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dw

dx
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NOMENCLA "TYRA

- - - - -
area de transferencia por pastilla, cm*/pastilla

drea libre de flujo, seccidn transverzal del reac
- >
tor, 51.55 cm

factor de frecuencia en la ecuacién de Arcenihus
capacidad calorifica

diferencial <o masa del catalizador, g
diferencial de conversidn

didmetro, cm

difusividad molecular, cm?/seg

difusibilidad de remolinos

coeficiente de transfersncia

energia de activacién

factor de friccién

gasto misico, corriente de alimentacidn, gmol/seg
corriente de recirculacidn, gmol/seg

variable aleatoria de distribucién t con (n-2) gra
dos de libhertad

masa velocidad, g/(cm’-seg)

factor de conversién fuerza -~ masa
coeficiente &o transferencia de calor
factor de transferencia de calor
factor de transferencia de masa

conductividad térmica



k. : constante de velocidad de reaccidn

K : coeficiente de transferencia de masa,
gmol/ { seg-cmé-mmHg)

km: coeficiente de transferencia de masa, om/seg
L : longitud, cm
M : masa molecular del naftaleno, 128 g/gmol

Ny : woles transferidas de naftaleno por unidad de
tiempo, gmol/seg

ny: moles totales por unidad de tiempo, gmol/seg
Ny : nlmero de pastillas
Npe : nimero de Reynolds,—D'E\—q-
Ns.: nidmerc de Schmidt, - M__
SR
Nne: nlOmero de Nuss;elt,uhkg~
Negy : ndmero de Stanton,——h—«
CeG
Np, ¢+ namero de P'J:amiitl,..xt’...ckU

Ps : presidn de vapor del naftaleno, mmHg

Py : presidn parcial del naftaleno en la corriente de
alre, mmiHg

P, : presidén total del sistema (atmosférica), 585 mmHg
AP : cailda de presidn

G: g‘dStO volumétrico, ml/seg

r : posicién radial

R : zonstante universal de los gases, 82 {ml-atm)/(giwol °K)

me ¢ velocidad de transferencia de masa por pastilla,
ginol/ (seg~pastilla)

m : velocidad de transferencia de masa, gmol/(seg-g ., )
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v

valocidad de reaccidn, gmol de A/{seg-g, )
velocidad promedic global

temperatura promedio del sistema, °K

tiempo de duracidn de una corrida, seg
velocidad lineal, cm/seq

velocidad, om/secg

variable ohservada de una variable aleatoria
variable aleatoria de distribucién F con
(1,n-2) grados de likertad y (r-2,n-r) grados de
libertad

masa de la pastilla, g

pérdida de masa, ¢

conversién

fraccidn mol del naftaleno en la corriente gaseosa
( aire )

fraceidén mol inicial

fraccidén mol intermedia

fraccidén mol final

ordenada cde la linea de regresién
pandiente de la linea de regresidn
difusibilidad molecular

viscosidad del aire, g/{(cm-seq)
madia poblacional

viscosidad cinematica

densidad del aire, g/cm3

esfuerzo cortante



": concentracidén por volumen de la propiedad de
transporte

v flujo de la propiedad para cualgquier valor de X
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OBJETIVOS

1, Determinar el efecto del gasto wolumBtricso
sobre el coeficiente de transferencia de
masa en reactores continuos agitados de cz
nasta giratoria y establecer una correla-
cidn entre el coeficiente de transferencia

de masa, flujo volumétrico v velocidad de

rotacidn.

2, Determinar el grado de influencia por el
cambio de gecmetria de la canasta, para un
mismo reactor, sobre el coeficiente de

transferencia de masa.






INTRODUCCION

En el diseno de reactores comerciales para sistemas
heterogéneos es necesario tener una expresibn de la velo
cidad intrinseca de reaccibn; esto es, una ecuacifn que
represente solamente la transformacidn quimica, para des
pués combinarla con un modelo de reactor que incluya sus
propios =fectos de transferencia de masa y calor.

A partir de reactores de laboratorio se pueden obte
ner expresiones de la velocidad intrinseca de reaccidn;
dependiendo del tipo de reactor y condiclones de reaccifn,
6sta velocidad puede obtenerse directamente de los datos
de laboratofio; o bien, se logra una expresibn de veloci
dad que incluye los efectos de transferencia de masa v
calor, de la cual se puede desarrollar una expresidn para
la velocidad intrinseca.

