( AI? Zeo])e .

T | Reacciones de g '

. Heterogéneas viruiraTasdhi gas- Oxidacion SO, a SO,
' s6lido. (V20,).

v Absorcion  gas-liquido | DImeStS de éeres

con reaccion quimica. parir de alcoholes ¥

olefinas (Resina int.
I6nico).

Fuente: Jose Felipe lzquierdo. Cinética de las reacciones quimicas. 2004

Otra clasificacién de las reacciones quimicas es segln la entalpia, como
son las reacciones endotérmicas y reacciones exotérmicas.

Las reacciones endotérmicas son aquellas donde se absorbe calor, esto
significa que la energia de las moléculas de las sustancias resultantes o
productos es mayor que la energia de las moléculas de las sustancias

reaccionantes. El medio donde ocurre este tipo de reaccion se enfria.

Las reacciones exotérmicas son aquellas reacciones donde se libera
calor, esto significa que la energia de las moléculas de las sustancias

resultantes o productos es menor que la energia de las moléculas de las

20




2.4. Reactor quimico

John Happel, 1981. Un reactor quimico es un aparato que proporciona un
espacio, aislado de los alredores, donde la reaccién quimica puede tener
lugar en las condiciones deseadas de temperatura, presion y
concentracién.

Las reacciones quimicas como se realizan en condiciones industriales son
casi siempre complejas. En un sistema de reactor existira la reaccion
principal o deseada junto con una o mas reacciones secundarias. Las
reacciones secundarias producen subproductos indeseables y reducen
asi el rendimiento de la reaccion.

La corriente producto del reactor debe tratarse de modo que se separe y
se verifique la materia prima que o ha reaccionado y el producto deseado.
La materia prima no reaccionada puede recircularse al reactor, el
producto deseado se procesa posteriormente y el subproducto no
deseado se recupera y se dispone del mismo de alguna manera.

2.5. Tipos de reactores quimicos

Existen varias formas de clasificar los reactores quimicos, ya sea segun
su modo de operacion, segin su flujo interno y seguin las fases que

albergan.

2.5.1. Segun su modo de operacioén

A. Reactores discontinuos o batch.

22



En un reactor discontinuo ideal no hay entrada ni salida de reactante. Se
supone ademas que el reactor esta perfectamente agitado, esto es, que la
composicién es la misma en todos los puntos del reactor paré un instante
_ de tiempo dado. Como la entrada y la salida son nulas el balance de

materia queda |

Desaparicion Acumulacion

de reactante de reactante

por reaccion = - | enelvolumen
guimica de control

Dado que el reactor esta perfectamente agitado, esto es, todos los puntos
tienen la misma composicién, el volumen de control para realizar el
balance es todo el reactor. Evaluando los términos:

r,v=—2a

dt

Y teniendo en cuenta que N, = N, (1 — X4), resulta

Integrando se obtiene la ecuacion de disefio para el reactor discontinuo:

X

¢ dX
=N —A
4 J;r,,.V

Si el volumen de reaccion permanece constante puede expresarse en

funcion de la concentracién de reactivo

C,=N,IV
X C
dX ¢ dC
f_"CAo_rI-A: Cao_[ .
0o ~4 Cao ~ 4
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B. Reactor continuo agitadé (CSTR)

El reactor continuo agitado ideal (CSTR) por sus siglas en inglés o reactor
de mezcla completa supone un flujo de alimentacién y salida uniforme y
una agitacion perfecta, esto es, en todos los puntos del reactor la
composicién y propiedades fisicas del fluido son iguales. Por esta misma
razoén la corriente de salida tiene la misma composicion y propiedades
que el fluido que se encuentra en el interior del reactor. La operacion del
CSTR se realiza en condiciones de estado estacionario, esto es, no hay
acumulacion dentro del reactor. En esas condiciones desaparece el
término de dependencia con la variable tiempo. Légicamente, en el
arranque del reactor o cuando suceden perturbaciones que modifican las
condiciones de trabajo, es necesario tener en cuenta ese término y
entonces se habla de estado transitorio.

Como todos los puntos del reactor tienen igual composicién y propiedades
el volumen de control para realizar el balance de masa es todo el reactor,;
en estado estacionario queda entonces.

ENTRADA = SALIDA + DESAPARICION POR REACCION
F,=F +I,V=F,(1-X,)+T,F
F, X, =T JF

Si se trata de un fluido que no sufre expansién ni compresion F, =V.C, y
puede sustituirse en la expresion anterior. Suele definirse ademas el

parametro 7=V /v,, a veces denominado tiempo espacial (y también
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tiempo de residencia hidraulico), donde V es el volumen de reaccion y Vo
el flujo volumétrico a la entrada, y que en los sistemas que estamos
considerando coincide con el tiempo de residencia hidraulico. Por lo tanto
la ecuacioén de disefio del CSTR puede escribirse como:

T ZE_ - VCuo — Ca=C4 — Cpo- Xy
0 ‘FAa rA FA

Y,

C. Reactor tubular flujo pistén (PFR)

El reactor tubular de flujo en piston (PFR) se caracteriza porque el flujo de
fluido a su través es ordenado, sin que ningin elemento del mismo
sobrepase o se mezcle con cualquier otro elemento situado antes o
después de aquel, esto es, no hay mezcla en la direccion de flujo
(direccion axial). Como consecuencia, todos los elementos de fluido
tienen el mismo tiempo de residencia dentro del reactor.

Como en el caso anterior estudiaremos este reactor en estado
estacionario, 0 sea que ei término de acumulacién desaparece en el
balance. Como la composicion del fluido varia a lo largo del reactor el
balance de materia debe realizarse en un elemento diferencial de

volumen transversal a la direccion de flujo.

Fao

Fagl Ly Fytdf,

dav

ENTRADA = SALIDA + DESAPARICION POR REACCION

F, =F, +dF, +T dV
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Teniendo en cuenta que
df, = d[F, (1 -X,)] = - F, dX,
Por sustitucién queda:
FdX, =T dV

Que integrada queda:

TdV_"dec,,
F, 1T,

0 ° Ao

O bien

X

dx =_Cf dC
/

r'= 2
T, T,

V
—=C,
Yo

Cao

D. Reactor semicontinuo

En la mayoria de reactores quimicos, la velocidad de reaccién presenta
considerables inhomogeneidades con el espacio (reactor tubular) y con el
tiempo (reactor discontinuo). La fuerza conductora de un proceso
espontaneo disminuye exponencialmente con el tiempo. La capacidad de
enfriamiento y calentamiento debe ser disefiada para el momento en que
se dé la maxima produccion de calor por la reaccion, y por lo tanto es
infrautilizada durante la mayor parte de tiempo de proceso. Esta
utilizacién puede ser incrementada aplicando la técnica de un reactor
semicontinuo, por ejemplo manteniendo la velocidad de reaccion neta

constante y manipulando la velocidad de adicién de uno de los reactivos.
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Este sistema permite operar con capacidades de enfriamiento y
calentamiento maximas (manteniéndose en una zona segura) y por tanto,
incrementar la productividad significativamente. Por este motivo esta
técnica es ampliamente utilizada en diversas industrias quimicas
(principalmente reacciones de fermentacion). Por otra parte la mayoria de
reacciones industriales son exotérmicas, y por este motivo este sistema
esta limitado por la posibilidad de sobredosificacion que podria provocar
una reaccion fuera de control. En este sentido, el proceso semicontinuo
es mas seguro que el discontinuo, puesto que en el reactor solamente se
encuentra una pequefia cantidad de reactivo no reaccionado en cada
instante. Las posibles consecuencias de una reaccién fuera de control
provocada por la pérdida de agitacion o del control de la temperatura, son

menos severas que las de un proceso discontinuo.

Cuanto mas tiempo trabaja el reactor a la maxima velocidad de reaccion,
mayor es la productividad. El proceso semicontinuo permite operar mas
tiempo en estas condiciones, a la vez que disminuye el tiempo muerto de
vaciado y llenado, respecto al proceso discontinuo, aproximandose por lo

tanto a la productividad del proceso continuo.

2.5.2. Segun el tipo de flujo interno

A. Reactores ideales
Suelen ser descritos con ecuaciones ideales sencillas y no consideran

efectos fisicos mas complejos o perturbaciones peguenas.
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B. Reactores no ideales

Consideran el patrén de flujo, la existencia de zonas muertas dentro del
reactor donde el material no circula, ademéas consideran una dinamica de
fluidos mas compleja, suelen describirse conociendo la cinética de las
reacciones, la RTD (distribucién de edad del fluido) del flujo, el tipo de
mezclado pudiendo ser este tardio o inmediato, y conociendo si el tipo de

fluido es micro o macro fluido.

2.6. Cinética quimica

Reymond Chang, 2002. La cinética quimica es el area de la quimica que
tiene relacion con la rapidez o velocidad con gque ocurre una reaccion
quimica. La palabra cinética sugiere movimiento o cambio, en este caso al
cambio en ia concentracién de un reactivo o de un producto con respecto

al tiempo (M/s).

Hay muchas razones para estudiar la velocidad de una reaccion. Para
empezar existe una curiosidad intrinseca con respecto a la razén por las

que las reacciones ocurren a diferentes velocidades.

Algunos procesos, como las etapas iniciales de visién, la fotosintesis y las
reacciones nucleares en cadena ocurren a una velocidad tan corta como
de 10 s 0 10" s. Otros como la restauracién del cemento y la

conversion del grafito en diamante necesita de millones de afios para
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completarse. En un nivel practico el conocimiento de la velocidad de las
reacciones es de gran utilidad para el disefio de farmacos, para el control
de la contaminacién y en el procesamiento de alimentos. Con frecuencia
los quimicos industriales ponen mas énfasis en el aceleramiento de la

velocidad de una reaccién que en mejorar su rendimiento.

GRAFICO N° 2.1

CINETICA QUIMICA DE LOS COMPONENTES AY B
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FUENTE: Raymond Chang, 2002. Quimica. Velocidad de la reacciéon A
B, representada como la disminucion de las moléculas de A con el
tiempo y como el aumento de las moléculas de B con el tiempo. Fuente:

Raymond Chang. Quimica.

2.7. Acetato de etilo

2.7.1. Sintesis
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La reaccién de un acido carboxilico con un alcohol para dar un éster mas
agua se conoce como reaccion de esterificacién de Fischer. Un acido
mineral, generalmente el acido sulflrico o el acido clorhidrico, actiia como
catalizador. Como Ia reaccion es reversible, se puede aplicar la ley de
accion de las masas. Esta ley dice que cuando se alcanza el equilibrio en
una reaccion reversible a temperatura constante, el producto de las
concentraciones de las masas formadas dividido por el producto de las
concentraciones de las sustancias reaccionantes, (estando elevada cada
concentracion (en mol/l ) a una potencia cuyo exponente es el coeficiente

de la sustancia en la ecuacién quimica) es constante.

En la mayoria de las reacciones de Fischer, K tiene un valor de
aproximadamente 4 (K=4). Por tanto, si se emplean concentraciones
iguales para el alcohol y para el acido carboxilico, el rendimiento en
éster, cuando se alcanza el equilibrio es del 67% aproximadamente. Este
rendimiento se puede aumentar empleando un exceso de una de las

sustancias reaccionantes o eliminando el agua a medida que se forma.

De acuerdo al libro de Quimica Organica de Normman Allinger, el

mecanismo de reaccién implica numerosas etapas:

La reaccion esta catalizada por acidos, siendo ia misma misién del acido
fuerte el convertir el acido carboxilico en su acido conjugado. El grupo
carbonilo de este experimenta un ataque nucleofilo por parte del oxigeno

del alcohol, lo que produce la especie protonada indicada. La trasferencia
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de protones entre atomos de oxigeno es muy rapida y la especie siguiente

de las indicadas se forma por eliminacion de un protén del oxigeno

préximo a R’ y por adicion de otro protén al otro oxigeno. Los electrones

pueden desplazarse como se ha indicado, expulsandose una molécula de

agua y dando el acido conjugado del éster, que pierde un proton para dar

el éster.

FIGURA N° 2.1

MECANISMO DE ESTERIFICACION DE FISCHER

+
o OH OH
A2 G | .
R-C +H" &=R-C_—OR' = n-—cl:—i")n* =
OH OH H OH H
tOH O 6[-1
> PP A I
R—C—OR' &5 R~C| =2 R—C—OR'
*OH, OR* +H,0

Fuente: Norman Allinger. Quimica Organica

2.7.2. Aplicaciones

Las aplicaciones del acetato de etilo mas comunes en la industria quimica

y general son las siguientes:

- Solvente para la produccion de tintas en la industria grafica.

- Solvente para pinturas de todo rubro.
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- Insumo para pegamentos, adhesivos y colas industriales derivados de
la celulosa.

- Insumo para la elaboracion de esencias artificiales de frutas.

- Solvente para compuestos explosivos.

- Parael acondicionamiento de la lana en la industria textil parala
preparacion del tefiido y en productos de limpieza textil.

- Insumo para elaboracion de pigmentos.

- Fabricacion de perfumes.

- Solventes de nitrocelulosa, barnices y lacas.

2.8. Modelamiento matematico en la Ingenieria Quimica

El modelamiento matematico en la ingenieria quimica es una herramienta
muy util y conocida que por lo general se desarrolla en modelos en estado
estacionario, sin embargo el uso de modelos dinamicos para las plantas
quimicas son desarrollos mucho mas recientes, por ejemplo actuaimente
existe una variedad de software potentes de simulacién de procesos
quimicos, que fueron apareciendo por la necesidad de utlizarlo como
herramienta para describir, validar y controlar el proceso en distintas

condiciones de operacion.

Ingham et al. (1994) resumen en cuatro las caracteristicas o principios del

modelamiento matematico indicados por Kapur (1988):

32



. El modelo matematico puede ser solo una aproximacion del proceso
real, a menudo extremadamente complejo y solo parciaimente
comprendido. Naturalmente el objetivo del modelamiento es obtener
una descripcion lo mas realistica posible de los fenémenos del
proceso. Pero hay que tener en cuenta que cuanto mas real es el
modelo implica una complejidad numérica adicional, y la necesidad de
datos que pueden ser dificiles de obtener, con lo cual el tiempo
necesario es mucho mayor.

El modelamiento es un proceso en continuo desarrollo, y por lo tanto,
es aconsejable empezar con modelos simples para ir aumentado la
complejidad. A menudo es posible considerar la planta como un
sistema de modulos independientes, que se pueden modeiar
individualmente y combinar para formar el sistema completo.

. El modelamiento es un arte, pero también un importante proceso de
aprendizaje. Uno de los factores mas importantes en el modelamiento
es la comprension de la secuencia causa efecto de los procesos
individuales. El proceso de modelamiento, a menudo sugiere la
necesidad de obtener nuevos datos o realizar nuevos experimentos
para elucidar aspectos del comportamiento del proceso no bien
conocidos.

. Los modelos deben ser realisticos pero también robustos. Un modelo

que prediga efectos contrarios al sentido comin o a la
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Martinez V. 2000. La simulacion de procesos quimicos es una
herramienta moderna que se ha hecho indispensable para la solucion
adecuada de los problemas de proceso. Permite efectuar el analisis de

plantas quimicas en operacion y llevar a cabo las siguientes tareas:

- Deteccion de cuellos de botella en la produccion.

- Prediccion de los efectos de cambio de operacién y capacidad de la
planta.

- Optimizacién de las variables de operacion.

- Optimizacién del proceso cuando cambian las caracteristicas de los
insumos y/o condiciones econdmicas del mercado.

- Andlisis de nuevos procesos para nuevos productos.

- Evaluacion de alternativas de proceso para reducir el consumo de
energia.

- Analisis de condiciones criticas de operacion.

- Transformacién de un proceso para desarrollar otras materias primas.

- Andlisis de factibilidad y viabilidad de nuevos procesos.

- Optimizacién del proceso para minimizar la produccién de desechos y
contaminantes.

- Entrenamiento de operadores e ingeneiros de proceso.

- Investigacion de la factibilidad de automatizacién de un proceso.

CAPITULO Ill

VARIABLES E HIPOTESIS
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3.1. Variables de la investigacién

FIGURA N° 3.1

RELACION DE LAS VARIABLES DE INVESTIGACION

/H;elamiemo y simulacién del
T proceso de obtencion del acetato de

etilo en una configuracién especifica
de un reactor semicontinuo esférico.

L Y= Xe X |

X1 = Configuracion especifica de un reactor |

semicontinuo para el modelamiento y simulacion del
proceso de obtencion de acetato de etilo.

\ 4

Xz = Las ecuaciones involucradas en el proceso de

modelamiento y simulacién del proceso de obtencion |

de acetato de etilo.