De la velocidad intrinseca combinada con las resis-
tencias fisicas correspondientes a las condiciones de
operacién comercial se obtiene la velocidad global real,
que, junto con los balances de materia y energia corres-
pondientes, complenentan las ecuaciones para el diseho.
Si se conocen las velocidades de las reacciones gquimicas
es posible disehar cualquier tipo de reactor introducien
do los procasos fisicos apropiados con dicho equipo.

Existe una gran variedad de reactores de laborato-
rio que, mediante su construccidén y sus condiciones de
operacidn, tratan de minimizar o eliminar las resisten-
cias externas ¢ internas a la transferencia de masa y ca
lor, de tal forma que directamente se consiga la veloci-
dad intrins=ca con los datos experimentales. A tales
reactores gue no presentan resistencias fisicas y de los
cuales se puede obtener directamente la velocidad intxin
seca de reaccidn, se les llama reactores de funcionamien
to ideal. J. M. Smith (Ref. 1 )} establece dos tipos de

reactores de flujo con funcionamiento ideal:



1. Frlujo pistdn (no hay gradienrtes radiales) en un
reactor tubular donde la velocridad de reaccidn
varia en un caminc controladc con la posicién.

2. rlujo mezclado completo en urn sistema de tangue
agitado donde la velocidad de reaccidn es uni-

forme.

En la parte IT se hace una descripcidn de los prin-
cipales reactores de lazboratorio, mostrando sus ventajas

-+ desventajas.

De los reactores de laboratorio, el reactor catali-
tico continuo agitado seg apega a la segunda clasificacidn
=echa por 7. M. Smith, que consiste de canastillas fijas
er un eje central giratorio con propelas y para lograr unha

af

gitacién mas violenta mediante mamparas (baffles) en la -
ared del reactor. Se considera gue cacda movimientc de la

W

anastilla causa una conversién diferencial, obteniéndose

[§]

o resultado final unrna conversid: integral, lo cual in--

(3]

[adtd!
or

e}

pora las ventajas del reactor diferencial junto con la
facilidad del andlisis de cdatos de conversidn integral.
Este tipo de reactor representa dos inconvenientes:
“no, su uso es poco recomendable en el caso de reacciones
=r las cuales la contribucidn por reaccidén homogénea sea
zpreciable, va gue el volumen libre der=ro del reac=or es
ccnsiderable: el otro, es la imposibilidad de medir la
~emperatura del catalizador. El volumen libre puede minimi-
zzrse mediante un disefio apropiado del reactor. El1 medir
1a temperatura en la superficie catali*ica es un factor -
importante para reaccicnes gque son altamente exotérmicas &
andotérmicas, va que para gradientes insignificantes de -
concentracidén puede existir una gran diferencia de terpera-
sura v é&sta diferencia entre la fase fluida v la superfi-
cie catalitica afecta a la velocidad de reaccidén por lo que
se hace necesaria una evaluacidn previa del coeficiente de

transferencia de calor de la particula al medio fluido.



Como una aproximacicr se han evaluado los cceficien=-
tes de  transferencia de calor a partir de correlaciones
de factores de transferencia de calor para lechos fijas,

pero debido a lao diferencia de mecanismcs convectivos ~ -

a
causados por la distinta forma de agitacidn, pueden come-
terse errores apreciables en la evaluacidn del gradiente
de temperaturas.

Por lo ranto se hacen necesarios estudios de trans-
ferencia de calor, para este tipo de reactores, pero es -
casi imposikle por la dificultad de medir la tempsratu-
ra en la superficiece catalitica; sin embaryo, mediante es-
tudios de transierencia de masa v considerando la analo--
gia de los mecanismos de trarsporte (Anexo I}, se leogra -
calcular la diferencia de temperaturas con una mejor exac-
tizud. (Ref. Z}.

Er el preserte trabajo se realiza un estudio experi-
mental de transferencia de masa en un reactor catalizico
cortinuo agitado de canasta wiratoria, para dsterminar la
funcionalidad del coeficiente de transferencia de masa
con respecto al Jasto volumétrico v a la velocidad de ro-
tacidn: asi mismd, el efecto del camhio de geomsztria de la

canasta.






ASPECTOS TE=RICOS.
1. Remc-ores Cotaliticos de lLakoratorio.

Los reactores de lzhoratoria estan dedicadcs a estatle
2er modelos cinéticog <e sistemas reaccionarntes © a evaluar
catalizadores comercizles, con la finalidad de cue refleijer
adecuadamente su selec=ividad v acz:vidad guimica. Para lc
cual se narn disefiado urx 4ran variecad de reactcres gque pre
tenden ser operados iscrérmicaments <on ur mirimo de resis-
cencias  fisicas, facilivando la mzdicidén de loz eventos -
quimicos intrinsecos. Zsz0 es imp:r:ante porgue en ausencia
de tales datos intrinsecos, los datos de veloc:<ad de reac-
cién pueder rendir exsvresiones de velocidad si- gentido - -
el reactor de planta rzsado en tales, puede operar a niveles
impredecibles de eficiencia.