Xs = Variables del procesc de obtencién del acetato
rla afilo -

3.2. Operacionalizaciéon de variables

TABLA N° 3.1
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OPERACIONALIZACION DE LAS VARIABLES

C INARIABLE 7 | TR ca e T i e e e | - wmETaha- -
= DEPENDIENTE- -~ ;| ; PIWENSIONES, ] INDICADORES , |- .-METOR9 2
Y= Modelamiento ¥y
simulacién del proceso | e Variacion de la « Moles « Experimental y
de obtencién del acetato conversién en convertidos de légico
de etlo en una| funciondel reactivo deductivo
configuracién especifica tiempo. limitante por
de un reactor mol
semicontinuo esférico. alimentado.
. INDEPENDIENTES ¢ | - DIMENSIONES ' INDICADORES METODO
Xy = Configuracion | « Geometria de | » Medidas  del
especlfica de un reactor | los tanques de | tanque. « Observacion
semicontinuo para el | alimentacién. directa.
moadelamiento y * Medidas y
simulacién del proceso | « Geometria del | capacidad total | « Observacion
de obtencién de acetato | reactor. del reactor. directa
de etilo.
« Ecuacién de la
conservacion "  Logico
.| «Flujo de :
X; = Las ecuaciones dﬁ)b:f mateg: alimentacion dsdiictivo
involucradas en el gada y de ntcada « L6gico
proceso de componente. :
modelamiento y téompqgente. d « Temperatura deductivo
simulacién del proceso 'b;:?,ze" d: del sistema. EEaal
de obtencién de acetato sens eConstante de | * L og;r;men al'y
A, « Ecuacion eq;nllfbno deductivo.
cinética de gLarmeg.
disefio.
X3 = Variables del | «Parametros e Temperatura « Experimental.
proceso de obtencién fisicoquimicos de reaccion. » Experimental.
del acetato de etilo. del proceso. e Constante de | « Experimental.
« Afinidad equilibrio
quimica del quimico.
acido aceético y | » Relacion motar

del etanol para
producir acetato
de etilo.

« Flujo de
alimentacién de
los reactantes.

de reactantes.

3.3.

Hipdtesis general e Hip6tesis especificas

37



3.1.1. Hipotesis General

El modelo matematico mediante el uso de un software permite predecir
con un grado de precision razonable el comportamiento de la reaccion de
esterificacién de acido acético y alcohol etilico para la produccién de

acetato de etilo en un reactor semicontinuo esférico.

3.1.2. Hipétesis especificas

a) Cuando el readante "acido acético” se encuentra dentro del reactor
esférico y el reactante "etanol" se encuentra en un depdsito coénico
ubicado en la parte superior del reactor y se deja fluir por efecto de la
gravedad, se produce un sistema de reaccion semicontinuo para la
produccién de acetato de eftilo, de la cual se recoge informacion
necesaria para el modelamiento y su simulacion industrial.

b) Las ecuaciones a usar en el modelamiento y simulaciéon del proceso
de obtencién de acetato de etilo son: las ecuaciones de conservacion
de materia, las ecuaciones de conservacion de energia y las
constantes de equilibrio quimico.

¢) Las variables del proceso de obtencion de acetato de etilo, determinan
las condiciones de equilibrio y la cinética de la reaccién que describen

el sistema de produccion.
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d) La variable mas importante para la obtencion de acetato de etilo es la
temperatura que determinara la constante de equilibrio y la cinética de

reaccion.
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CAPITULO IV

METODOLOGIA

4.1. Tipo de Investigacion

El disefio de la presente investigacion ha considerado seis momentos, los

cuales son los siguientes.

A. Primera etapa de la investigacion: Revision bibliografica.

En base a las referencias bibliograficas se pudo definir lo siguiente:
Parametros para la obtencién de acetato de etilo y el tipo y cantidad de

catalizador.

B. Segunda etapa de la investigacion: Disefio del reactor.

Este momento de la investigacion se subdivide en dos etapas:
Planteamiento de la configuracién del sistema de reaccion semicontinuo y

disefio del reactor.

C. Tercera etapa de la investigacion: Planteamiento del modelo

matematico del sistema de reaccion semicontinuo.

D. Cuarta etapa de la investigacion: Aprovisionamiento de materiales y

reactivos.

E. Quinta etapa de la investigacion: Experimentacion.
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Este momento de la investigacion se subdivide en dos etapas:
Experimentacién en un sistema Batch y en un sistema semicontinuo con

la configuracién especifica planteada.

F. Sexta etapa de la investigacion: Simulacion y analisis de resultados.

4.2. Disefio de la investigacion
La investigacion que se realizé en el presente trabajo de tesis es:

* Aplicada por su Finalidad, puesto que sus resultados sirven para
aplicarlos en la practica.

o Experimental, por su disefio interpretativo porque en Ia
investigacion del trabajo de tesis, el estudio se realiza mediante la
observacién, registro y andlisis de las variables intervinientes.

» Cuantitativo, por el énfasis de la naturaleza de los datos

manejados porque las variables de la investigacion son cuantitativas.

4.3. Determinacién de los parametros para la obtencion de acetato

de etilo.

Se investigo las condiciones de reaécién como la temperatura, la cual las
referencias bibliograficas indican que no se debe de trabajar por encima
de la temperatura de ebullicion (T°y) de los reactantes, como

antecedentes se tenian resultados de reacciones desde 45°C hasta 75°C
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considerando que la temperatura de ebullicion del etanol es 78.37°C, el
del acido acético es 118.1°C y el del acetato de etilo es 77.1°C. En base

al rango mencionado se decidid trabajar con 2 temperaturas, 50°C y 70°C.

Las reacciones de esterificacion de Fischer se llevan a cabo
generalmente con una relacion molar con exceso de alcohol, con la
finalidad de asegurar una mayor conversién del acido carboxilico.
Referencias bibliograficas mencionan relaciones molares entre los
reactantes de 1/1 hasta de 3/1 (alcohol/acido). A fin de equiparar costos y
cosumos de los reactivos se determiné usar una proporciéon de 4/3 (mol

de alcohol/mol de acido), manteniendo asi un ligero exceso de alcohol.
4.4. Determinacion del catalizador

Otro parametro importante de la reacciéon que afecta directamente a la
cinética es el tipo de catalizador y la cantidad a usar. Las referencias
bibliograficas indican que el catalizador cominmente usado a nivel de
laboratorio con fines académicos es el acido sulfarico, sin embargo a nivel
industrial se usan resinas acidas, por o general tipo gel. Las resinas
tienen como desventaja el mayor tiempo de reaccién para llegar a una
determinada conversién si lo comparamos con el acido sulflrico, por el
contrario su principal ventaja es la facilidad de separacion de esta con los
insumos y productos de la reaccién por lo que el uso de resinas es la
mejor opcion si se trata de produccion industrial, otra ventaja de las

resinas e€s que son mas economicas ya que son regeneradas por una
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gran cantidad de veces ademas que el impacto contaminante hacia el

medio ambiente es mucho menor que si se usara el acido sulfarico.

Para nuestra investigacion decidimos usar el catalizador Amberiite IR120

H" por las siguientes razones:

- Es de tipo gel microporosa, referencias bibliograficas indican que la
resina Amberlite IR120 tiene comportamiento cuasihomogéneo, el
efecto de difusion en la particula es despreciable y la etapa controlante
es la reaccidn quimica.

- Al ser un catalizador sélido su separacion con los reactantes y
productos es muy sencilla y facilita la lectura de la cinética de la
reaccion.

- Es una resina acida proténica, caracteristica fundamental para uso en
esterificaciones. La resina adquirida se verificé experimentalmente
determinando los equivalentes de H'/litro de la siguiente manera:

a. Se agregd 1 gramo de resina dentro de una columna de vidrio sobre
filtro de fibra de vidrio en la boquilla de descarga de la columna.

b. Se agregé 25 ml de agua desionizada sobre la resina de modo que
tanto la resina como el filtro este completamente humedecido y libre de
burbujas.

c. Se preparé 300 ml de sulfato de sodio 0.5 M y se agregdé
continuamente a la columna con un flujo de 2-3 mi/min de modo que
siempre se mantenga un aproximado de 5 ml de solucién de sulfato de

sodio en la columna y asi garantizar el correcto intercambio idnico.
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d. Cuando la solucién de sulfato de sodio se haya agotado se agrega 50
ml de agua desionizada para limpiar los restos de sulfato de sodio
sobrantes en la resina.

e. El efluente depositado en un matraz se titula con NaOH 0.1M usando
como indicador la fenoiftaleina, se anota el volumen gastado y se
calcula los eg/Litro de la siguiente manera.

MLyon -Myaon

14

resing

Capacidad(eq/ L) =

El resultado obtenido fue 1.88 eq/L, demostrando asi que la resina es tipo

acida protonica.
4.5. Determinacion de la cantidad de catalizador

Una vez ya definido el catalizador a usar se procede a determinar la
cantidad, las referencias bibliograficas indican que la cantidad de
catalizador es un parametro importante para la cinética quimica y que las
cantidades usadas estan en el rango de 8% - 10% P/P, por lo que se
considero utilizar una cantidad unica en todas nuestras experiencias de

10% P/P de resina.

4.6. Planteamiento de la configuracién del sistema de reaccién

semicontinuo.

La reaccidon de obtencidén de acetato de etilo mediante |a esterificacion se

lleva a cabo reaccionando acido acético y alcohol etilico lo cual siempre
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A hay un exceso de este ultimo, por lo tanto para nuestro caso particular se
opt6 por una alimentacion continua del 4cido acético y en el reactor estara

el contenido en exceso de alcohol etilico.

No se consideré la opcion de un flujo de salida ya que no seria
conveniente por el tipo de reaccion y las mediciones de concentraciones

que se harian.
La configuracién planteada tiene la siguiente forma:

FIGURA N° 4.1
CONFIGURACION ESPECIFICA DEL SISTEMA‘SEMICONTINUO

CJE
Crety =Cho Coeey =Coeg
Cj(r.o) =0 CA(‘-@) = CJ-«;
Cotey =0 Crtteey =Cigg
CS(:-O) =0 CS(I-m) = Cs-eq
;
‘o Fuente: Elaboracién propia
1‘ g
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4.7. Disefio y construccion del reactor.

4.7.1. Evaluacion de materiales para la construccion del sistema de
reacciéon

Se prefirié los materiales de vidrio por encima de los de aluminio por dos

principales motivos: por su coste tanto de adquisicion como de

modificacién y la ventaja de visibilidad del proceso de reaccion,

caracteristica del vidrio transparente.

Se optd por usar como reactor un balén de 500 ml y se colocé 5 boquillas
esmeriladas en su cima y una salida con valvula en la parte inferior para
la toma de muestra. Para la alimentaciéon se utilizé un embudo de vidrio,

en la salida se colocd una valvula y una boquilla esmerilada.

La reaccién de esterificacion necesita de un reflujo por lo que en una de

las boquillas superiores se colocd un tubo refrigerante.

La reaccion de esterificacion se genera a una determinada temperatura
(50°C-70°C) por lo que la transferencia de calor desde la fuente hacia el
reactor tiene que ser lo mas uniforme posible. Un balén mas grande (1000
ml) que cubra el reactor otorga un espacio entre las superficies, ideal para

el bafio Maria y la uniformidad de la transferencia de calor.

4.7.2. Construccion del reactor

De acuerdoa lo considerado en los puntos anteriormente mencionados se

procedié a disefiar el reactor de |a siguiente manera:
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e Tanque esférico enchaquetado con bario de aceite.
* Tanque conico de alimentacion.

s Refrigerante

4.8. Modelamiento matematico en un sistema semicontinuo.

Las referencias bibliograficas nos proveen una serie de ejemplos de
modelamientos matematicos en su mayoria en sistemas batch vy
continuos. Para nuestro fin es necesario conocer e interpretar las
ecuaciones generales de balance de materia y energia para aplicario en

la presente investigacion con nuestra configuracién especifica.

Balance de materia en el tanque de alimentacion

- Ecuacion general de balance de materia:

FLUJO NETO DE ENTRADA + ACUMULACION =0
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- 8
§Pp,-v.nyda +5m Pdv=0 -

- Desarrollando la primera integral

b o, nda=~[[ p, Wnyd+ [ p, ¥ n)A
Ae As (2)

§p oW nda=—p, [ nydd+ p,,.[jvnyad
. 4 3)

- Debido a que la densidad se mantiene constante:
pA = pAe - p As

§b o, Wnyd=-p, ([ n)da+ p, [[ ¥ nyas
e s (4)

o, Wn)da=—p, 0.+ p,0. (5)

- Para nuestra configuracion particular, el tanque esta lleno con el
insumo de alimentacién (Acido Acético) desde el tiempo cero, por lo

que no hay un flujo de entrada en el tanque, solo flujo de salida.
Q=0
[[pinyad=p,0, ®)

- Desarrollando la segunda integral
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0
2 ;ﬂp,.dup,%w.%

()

0
Se elimina %’té debido a que la densidad se mantiene constante con

el tiempo.

o} ov
_H_‘.PA-‘}" =Pa7
oty ot @)

Por lo tanto el balance de materia en el tanque de alimentacion esta

expresado de la siguiente manera:

o (flotv=prong=0

ov
a

(10)

El tanque de alimentacion tiene forma cénica, por lo tanto su volumen

esta expresado de la siguiente forma:
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FIGURA N° 4.2

GEOMETRIA DEL TANQUE DE ALIMENTACION

Fuente: Elaboracién propia

K=lrr.rz.h
(1)
- Ahora:
r_h
R H (12)
- Porlo tanto:
Rh
y=—
H (13)
- Reemplazando:

(14)
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- Derivando el volumen con respecto al tiempo:

LA [5] dh

dt \H) dt (1 5)
- Ahora, segun Torricelli:

-QS = ﬂ.&z.\lz-g.h (1 6)

—=r .\fZ.g.h

a " (17)
- lgualando las ecuaciones

dh —H’.R'\2.gh

dt R K (18)

La ecuacién 18 describe el comportamiento del fluido en el

tanque en funcion del tiempo.

Posteriormente procedemos a calcular el valor de Ry, de la

siguiente manera:

Integrando para el vaciado total del tanque

(19)

Despejando el radio
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h5/2ﬁ2
R =\I 2.01.H?
€ (20)

Balance de materia en el reactor

De la ecuacion 1. Balance de materia global

#pA.(K.;)dA+-gt—Ijijdv=0 s

Procediendo de manera analoga a la resolucion anterior, tenemos la

ecuacion 9.

ov
—-p,. —=0
P2 +p, a (9)

En el reactor, el volumen esta expresado como Va:

v=VF,
Por lo tanto:
av,
— — Q,
dt (21)

El flujo de salida del tanque de alimentacién es el flujo de entrada al

reactor, por lo tanto:
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=G 22)
- Por lo tanto segtn ecuacion 16:

O, =n.R 2.8k 23)

- lgualando las ecuaciones 21 y 23:

dv,
—Z =g, 2.,/2. h
dt Ry - (24)

Balance de materia por componente:
La reaccion quimica es la siguiente:
CH,COOH +C,H,OH = CH,COOC,H, + H,0

Para fines practicos la reaccion y los componentes se expresaran de la

siguiente manera:
A+B=R+S
La velocidad de reaccién del componente A (Acido acético) es:
r,=-K.C,C;+K,C,C,

Debido a que la relacion estequiométrica entre productos y reactantes es

la unidad:
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Balance de materia en el reactor con respecto al componente A

- Ecuacion general de balance de materia

@c,@i)dm% [lfcoav={[]7.av (25)
- Desarrollando las integrales

a
—0,Cs +E(CA'V2.) =LV

(26)
—Q'_Cde-!-Vz.%'FCA.-aa_]?‘:rAJ/Z (27)
- De la ecuacion 21
%I:% =Q. (21)
- Por lo tanto, remplazando
¥,dC,=—C,0,+C,.0,+T ¥, (28)
- Derivando la ecuacion 28 con respecto al tiempo
ac, __Ci0.  Cul. 4T,
dt v, ¥, (29)
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Balance de materia en el reactor con respecto al componente B

fpe,wnaas 2 [[fC,dv = [[] rpa

- Desarrollando las integrales:

F)
5 V) =T,

V,.ac” +
ot

- De la ecuacién 21:

- Por lo tanto, remplazando en la ecuacién 26:

Vzdca = _CB°Qe + ra'Vz

- Derivando la ecuacién 33 con respecto al tiempo

aC, C,0.