Se mar realizado z=ndllisis, por diferentes investigado-

¥

ces (Refs.2,5,¢,7,8 v i, de las caracteristicas de reacto-
res de lahoratorio; a continuacidr se presenta una sintisis
de éstos reactores,

1.1 Peactores de Lec-2 Tiio.

1.1.1 Reactor TInteqral.

En ur reactor de lLecho fido cus principal dificultad
28 manterer la isotermicidad ern el lecho; a2demis de los -~
prozlemas ocesionados por gradier+tes radiales al =ravés del
cuko v efectos de mezclzdo longitudinal; éstas desviaciornes
oueder ser reducidas z ~iveles acen-ables por ! vso de tu-
tos con una alta relacifr 1L/D, Ern 1z mavoria de las veces -
tiener una lornmituvd de 19 a 20 em 0 el diametro del tulo
que los contiene es del ordern de 1 2 2 cm ‘Tix. 1),

Para conseguir eliminar las resistencias externas se
trakbaja a condiciones Ze fluio pistdn v para eliminar las
resistencias internas se utilizan perticulas irertes recu-
tiertas con el catalizador o hien conrn tamanos de particula
relativamenr*e pecuefics, pero lo suficientemente grandes

para no ser arrastrades.



Eaciendo un balance de materiales sobre un elemento dife-

rencial, dw

r, dw =F dx

en donde, T, es la velocidad de reaccidn (moles de A con
vertidas sor unidad de masa del catalizador por unidad
de tiempo}, ® la velocidad de alimentacifn {molez por
unidad de tiempo) y dix gque representa la conversidn dife
rencial de A; integrando

A
-{ dx m, =t

W
F LA

Xo

51 la velocidad de reaccidn es conocida a varias
conversiones, vw/F puede ser determinada por integracibn
gr&fica (2isefio de reactores). Perc si se quiere deter-
minar F, @ varias conversiones, se arafica x v.z., w/F y
diferencizando se obtienen los valores deseados de m, .

Este es el princirio del anadlisis de un reactor integral,

llamado asi porque involucra andlisis de datos d2 conver
516n integral determinados experimentalmente.

La »rincipal causa de errores en los datos inte-
grales ez la falta de isotermicidad, lo cual es particular-
mente serio para reacciones altamente exot@rmicas. Una
solucidn a este problema es diluir el lecho catalitico
con sblidos inertes. Pero se ha encontrado gue el simple
mezclado del catalizador y del diluyente no mantiene la
isotermicidad, pues existen zonas con diferente grado
de dilucidn; Calderbank et. al. [(Ref. ¢ ) propone una
ecuacidr para calular la dilucidén requerida para mante-
ner condiciones isotérmicas, como una funcién de la dis

tancia a lo largo del lecho empacado.
1.1.2 Reactor Diferencial.

Zs un reactor de leche fi<o, cuya longitud es



tan pequefia que se consiguen conversiones diferenciales de

tal forma gue los cambics en la composicibén de las corrien

tes de entrada y salida sean pequenos (Fig. 2 j. Bajo estas
condiciones de conversidn se puede considerar gue la velo-

cidad de reaccidn es conctante, y del balance de materia

se obtiene la veloridad de accidn:
e tiene la veloridad de reaccidn erdw=Fdx

W - “dx

F T,
e b
Xo™ Xy

-m, =

RS

&sta ecuacidn corresponde a un promedio de los valores de
entrada y salida.

Debido a la caracteristica del reactor de obtener
conversiones diferenciales es necesario un alto grado de
precisién analitica, lo gue puede dificultar la utiliza-
cibn de este reactor. Para Tacilitar el anflisiz sze pre-
paran alimentaciones a ciferentes concentraciconas para
obtener la velocidad de reaccifn a diferentes composicio
nes. Esto es posible solo en reacciones simples, con un
mecanismo de reaccién conocido, en reacciones complejas
pueden formarse algunos compuestos gue puedan dificultar
la preparacidn de las alimentaciones o cuya presencia no
pueda ser conocida a primera instancia.

Loa detectores muv sensibles, disponibles en croma-
tografia de gases han hecho posible la verdadera opera-

cidn del reactor diferencial para algunos casos.

1.1.3 Reactor de PRecirculacidn .

A. Continuo.

Es un reactor diferencial, operando de tal forma,
gue un gran porcentaje de la corriente de salida es re-
circulada, una pequefia cantidad de alimentacibn es agre
gada continuamente y una pequena cantidad de producto

neto es removida continuamente; asi, un sistema Ze reac
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Reactor de Recircutacion Externa



tores es obtenido en uno seolo, el cual tiene varias ven-
tajas sobre el reactor diferencial convencional. Las ve-
locidades de recirculacidn, usualmente son de 10 a 15
veces la velocidad de alimentacidn, el sistema debera
tender a ser mis isotérinico necesariamente. También, las
altas velocidades resultantes al pasar por las particulas
del catalizador elimina casi comnletamente cualyguier in-
fluencia a la transferencia de masa externa. Un diagrama

del reactor de recirculacibn es mostrado en la Fig. 3.

Este tipo de reactor, en ausencia de recirculacibn
se puede comportar como un reactor diferencial y la velo

cidad de reaccidn ectard dada por

-y,
—rA "——F
F

esto es, la fraccidén mol final, y , no es muy diferente del
- valeor inicial, y, , v la velocidad es un promedio corres-
pondiente a una conversidn promedio. Con la velocidad de
recirculacidn; y , puede llegar a ser considerablemente
mds peguefia que y, , esto es, una cantidad considerable
de reaccidn se ha llevado a cabo.

Un balance de materia en la seccibdn de entrada del

reactor es:

Fly C 4
OT(FFR)'Y‘ Fy, *Ry, =Ry,
FR'yl - FYQ‘FRYI

hi (F+Fy)

La velocidad de conversidn al través del lecho cata-

litico es, en términos de la fraccidn mol del producto

F+f
r-( v )(Y."Y;)




La velocidad promedio global basada sobre la alimen-
tacidn v el efluente es

_F
"Z~W(Y,~y;)

La velocidad promedio global, T, , deber& ser la mis
ma en todo el lecho; adem@s de mostrar cue la conversidn
diferencial prevalece sobre el lecho, tal cue I, represen
ta una velocidad puntual,mas bien que una wvelocidad prome

dio, lo cual se dermuestra a continuacibn

Sustituyendo la ecuacion

Fy+F
y = %" RY
Fe &
en
FelR )
i
obtenemos
_F
r 'W(X"é)
rozom

La ecuacidn siguiente, obtenida a partir del balance

de materia

N

[ 1 \ t
y'l KFR,/;-_."{/ yo &/F*vy'



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

recirculacidbn, F sea aumentada. Asfi, a altas veloci-

R ?
dadesz de recirculacidén, la velocidad de reaccibn corres

ponder& a las condiciones de szalida y estard dada por

Y, - Y,
ITA: vy
F

obteniéndose datos de composicidn de salida y velocidad
de reaccibn, con io cual se puede deducir la cinBtica
de la reaccibn. El empleo de las condiciones de salida
evita la necesidad de emplear zlimentaciones sint8ticas
a difzrentes composiciones cermo en el reactor diferen-
cial convencional . El reactor 4e recirculaci®bn, en el
cual la velocidad de recirculacidn es lo bastante alta

para asegurar una composicidn casi uniforme en todo el

y

espacio del gas, hace posikle conocer la concentracién
a la cual la velocidad de reaccidn fue medida.

Por lo tanto, un nivel de conversidn neto finito,
Y ~Y, . se realiza por la conver:zidn de un ciclo dife-
rencial, Yy, -V, . La identidad de este proceso con el de un
reactor continuo bien agitado =s aparente. El reactor
de recirculacidn representa un tipo de unidad de labora-
torio ideal, altas velocidades de fluido y baja conver-
516n por paso aseguran gradientes despreciables radiales

d

e interfase.

(39

Una ventaja diferente del reactor de recirculacién
es que la velocidad del gas que pasa por la superficie
catalitica puede ser incrementada al limite de la circu-
lacidén del aparato sin cambiar el tiempo de residencia,
asf los efectos de transferencia d= masa v calor pueden
ser eliminados o minimizados usando altas velocidades de
recirculacidn, previendo que nc haya cambios debido a la

niformnidad del empaque.