-y,

+I';

Balance de materia en el reactor con respecto al componente R

fpcr@mans 2 ([[Coav=[[f e

(30)

(31)

(32)

(21)

(33)

(34)

(35)
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- Desarrollando las integrales:

oC av,
V.—24+C,—%=T,¥F,
2 ot +Cg ot R72 (36)
- De la ecuacion 21:
av, _
dt (21)

- Por lo tanto, remplazando en la ecuacién 36:

V,dC, =-Co.0,+T, ¥,

(37)
- Derivando la ecuacién 37 con respecto al tiempo
dCR - _CR'Qe +rR
Balance de materia en el reactor con respecto al componente S
i - 0
Cs.(VmydA+— ||{ Codv = ||| sdv
@ § 6[ .["J- § j.“-" s (39)
- Desarrollando las integrales:
oC, ov,
I@.«a—f +CS.-6—;-=1“S.V2 (40)

- De la ecuacion 21:

56



av, _
dt (21)

- Por lo tanto, remplazando:

VydCs =—Cs 0, +T Y,

(41)
Derivando la ecuacién 41 con respecto al tiempo
dCy _ G0, 4T,
« % (42)

4.9. Aprovisionamiento de ambientes de trabajo, reactivos vy

materiales.

Se solicité el acceso al Laboratorio de Investigacion de la Facultad de
Ingenieria Quimica de la Universidad Nacional del Callac al Decano y al
Jefe de Laboratorio de Quimica de la Facultad de Ingenieria Quimica para
que se ejecute [as experiencias de la presente investigacion, también se
solicito el uso de los materiales del Laboratorio de Investigacion los cuales

son los siguientes;

o Vasos precipitados
o Buretas
o Matraces

o Pipeta
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o Bagueta

o Soportes universales

o Agitador magnético con calentamiento
o Termometro

o Estufa

o Balanza

o Fibra de vidrio

Los insumos y reactivos se adquirieron en distribuidores autorizados los

cuales son los siguientes:

o Acido acético glaciar

o Alcohol etilico 99.8 %

o Resina Amberlite IR 120"
o Hidréxido de sodio (s)

o Biftalato de potasio

o Sulfato de sodio

4.10. Experimentacion

6.10.1. Reaccion en un sistema Batch

El objetivo de esta etapa de la investigacién es determinar |las constantes

cinéticas K1 y K2, las cuales se obtienen experimentalmente cuando se
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mide la cinética quimica de una reaccion reversible desde el tiempo cero

hasta que llegue al equilibrio. El procedimiento es el siguiente:

1. Calentar los reactivos hasta la temperatura de reacciéon. En este caso
se trabajé en dos condiciones, 50°C y 70°C.

2. Llenar el bafio maria con aceite de cocina hasta el tope y calentar la
plancha magnética.

3. Pesar la resina Amberlite IR120™ en una relacién de 1/10 con respecto
al peso total de los reactivos.

4. Adicionar los reactivos y el catalizador al reactor, tomar el tiempo en
ese momento como t=0.

5. Transcurridos 10 minutos tomar una muestra del reactor de 0.5 ml y
titularla con hidréxido de sodio estandarizado. Repetir el procedimiento
hasta que el volumen de hidréxido gastado sea constante.

6. Elaborar una tabla Concentracion de acido acético VS tiempo vy

calcular su derivada en cada punto de la curva.
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TABLA 4.1

CONCENTRACION DE ACIDO ACETICO VS TIEMPO

TIEMPO, s V(NaOH), | C(Ac. Acético), dc/dt
mli mol/ml

Tiempo1 | Volumen 1 Conc 1 D1

Tiempo 2 | Volumen 2 - Conc 2 D2

Tiempo3 | Volumen3 |  Conc3 D3

Tiempo4 -| Volumen 4 Conc 4 DA

Tiempon | Volumenn Concn Dn

Fuente: Elaboracioén propia \
7. Usando como herramienté el Minitab se calculas las constantes
cinéticas mediante la regresién no lineal de dos \}éﬁables.
8. Una vez determinado las constantes cinétic:;s de 2 temperaturas
distintas, se procede a calcular la energia de atj‘:tivacién y el factor de

frecuencia.

Para determinar la energia de activacion se usa la siguiente ecuacion:

()% %)
k) R\T T,

Para determinar el factor de frecuencia se usa la siguiente ecuacion:

£

k = A_e R.T
6.10.2. Reaccion.en un si'stema‘semicor_ltinuo

El procedimiento para un sistema semicontinuo es el siguiente:
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. Agregar el alcohol etilico en exceso y la resina al 10% P/P en el

reactor y calentarlo hasta |a temperatura de reacciéon deseada.

. Calentar acido acético hasta la temperatura de reaccion y adicionarle

al tanque cénico.

. Abrir la valvula del tanque de alimentacién de acido acético, tomar el

tiempo en ese momento como t=0.

. Anotar el tiempo de caida cada 50 ml de &cido acético y elaborar una

tabla de Volumen VS tiempo. Mediante una regresion no lineal se

determina experimentalmente le expresion del flujo de alimentacion.
TABLA 4.2

VOLUMEN DEL TANQUE DE ALIMENTACION VS TIEMPO

VOLUMEN,

TIEMPO, s
mi

Tiempo 1 Volumen 1
Tiempo 2 Volumen 2
Tiempo 3 Volumen 3
Tiempo 4 Volumen 4

Tiempo n Volumen n
Fuente: Elaboracién propia

. Simultaneamente al paso 4, tomar una muestra del reactor de 0.5 ml
cada 10 minutos y titularla con hidréxido de sodio estandarizado.
Repetir el procedimiento hasta que el volumen de &cido acético

alimentado sea el necesario. En ese momento acaba la experiencia.
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TABLA 4.3

i | CONCETRACION DE ACIDO ACETICO VS TIEMPO

E nempo, s | Y (NaOH), | C(Ac. Acético)
mi mol/ml -
Tiempol | Volumen1l Conc'l
Tiempo 2 | Volumen 2 Conc 2
.__-.}' Tiempo3 | Volumen 3 Conc 3
"" Tiempo 4 | Volumen 4 " Conc 4
Tiempon | Volumenn Concn

Fuente: Elaboraciénrpropia

~ Se realizaron 2 experiencias con el fin de comprobar el modelo

matemético con 2 flujos de alimentacién distintos a las cuales se les

denominé como Experiencia 1 y Experiencia 2.

Experiencia 1:

Tiempo de operacién: 14400 segundos

Tanque de alimentacién

- Volumen inicial: 200 mL

Reactor Esférico

- Volumen alimentado al reactor: 127 ml

Concentracion de A en el inicio: 0 Kmol/m3

Concentracion de R en el inicio; 0 Kmol/m3

- Concentracién de A en la alimentacion: 17.4592 Kmol/m?®

Concentracion de B en el inicio: 16.9763 Kmol/m3
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- Concentracion de S en el inicio: 0 Kmol/m3
- Altura inicial del reactivo B en el reactor esférico: 0.0434 m,

equivalente a 200 mL.

Experiencia 2:

Tiempo de operacion: 1200 segundos

Tanque de alimentacion

- Volumen inicial: 200 mL
- Volumen alimentado al reactor: 150 ml

- Concentracion de A en la alimentacion: 17.4592 Kmol/m3

Reactor Esférico

- Concentracién de A en el inicio: 0 Kmol/m3

- Concentracion de B en el inicio: 16.9763 Kmol/m3

- Concentracion de R en el inicio: 0 Kmol/m3

- Concentracién de S en el inicio: 0 Kmo!/m3

- Altura inicial del reactivo B en el reactor esférico: 0.0434 m,

equivalente a 200 mL.

4.11.Simulaciéon del modelo matematico

4.11.1. Eleccion del software
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Se investigd sobre los distintos software de simulacién, entre ellos los
Software especificos para determinado tipo de reaccién o rubro de
produccién como el Aspen Plus, Pro Il, Hysys, Speedup, Chemcad, cuya
desventaja principal es que no permite introducir un modelo matematico
propio para un sistema semicontinuo, en lugar de ello, el software viene
precargado con distintas variables para sus propios procesos en sistemas

batch y continuos.

Otro grupo de software son los de aplicacién matematica como el
Polymath y el Matlab. Estos softwares son los idoneos para nuestra
investigacién debido a que nos permite programar distintos tipos de
ecuaciones de acuerdo a las condiciones elegidas para nuestra
simulacién. Se eligié usar el Matlab puesto que es un software mucho
mas completo y universalmente utilizado con una comunidad muy
extendida como en industrias, universidades, centros de investigacion y

en medios virtuales como en foros y webs.

4.11.2 Programacién en Matlab:

A. SISTEMA SEMICONTINUO (70°C). EXPERIENCIA 1.

function [ semc ] = semil( t,y )
$UNTITLED2 Summary of this function goes here
% Detailed explanation goes here

pi= 3.1416;

Al=2.92305*10"-8;
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Eal=48.556337;

Rg=8.314;

T3=70+273.15;

K1=A1*%*2.71828183" (~Eal/(Rg*T3));
A2=1.1441*10"-8;

Ea2=30.954975;
K2=Ap2*2.71828183" (-Ea2/ (Rg*T3));
h20= 0.091039251;

H20= 0.12738874;

g=9.81;

R20=H20/3.29;

tf = 14400;

RO=(0.4* (H20"2.5-

hZ20*2.5)*R2072/ ( [2%q)=0.5*ELE*H20"2}) } *0.

0S=pi*R0"2* (2*g*y (6))"0.5;
Ra=-K1*y (1) *y(2)+K2*y(3) *y(4);
Rb=Ra;

Rr=-Ra;

Rs=-Ra;

Cae = 17459.2;

R3=0.0492;
V3=pi*{R3*y(5)*2-(y(5)"3}/3):;
semc{1l)=-y (1) *QS/V3+QS*Cae/V3+Ra;

semc (2) =-y (2) *QS/V3+Rb;
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semc (3)=-y(3) *QS/V3+Rr;
semc(4)=-y (4) *QS/V3+Rs;

semc (5)=Q8/ (2*pi*R3*y (5)-pi*y(5)"2) ;

semc{6)= —-R0"2*3.2972*((2*g*y({6))"0.5)/(y(6)"2)

semc=[semc (1} semc(2) semc(3) semc(4) semc(5)
semc(6)]"';

end

tinic = 0;

tf = 14400;

intervalo=[tinic,tf];

cinic=[0 16976 0 0 0.0434 0.127388744};

[t yl= oded5('semil',intervalo,cinic);

plot(t,y)

B. SISTEMA SEMICONTINUO (70°C). EXPERIENCIA 2.

function [ semc ] = semi2( t,y )

$UNTITLED2 Summary of this function goes here
% Detailed explanation goes here
pi= 3.1416;

Al1=2.92305*%10"-8;

Eal=48.556337;

Rg=8.314;

T3=70+273.15;
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K1=A1*2.71828183" (-Eal/ (Rg*T3)};
A2=1.1441*10"-8;

EaZ2=30.954975;
K2=RA2*2.71828183" (-Ea2/ (Rg*T3));
h20= 0.08024988;

H20= 0.12738874;

g=9.81;

R20=H20/3.29;

tf = 1200;

RO=(0.4* (H20"2.5~-

h2072.5] *B20~2/1 {2*g) " 0.5t T*H20~2) }?0.5:

QS=pi*R0O"2* (2*g*y(6))"0.5;
Ra=-Kl*y (1) *y(2)+K2*y (3} *y(4);
Rb=Ra;

Rr=-Ra;

Rs=-Ra;

Cae = 17459.2;

R3=0.0492;
V3=pi*(R3*y(5)"2-(y(5)"3)/3);
semc{l)=-y (1) *QS/V3+QS*Cae/V3+Ra;
semc (2)=-y (2) *QS/V3+Rb;

semc (3) =-y{3) *Q5/V3+Rr;

semc (4)=-y {4) *QS/V3+Rs;

semc (5) =08/ (2*pi*R3*y (5) -pi*y (5)"2)
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semc (6)= -R0%2*3,2972* ((2*g*y(6))"0.5)/(y(6)"2)
semc=[semc(l) semc (2) semc (3) semc (4} semc{5)

semc(6)]"';

end
tinic = 0;
tf = 1200;

intervalo={tinic,tf]:
cinic=[0 16976 0 0 0.0434 0.127388744];
[t y]l= oded5('semi2',intervalo,cinic);

plot(t,y)

Los resultados de la simulaciéon no fueron muy exactos, esto debido que
se estaba asumiendo que el flujo de entrada del componente A tenia un
comportamiento ideal tal como se describe en el modelo matematico.

Para comprobar la veracidad del modelo matematico general se procedi6
a determinar la expresion matematica de cada experiencia que describa el
flujo de alimentacion del componente A determinado con valores
experimentales.

Para ello se grafica un diagrama volumen vs tiempo del tanque de
alimentaciéon a partir de los datos de la tabla 4.3, se determina la
expresion matematica y se reemplaza en el balance de materia del tanque

conico.
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C. SISTEMA SEMICONTINUO (70°C). EXPERIENCIA 1. MODIFICADO

function [ semc ] = semilmod( t,y )
$UNTITLED2 Summary of this function goes here
% Detailed explanation goes here
pi= 3.1416;

Al=2.92305*10"-8;

Eal=48.556337;

Rg=8.314;

T3=70+273.15;
K1=A1*2.71828183" (~Eal/ (Rg*T3));
A2=1.1441*10"-8;

Ea2=30.954975;
K2=R2%2.71828183" (-Ea2/ (Rg*T3));
Q05=0.1686/((1193.14+t)"2);
Ra=-Kl*y (1) *y (2) +K2*y (3) *y(4);
Rb=Ra;

Rr=-Ra;

Rs=-Ra;

Cae = 17459.2;

R3=0.0492;

V3=pi* (R3*y (5) *2=(y(5) ~3) /3);
semc(l)=-y (1) *Q5/V3+QS*Cae/V3+Ra;

semc (2)=-y(2) *QS/V3+Rb;
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semc {3)=-y (3) *QS/V3+Rr;

semc (4) =~y (4) *QS/V3+Rs;

semc (5) =QS/ (2*pi*R3*y (5)-pi*y(5)"2);

semc (6) = 0.1686/((1153.14+t)”2);
semc=[sémc(1) semc(2) semc(3) semc(4) semc(5)
semc(6)]"';

end

tinic = 0;

tf = 14400;

intervalo=[tinic,tf];

cinic={0 16976 0 0 0.0434 0];

[t yl= oded5('semilmod’',intervalo,cinic);

plot(t,y)

D. SISTEMA SEMICONTINUO (70°C). EXPERIENCIA 2. MODIFICADO

function [ semc ] = semiZ2mod( t,y )
3UNTITLEDZ Summary of this function goes here
% Detailed explanation goes here

pi= 3.1416;

Al=2.92305*10"-8;

Eal=48.556337;

Rg=8.314;

T3=70+273.15;
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K1=A1%*2.71828183" (-Eal/(Rg*T3));

A2=1.1441%10"-8;

Ea2=30.954975;

K2=A2*2.71828183" (-Ea2/ (Rg*T3)) ;

QS=-1*( -1.747E-07 + 2.138BE-11*t + 7.722E-14*t"2);
Ra=-K1*y (1) *y(2)+K2*y(3)*y(4);

Rb=Ra;

Rr=-Ra;

Rs=-Ra;

Cae = 17459.2; i
R3=0.0492; i
V3=pi* (R3*y(5) *2-(y(5)"3)/3);

semc (1) =-y (1) *QS/V3+QS*Cae/V3+Ra;

semc (2)=-y (2) *QS/V3+Rb;

semc (3)=-y (3) *QS/V3+Rr;

semc (4)=-y (4) *QS/V3+Rs;

semc (5)=0QS/ (2*pi*R3*y(5)-pi*y(5)"2);

semc(6)= -1.747E-07 + 2.138E-11*t + 7.722E-14*t"2;
semc=[semc(l) semc(2) semc(3) semc(4) semc(D)
semc(6)]’';

end

tinic = 0;

tf = 1200;

intervalo=[tinic,tf];
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cinic=[0 16976 0 0 0.0434 0.0002];
[t y]l= oded5('semi2mod', intervalo,cinic);

plot(t,y)

4.12.Poblacién y muestra

La investigacién empled como poblacion el contenido de la reaccién de

esterificacion del pacido acético y el alcohol etilico en el balén de 500 mL.

Se tomd como muestra alicuotas de 0.5 mL cada determinado tiempo

para su respectivo analisis cuantificacion de la conversién instantanea.

4.13.Técnica e instrumentos de recoleccion de datos

A) Técnicas

e Analisis de documentos.
¢ Observacion directa.

e Medicién de los parametros del proceso.

B) Instrumentos

« Referencias bibliograficas.
o Materiales de medicion de parametros fisicoguimicos.
o Termémetro.

o Cronometro.