Sin embargo, su uso es restringido por las dificul-
tades mecénicas gue presenta, tales como condiciones co-
rrosivas o posibles presiones altas. Ademds, la recircu-

lacidn requiere de una bomba, la gue puede acarrear con-



taminacidén en la corrrente, v de un volumen de “conexiones
de tukeria considerakle, lo que puede causar un enfria-
miento en el gas del reactor vy recalentarlo si va de re-
greso al través del lecho catalitico:; asi comec posibles
fugas. Tam:ién este reactor es impropio cuando tienen lu-
gar reaccliones no cataliticas u homogéneas gue estén ocu-
rrierdo simultaneamente wva gue es dificil definir el tiem-
po de residencia para reacciones no cataliticas homogéneas

por la no uniformidad en la temperatura de las diferentes

partes del reactor.

B. In:termitente (Batch).

Un reactor de recirculacidn intermitente (RBatch) con-
giste de una cantidad fija ({batch) de reactivo gue es con-
tinuamente recirculada sobre un lecho de catalizadores. Si
la convers.én por paso es retenida en un valor muy bajo,
entonces esto debera en efecto, constituir un sistema de
reactores hatch difererciales. Por incorporacién dekida
de puntos para retirar muestras, una curva de concentra-
cién v.s. “iempo puede ser okbtenida para cualquier corri-
da dada. Lsto puede ser repetido a varias temperaturas y
presiones para proveer de datos necesarios en el anilisis
de cirética.

. aspecto imporiatte de los reactores de recircula-
cidén es gue el arado de mezclado puede ser calculado a
partir de la velocidad de recirculacién, F, , v depen-
diendo del valor de F; el reactor puede ser operado en

los extrempys de mezclado.
1.2 PReactores Continuos Agitados Gas-Sélido.

Estos reactores son recipientes cilindricos, en don-

-

de el catalizador estd sostenido en canasta de tela de -
alambre, £.jas o méviles, utilizando ejes giratorios con
propelas para proveerlos de agitacidn.

Los reactores agitados son fundamentalrente simila-
res a los reactores de recirculacién externa, en que



ambos dan una medida directa de la velocidad a partir de
la diferencia entre las concentraciones de entrada y sa-
lida. La caracteristica principal de estos reactores es
que la resiszstencie a la transferencia de masa gas-sflido
es casi eliminada y el mezclado perfecto puede ser alcan
zado, haciendo posible operar bajo condiciones préctica-

mente sin gradientes.

1.2.1 Reactores de Canasta Rotatoria.

En estosz reactores el catalizador estd incluido
en un recipiente de tela de alambre (canasta)l el cual es
t& conectado a un agitador rotatorio en el intericr del
reactor. Lag variaciones en el reactor perteneccen al dise
no de la canasta y al arreglo de la agitacifin., Cuando la
canasta se yota a altas velocidades, el gas fluyendo en
el interior del reactor deberd ser instantineamente mez-
clado con el sas recirculante, tal gue la concentracidn
del gas de salida serd idéntica a la concentracibn del
medio gaseoso en el recipiente, y la reaccibn ocurriendo
sobre las pastillas cataliticas dependerd de Bsta concen

tracidn.

Una desventaja de este reactor de canasta es gue -
la temperatura actual de la superficie del catalizadcr,
o cuando menos en el campo inmediato externo, no pusden
ser medides directamente, si la canasta {con este sizte-
ma fluido-catalizador) constituye la parte mbévil; por lo
que, la temperatura medida serd la del fluido en el reac¢
tor vy de acuil gue sea necesario hacer oreéicciones de la
temperatura en el catalizador.

fay tambi&n una cuestidn que se ha discutido de o
si todo el catzlizador en el tipo de bra o de la canasta
"vee" el gas uniicrmemente., Se han realizado diferentes
disehos para este tipo de reactores, como el Tajhl-Simons-
Carberry {Ref. 5 ), mostradc en la Fig. 4, la agitaci®n

2

la provee un eje giratorioc con propelas mejorada con +

baffles verticales que forman parte de la pared del reszc
4 & & =

tor separados entre si 90°; la canasta se encuentra fiia
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al eje, es de cuatro brazos (cruciforme), cada bhrazo con
una. capacidad para una monocapa de catalizadores. Otro ti
po de disefio es el presentado por Brisk (Ref. 2 ) mostra
do en la Fig. 5, en el cual minimiza el volumen libre del
reactor. Choudhary-Doraiswamy (Ref. 3 ) utiliz6 una ca-
nasta diferente (Fig. 6). Estos investigadores realiza-

ron pruebas de transferencia 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 interior del
reactor o sobre un transportador adecuado removible en
el interior del recactor o la misma pared del reactor pue
de tener propicdades de catalizador. El reactor estd, en
tonces provisto con un eficiente agitador para asequrar
mezclado completo (Fig. 7a ). Bajo condiciones de mezcla
do completo y en ausencia de difusidn en cualguler poro
de catalizador (como la capa de catalizador es muy delga
da), la verdadera c¢in&tica puede ser estudiada en cual-
gquier rango de temperatura deseado. Tal reactor es casi
una simple fase gaseosa agitada con una gran razdén de vo
lumer libre a volumen de catalizador; lo cual limita el
uso en cinéticas. si reacciones homogéneas estén ocurrien
do simultd&neamente con una reaccidn catalitica. La tempe
ratura del catalizador (esto es, la pared del reactor)
puede ser directamente nmedida.

En otros disefos el catalizador estf en la forma
de pastillas & gréanulos v estdn colocados en una canasta
anular hecha de tecla de alambre apropiadamente acoplada
a las paredes decl reactor (Fig. 7b ). En este reactor,
la temperatura del catalizador es posible medirla direc-
tamente, pero una gran razdn de volumen libre a volumen

de catalizador limita su uso si ocurren reacciones homo

géneas.
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1.2.3 - Reactor con Catalizador Colocado en una Canasta

Cilindrica Estacionaria.

En este reactor el catalizador de cualquier forma
¥ tamanc 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 tangue agitado es obtenido por un impulsor es-
pecial rotatoric (Fig. B }, o bien, el recipiente del
reactor con baffles rotandc alrededor de la canasta, con
alqglin espacio (Fig. 9 ). La razén de volumen libre =z vo-
lumen de catalizador puede sey minimizado por el proznio
diszefio del recipiente del reactor, impulsor y canasta.

El rasgo importante de este tipo de reactor es
gue la temperatura actual del catalizador, lo cual esuno
le los m&s importantes requerimientos en estudioc de cingé
ticas, pueda ser medida directamente; la razén de volu-
men libre a volumen de catzlizador es baja, el reactor
puede sey usado para una simwele pastilla de catalizador y
también puede ser convencionalmente empleado para una
evaluacidn rapida del catalizador. Este reactor también
puede ser usadc por reemplazo de la canacsta cilindrica
catalitica por un cilindro ‘cerracdo por ambas partes)oon
catalizador inpregnado szobre su superficie; asi, minimi-

zando el volumen libre del g¢az comparade con el rea

X9

tor del catalizador impregnacdo en las paredes del reac-

tor. Este reactor puede ser operado bajo condiciones de
perfecta isotermicidad. Sin embargo, necesita de elevadas
velocidades de rotacidén (maycres a 2000 RPM) para alcan-

zar el mezclado perfecto (Ref. 3 ) y presenta dificulta

des de construccidn.

1.2.4 Reactores de Recirculacidn Interna.

En este reactor el mezclado es llevado a cabo por
recirculacidn de la mezcla reaccionante internamente al

través de un lecho de catalizadores estacionario usando
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un disedo especial del impulsor (tipo turbina) (Fig. 10 },
La velocidad de recirculaci6n puede ser determinadapor la
velocidad de rotacidbn de un ventilador centrifugo montado
en la parte superior o inferior del lecho del cataliza-
dor.

La velocidad de flujo de la mezcla reaccionante y el
grado de recirculacibén al través del lecho catalitico son
cantidades bien definidas para estos reactores y la velo-
cidad actual de la recirculacibén 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 estimacibn de velocidades de trans-

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

1.2,5 oOtros tipos de Reactores Agitados.

A. Reactores de Lecho Fluidizado con Agitacibn.

En el lecho fluidizado puede obtenerse mezclado
completo provey€ndolo de mamparas (baffles) aproﬁiqggs o
usando un agitador. La desventaja b&dsica de este&féactor,
es que el catalizador estd sujetc a desintegracién debida
a la agitacidn mecénica envuelta (Fig. lla }. Esta des-
ventaja ha sido cubierta empleando agitacifn externa al
través de un pulsador operando independientemente del me~
canismo de alimentacién (Fig. 1llb).

La principal ventaja de un lecho fluidizado a pul-
so en relacibfn a un simple lecho fluidizado estd en gue
un mejor mezclado es obtenido, un amplio rango de tamahos
de particulas puede ser usado y un mejor contacto gas-
sblido es posible. En lugar de usar un pulsador indepen-
diente, la alimentacidn misma puede ser introducida al
través de una bomba pulsatil.

Sin embargo, al escoger un lecho fluidizado a pul-
so para estudios de cinética, deberi considerarse gue ba-
ffles apropiados sean colocados y que un rango propio de

par@metros de pulsacibén sean empleados. En vista de la
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aceptabilidad de otro tipo de fgactores {mis formales) y

la inherente incertidumbre con respecto a mezclado cample
. to en un lecho fluidizado a pulso, este reactor no es

normalmenté recomendado para datcds de cinética seguros.