72




o Indicadores de PH (Fenolftaleina).
o Hidréxido de sodio estandarizado
o Bureta

o Matraz

4.14. Procedimiento de recoleccién de datos
4.14.1. Determinacion de constante de equilibrio y constantes

cinéticas.

Esta informacion se obtuvo experimentalmente reaccionando &cido
acético con alcohol etilico en el reactor bajo condiciones estacionarias o

batch.

Esta experiencia tuvo como objetivo calcular la conversion por cada
intervalo de tiempo hasta que la conversion sea constante, con esta
informacién se obtenia la constante de equilibrio y las constantes de

velocidad.

4.14.2. Determinaciéon del fiujo de alimentacion en régimen

semicontinuo.

Esta informacion se obtuvo elaborando una curva de Volumen de caida

versus Tiempo por cada experiencia.

Se gradud el tanque coénico cada 50 ml, durante la experiencia se anot6 el
tiempo cada vez que el nivel del liquido alimentado llegaba a la marca

llenando asi la tabla antes mencionada.
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4.15. Procesamiento estadistico y analisis de datos

Para el analisis estadistico de datos se empleara:

» Gréficas y tablas de la concentracion vs tiempo.

*» Graficas y tablas de fiujo de alimentacién vs tiempo
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CAPITULOV

RESULTADOS

5.1. Modelamiento matematico

El modelo matemético para un sistema semicontinuo para la obtencién de

acetato de etilo en un reactor esférico es el siguiente:

- Expresion para el balance de materia del tanque de alimentacion:

dh _-HR'\2.gh
& RK

% =R’ \2.g.h

- Relacion de velocidades cinéticas por componente:

- Expresion para el balance de materia en el reactor:

%— =m.R’[2.g.h

- Expresion para el balance de materia en el reactor por componente:

ic, . Cil. Cull

+I,
a v,

&:—C}_‘Qﬁ.{_rs

dt v,
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—R =A== T

dt E °
ici;_&'_g_ﬂ;.p]"s
dt v,

5.2. Constantes cinéticas y de equilibrio

Se realizé experiencias para 50°C y 70°C, las constantes fueron las

siguientes:
TABLA N°5.1
CONSTANTES CINETICAS Y DE EQUILIBRIO

k1 1.00E-08

50°C k2 5.77E-09
Keq 1.7338
k1 2.87E-08

70°C k2 1.13E-08
Keq 25365

Fuente: Elaboracion propia

5.3. Conversion del reactante determinado experimentalmente en

sistema batch:

_ (moles iniciales de A—moles en equilibrio de A)
moles iniciales de A

X

A
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TABLA N°5.2

CONVERSION DE ACIDO ACETICO EN SISTEMA BATCH

Temperatura Cor_werslén c Porcentaje
{moles convertidos/moles iniciales)
50°C 0.6475 64.7%
70°C 0.698 69.8%

Fuente: Elaboracién propia

5.4. Conversiéon del reactante determinado experimentaimente en

sistema semicontinuo:

TABLA N°5.3

CONVERSION DE ACIDO ACETICO EN SISTEMA SEMICONTINUO

Conversidn
Concentracién
(moles Conversién
Experiencia | tiempo, segundos | final de Acido
Acético Kmol/m3 convertidos/moles (%)
alimentados)
E1l 14400 2.02147 0.702 70.19%
E2 1200 5.74333 0.220 22.00%

Fuente: Elaboracién propia

77



5.5. Simulacion

de proceso de reaccion en

semicontinuo:

TABLA N° 5.4

un sistema

RESULTADOS DE LA SIMULACION DE LA EXPERIENCIA 1

- Conversion
tiempo Concentracion (moles
Experiencia 1 ! final de Acido . % de Error
segundos convertidos/moles
Acético Kmol/m3
alimentados)
RESULTADO
EXPERIMENTAL 14400 2.02147 0.702 -
SIMULACION
CON EL MODELO 14400 2.454467 0.638 21.42%
MATEMATICO
SIMULACION
CON EL MODELO .
MATEMATICO 14400 1.941477 0.714 3.96%
MODIFICADO

Fuente: Elaboracion propia

TABLA N° 5.5

RESULTADOS DE LA SIMULACION DE LA EXPERIENCIA 2

Conversién
dem Concentracidn Gl
Experiencia 2 e final de Acido . % de Error
segundos convertidos/moles
Acético Kmol/m3
alimentados)
RESULTADO
EXPERIMENTAL 1200 5.74333 0.220 -
SIMULACION
CON EL MODELO 1200 6.127261 0.168 6.68%
MATEMATICO
SIMULACION
CON EL MODELO o
MATEMATICO 1200 6.001198 0.185 4.49%
MODIFICADO

Fuente: Elaboracién propia
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CAPITULO VI
DISCUSION DE RESULTADOS

6.1. Contrastacion de la hipétesis con los resultados

Respecto a hipétesis general:

De acuerdo a los resultados se cumple con la hipétesis general ya que se
logré demostrar que el modelo matematico describe satisfactoriamente el
comportamiento del sistema de reaccién semicontinuo para la obtencion

de acetato de etilo.

Respecto a las hipotesis especificas:

De acuerdo a los resultados la ecuacion general de balance de materia es
la base para el desarrollo del modelo matematico, asi como la
configuracién del sistema planteado nos brinda informacién fundamental

que complementa la ecuacion general de balance de materia.

Segun los valores obtenidos el control de las variables del proceso
determinaron correctamente la cinética de la reaccién, ademas se
demostré que la temperatura es la variable mas importante en una

reaccion de esterificacion ya que de ella depende la conversion final.

6.2. Contrastacion de la hip6tesis con otros estudios similares

De acuerdo a la investigacion realizada por Dolors Grau Vilalta

denominada “Estudio del comportamiento de reactores discontinuos y
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semicontinuos” los resultados de la simulacion fueron acordes con los
observados experimentalmente, en el caso de la presente investigacion
se concluyé de igual manera corroborando asi el funcionamiento del

modelo matematico planteado.
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CAPITULO VII
CONCLUSIONES

. El modelo matematico planteado nos describe de manera 6ptima el
comportamiento de la reaccién en un sistema semicontinuo para un
reactor esférico.

. Las dimensiones del tanque de alimentacién son muy pequefias
por lo que el flujo de salida tiene un comportamiento muy distante a
su simulacién con el modelo planteado.

. Es necesario describir exactamente el flujo de alimentacién para
que los resultados finales de la simulaciéon sean acordes a lo
evidenciado experimentaimente.

. Teniendo la informacién completa de una reaccién se puede
demostrar el planteamiento de un modelo mateméatico de un

determinado sistema de reaccion.
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CAPITULO VHI

RECOMENDACIONES

a. Utilizar un tanque de alimentacién de mayor capacidad y por ende
el orificio de salida de mayor radio para que el comportamiento del
flujo de salida se asemeje al modelo desarrollado.

b. Desarrollar el modelo matematico con configuraciones distintas y/o
reacciones distintas para sistemas semicontinuos y asi generar un
mayor historial en la Facultad de Ingenieria Quimica para sus
alumnos de pregrado y publico en general.

c. Utilizar otro software matematico como herramienta de simulacion y

compararlo con el Matlab.
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CAPITULO X

ANEXOS
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10.1 TABLAS Y GRAFICOS