B. Reactores tipo Molino de Bolas.

Un reactor mezclador rotatorio el cual estd basa-
"do en el concepto deimolino de bolas ha sido recientemen
te desétito por Barrétﬁ {Ref. 6 ). Ofrece una alternati
va para fluidizar sél}dos, o bien para proveer una hbuena
mezcia de sflidos. La mezcla de s8lidos y gas es obteni-
da( por rotacidn del reactor lo cual causa una cascada de
particulas sbdlidas. La diferencia de temperatura entre
las particulas y el gas es también reportada como baja
_{menor de 2°C). (Fig. 12)

2. Estudios de Transfe;pncia de Masa en Reactores de

Laboratorio Cataliticos Agitados Gas-S6lido.

La principal desventaja de los reactores integrales
es la falta de isotermicidad que es cubierta por el
reactor diferencial, que a causa de la pequefia longitud
del lecho puede mantener la isotermicidad; pero surge
la inconveniencia del pequenio cambio en la conversi6n
g ue necesita de una gran precisibn analitica y prepara
cibén de alimentaciones a diferentes niveles de conver-
sibén para establecer condiciones de reaccifn y obtener
datos de velocidad-conversibn. Para remediar esto sur-
gieron los reactores de recirculaci6fn externa, que ob-
tiene datos de welocidad puntuales para conversiones ne-
tas finitas, los cuales presentan dificultades mec&ni-
cas en la recirculacifn, junto con problemas de enfria-
miento o calentamiento de la recirculacién.

En los reactores continuos cataliticos agitados se
obtiene recirculacidn interna, eliminando los problemas

externos del reactor de recirculacibn.



Fig.12. | Reactor Tipo Molino de, Bolas
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Los diferentes "ipos de reactores agitados gas-sdlido
mencionados anteriormente poseen ventajas especificas v no
€s posikle a primera irstancia decidir sobre la seleccidn
ée un reactor agitado. La seleccidén depende de la forma d=l
catalizador, conocimien<os a priori de ceacolones homogé-
rens ocurriendo consecuentemente con la reaccién heterogé-
rea {el cual dicta el mwaximo aceptaizle de volumen libre a
volumer de catalizadors ' sobre la termodinamica de la
reaccidén. Tl tipo de reactor de canasta rotatoria debera
ser usado para estudicsz de reacciones cataliticas gue invo-
lucren dricamente haice calores de reaccioén, poroue para
reacciones altamente exo+térmicas ¢ endotérmicas el uso es
limitado depido a la ircertidumbre en predecir la tempera-
tura del catanlizador. 1 uso de un reactor conr cataliczador
acoplado sobre las paredes o colocado en una carasta anu-
lar es reccomendado solamente cuando reacciones “omogéneas
rno ocurrar a cualguier extensidn apreciable. ¢ -ien, los
reactores con canasta cilindrica estacionaria ' recircula-
cién interna sorn versériles v pueder ser usados para es:tu-
¢iar cualcouier reaccidr gas-sélido, a altas velocidades de
agitacior.

Por lo %arto, parz un reactor de canasta giratoria, -
¢l se puede predecir lz temperatura del catalizador con
exactitud, purede ser empleado para cualquier estudio de

cinética, trabajando den:iro de la zona de mezclado perfec-

to.
2.1 Determinacién de la Zora de Mezclado Perfecto.

El mis importante 'v pasico reqguerimiento del reactor
agitado gas-sdlido es gue deberd ser operado bajo condi-
ciones sin gradientes; esto es, minimizar la resistencia
@ la transrferencia de rzsa v calor entre el medio de la
Jase gaseosa Yy la superiicie catalitica,v tambiérn asegurar
mezclado completo dentro de la fase gaseosa. Medidas fisi-
cas deberar, por lo tanzo, ser llevadas a cabo en primera
instancia para evaluar el funcionamiento del reactor cor
respecto a la transferencia de masa-czlor v las caracteris
ricas de mezclado hajo diferentes cordiciones de velocidad
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de flujo y velocidad de agitacibn antes de emprender
cualquier estudio de cin8tica,