EXPERIENCIA 1 SISTEMA BATCH

TABLA N° 10.1

EXPERIENCIA 1- SISTEMA BATCH -50°C

dCAJdt (con

tempo,s | T°MPO: | ynaon cAt cBt CRt cst Xt CarcBt CRICSt nq::::ll; no ‘c‘:{dnzt‘;';'; ec
0 0 736284443 | 9817.12591 0 0 0 72281970.78 0.00000 0.60285 0.72372
1200 20 34.7 682345501 | 0277.73739 | 539.388510 | 530.388519 | 0.07325817 | 6330823201 290939.97 0.54106 063217
1800 30 312 613521108 | 8580.49255 | 122763335 | 122763335 | 0.16672357 | 52698348.87 1507083.64 051142 -0.51803
2400 40 29.2 574192832 | 819620078 | 162091611 | 162091611 | 022014800 | 47062040.10 2627369.04 -0.48262 -0.45603
3000 50 278 5427.30211 | 788158358 | 193554232 | 103554232 | o0.2628707 | 42775735.18 3746324.08 -0.45464 -0.40665
3600 60 266 523066073 | 76840422 | 21321837 | 21321837 | 0.28es8ee6 | 4019732537 454620734 -0.42751 0.37622
4800 80 242 4758.72141 | 721300280 | 260412302 | 260412302 | 035388437 | 3432467130 6781456.68 0.37574 0.30451
6000 100 21.8 430644624 | 676072771 | 305630818 | 3056.39818 | 041511108 | 29114710.42 9341569.91 032731 0.23756
7200 120 20 393282761 | 6387.10008 | 343001681 | 3430.01681 | 0.4ssesess | 25119300.00 11765015.35 0.28222 0.18358
8400 140 18.1 3550.20899 | 601345047 | 3802.63544 | 3803.63544 | 051650864 | 2140326834 | 1446764255 0.24047 £0.13075
9600 160 176 34508883 | 591516978 | 3901.95613 | 3001.95613 | 052096227 | 2047174187 | 1522526163 -0.20206 0.11708
10800 180 16.5 324458278 | 569886426 | 4118.26165 | 4118.26185 | 055933025 | 1848043685 16960078.00 -0.16700 0.08719
12600 210 15.8 310693382 | 556121520 | 425501061 | 425501061 | 057802533 | 17278327.84 1811277515 0.12085 0,06840
14400 240 15.2 208894899 | 544323046 | 437380544 | 4370.80544 | 050404060 | 16260538.18 | 19130961.34 008183 0.05242
16200 270 14.8 201020243 | 536457391 | 445255100 | 445255100 | 060473250 | 1561247887 | 10825219.26 0.050852 0.04183
18000 300 13.5 265465884 |, 5108.94012 | 4708.18570 | 4708.18570 | 063045203 | t3se2ae202 | 2216701343 0.02672 0.00778
19800 330 133 261533036 | 5060.61184 | 474751407 | 474751407 | oOs64470348 | 1325870077 | 22538889.80 001044 0,00250
21600 360 13.2 250566623 | 50498477 | 47674782 | 47674782 | 06474642 | 1310707860 | 22725088.03 20.00167 0.00000
22800 380 132 250566623 | 50490477 | 4767.782 | 4767.4782 | 0.6474842 13107978.7 22725988.03 0 0

Fuente: Elaboracion propia
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EXPERIENCIA 1 SISTEMA BATCH

GRAFICO N° 10.1
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TABLA N° 10.2

EXPERIENCIA 2 SISTEMA BATCH

EXPERIENCIA 2- SISTEMA BATCH -70°C

Tiempo, | TIeMBO, | ynaoH | cat CBt CRt cst Xt Cat'CBt CRICSt :acg?:itdtlr;::z ‘;g’:{:;{.‘;‘;’,‘
inea

0 0 7362.84443 | 9817.12591 0 0 0 72281970.78 |  0.00000 182958 | -207498
1200 | 20 249 | 503569799 | 7489.97947 | 2327.14644 | 2327.14644 | 0.31606622 | 3771727457 | 541561054 | -1.28497 | -1.02145
2400 | 40 19.4 | 3923.39522 | 6377.6767 | 3439.44921 | 3430.44921 | 0.46713503 | 25022146.29 | 11829810.84 | -0.86083 -0.58442
3600 | 60 15.7 | 3175.11881 | 5629.40029 | 4187.72561 | 4187.72561 | 0.56876465 | 17874014.77 | 17537045.83 | -0.54210 -0.31463
5400 | 90 136 | 2750.42139 | 5204.70287 | 4612.42304 | 4612.42304 | 0.62644581 | 14315126.12 | 21274446.26 | -0.22870 017017
7200 | 120 | 122 |2467.28078 | 4921.57126 | 489555465 | 489555465 | 0.66489992 | 12142942.46 | 2396645533 | -0.06776 | -0.07734
7800 | 130 | 119 |[2408.61872 | 4860.9002 | 4956.22571 | 4956.22571 | 0.67314008 | 11698333.40 | 24564173.29 | -0.03921 -0.05782
0000 | 150 | 115 |2325.72307 | 4780.00545 | 5037.12046 | 5037.12046 | 0.68412697 | 1111697326 | 25372582.50 | -0.00847 -0.03198
9600 | 160 | 11.3 | 2285.2766 |4739.55808 | 5077.56783 | 5077.56783 | 0.68962041 | 10831201.16 | 25781695.07 | -0.00251 .0.01914
10200 | 170 | 112 | 226505291 | 4719.33439 | 509779152 | 5097.79152 | 0.69236714 | 10689542.10 | 25987478.35 | -0.00031 -0.01275
10800 | 180 11 | 222460554 | 4678.88701 | 5138.23889 | 5138.23889 | 0.69786058 | 10408677.97 | 26401498.90 |  0.00000 0.00000

Fuente: Elaboracién propia
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EXPERIENCIA 2 SISTEMA BATCH

GRAFICO N° 10.2
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EXPERIENCIA 1 SISTEMA SEMICONTINUO

TABLA N°10.3

EXPERIENCIA 1- SISTEMA SEMICONTINUO-70°C
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GRAFICO N° 10.3

EXPERIENCIA 1 SISTEMA SEMICONTINUO
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TABLA N° 10.4
EXPERIENCIA 2 SISTEMA'SEMICONTINUO
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GRAFICO N° 10.4
EXPERIENCIA 2 SISTEMA SEMICONTINUO
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GRAFICO N° 10.5

EXPERIENCIA 1 FLUJO DE ALIMENTACION
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GRAFICO N° 10.6
EXPERIENCIA 2 FLUJO DE ALIMENTACION : !
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EXPERIENCIA 1 SIMULACION CON MATLAB

TABLA N° 10.5

SIMULACION CON MODELO MATEMATICO SIMULACION CON MODELO MATEMATICO MODIFICADO

- Variable Valor inicial Valor final Variable Valor inicial Valor final
% 1 Tiempo, s 0.00000 14400.00 1 Tiempo, s 0.00000 14400.00
E 2 [A] Kmol/m3 0.00000 2.454467 2 [A] Kmol/m3 0.00000 1.941477
w13 [B] Kmol/m3 16.97634 6.279182 3 [B] Kmol/m3 16.97634 5.544814
S |4 [R] Kmol/m3 0.00000 4.213552 4 [R] Kmol/m3 0.00000 4.838784
5 (S] Kmol/m3 0.00000 4.213552 5 [S] Kmol/m3 0.00000 4.838784

Fuente: Elaboracién propia
TABLA N° 10.6
EXPERIENCIA 2 SIMULACION CON MATLAB

SIMULACION CON MODELO MATEMATICO SIMULACION CON MODELO MATEMATICO MODIFICADO

~ Variable - Valor inicial Valor final Variable Valor inicial Valor final
5 1 Tiempo, s 0.00000 1200.00 1 Tiempo, s 0.00000 1200.00
E 2 [A] Kmol/m3 0.00000 6.127261 2 [A] Kmol/m3 0.00000 6.001198
w13 [B] Kmol/m3 16.97634 8.575076 3 (8] Kmol/m3 16.97634 8.462047
& 4 [R] Kmol/m3 0.00000 1.238862 4 [R] Kmol/m3 0.00000 1.358317
5 [S] Kmol/m3 0.00000 1.238862 5 [S]1 Kmol/m3 0.00000 1.358317

Fuente: Elaboracién propia
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GRAFICO N° 10.7

EXPERIENCIA 1 SIMULACION CON MODELO MATEMATICO

EXPERIENCIA1 SMULACION CON MODELO MATEMATICO
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EXPERIENCIA 1 SIMULACION CON MODELO MATEMATICO MODIFICADO
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- EXPERIENCIA2 SIMULACION CON MODELO MATEMATICO
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GRAFICO N° 10.9
EXPERIENCIA 2 SIMULACION CON MODELO MATEMATICO
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EXPERIENCIA2 SIMULACION CON MODELO MATEMATICO MODIFICADO

EXPERIENCIA 2 SIMULACION CON MODELO MATEMATICO MODIFICADO
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10.3 GALERIA DE FOTOS

FOTO N°1

REACTOR ESFERICO EN UN SISTEMA DE REACCION
SEMICONTINUO

FOTON° 2

REACTOR ESFERICO CON TANQUE DE ALIMENTACION CONICO
LLENO DE ACIDO ACETICO
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FOTON°3
PROCESO DE REACCION DE ESTERIFICACION

FOTON° 4
RECEPCION DE MUESTRA Y RETORNO AL REACTOR
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FOTON°5

TITULACION DE LA MUESTRA PARA DETERMINAR
CONCENTRACION DE ACIDO ACETICO
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