Pruebas de mezclado pueden ser llevadas a cabo estu-
diando la cin&tica de una reaccifn simple (primer orden),
conociendo la verdadera cinética de la cual ha sido alre-
dedor bien establecida; o(mds <irectamente) por una técni
ca trazadora. Tres técnicas trazadoras son las més usua-
les: (1) inyectando una pequena cantidad de trazadoren una
corriente estable ce un gas inerte en un corto tiempo (prue
ba dec pulso); (2} conectar un flujo estakle de gas inerte
en un flujo estable de gas trazador (prueba de purga) o vi
ceversa (prueba de escaldn); v 3} introducir an flujo es-
table de gas trazador dentro de un flujo cstable de gas
inerte (prueba de eszcalon) o vicsversa {prueba de purga),
Si el mezclado es perfecto, la respuesta trazadora para las

a

curvas graficadas son las sic

Prueba de vwulso: C/Cm = BXP (-tQ/V)
Prueba de escalon: 1 - 7Z/Cs = EXP (~L0/V)

Prueba de purga: C/Cs = LEP (~tQ/V)

Cm es la concentracidn del gas en el reactor en el instan-
te en gue entra el »pulsc y en una prueba reciente es la md

xima concentracidn 4de gas medicz en el efluente; Cs es la

o
a

concentracidn del trazador table; 0 es el gas-
e

to volumBtrico; v ¥ es el volumen del reactor,

Cualquiera de estas pruebzz puede ser llevada a cabo,
la més facil guizds sea la pruezz de escalon en la cual
una corriente establse de un trazzdor (didxido de carbono,
etilens, etc.) es irntroducida ern una corriente estable de
un inerte (usualmente nitrdgenc. . Una gré&fica de 1n(1~C/Cs)
v.es., t0Q/V dard una linea recta ©on una pendiente negativa
de menos uno s el rezactor es periectamente mezclado,
Desviaciones de tal linealidad - regiones sobre las cuales
las desviaciones ocurran proveen una clara indicacién de
si el reactor esté perfectaments nezclado y si no, la re-

gidn en la cual puede ser considerado como bien mezclado.

Se han realizado varios trabajos al respecto. (Refs.2,3,%,10)
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2.2 Estudios de Transferencia de Masa.

Una vez determinada la zona de mezclado perfecto y
contando con una correlacibn para el coeficiente de trans
ferencia de masa se puede calcular el gradiente de concen
tracicnes el cual puede ser ap iable 6 bhien desprecia-
ble., Sin embargo, para reacciones de elevada zntalpia de
reaccidn, a pesar de gque el gradisnte de concezntracidn
sea despreciable, pueden existir gradientes de temperatu
ra significativos, por lo que es necesario reallizar estu
dios de transferencia de calor. Pero debido & la dificul
tad qgus presenta el reactor de cznasta giratoria para me
dir la =emperatura en la superficie catalitica, el estudic
se difizulta, pero mediante la anzlogla de transferencia
de masa v calor, se pueden realizar estudios de transfe-
rencia de masa para Zeterminar el coeficiente de transfe
reéncia de calor,

studios realizados sobre transferencia de masa
coinciden que el coeficiente de :transferencia de masa au
menta corforme se incremente la velocidad de rotacién,

debido =z gue existe una velocidad relativa entre la fase

fluida v las particulas catalfticas. Brisk et. al.
(Ref, 2 ), menciona gue ademés de depender de la veloci

dad de agitucidn, tampién es furcidn de la velocidad de

o de pariticula, encontrando que el coeficien

=

flujo v tamal
te de transferencia Ze masa disminuve con el incremento
del tamarsne de particula a velocidzad de flujo = Temperatu-

3 Yesta~-

ra constante, Choundharv v Dorais.:
blecen correlaciones basadas en 1z velocidad de agita-
cién en lugar de la valocidad del zas al través de las

particulas, determinan que la velccidad de f£1lujo vy la po
sicidn &= las pastillas on la canasta no tiene efecto so
bre el ceceficiente de transferencia de masa: ademas, ha-
cen la conmparacién de tres tipos Ze reactoresg: (1) reac-
tor continuo agitado de canasta rotatoria (RBCSR), (2)

reactor continuo agitado de canasta estacionaria BBCSR),

(3) reactor continuc agitado de tangue giratorio (RICSR),



encontrando diferentes correlaciones, explicando gque cada
uno de ellos presenta distinta velocidad relativa debido
a su diferente diseho interno. Pereira v Calderbank (Ref.
4 ), desarrollaron una ecuacidn para predecir la velo
cidad relativa entre 21 gas v las pastillas para utilizar
la en NRe modificados para lechos empacados propuestospor
Hougen; encuentran que gl coeficiente de transferencia de
maga se incrementa con 21 aumento de la posicibn radial,
gue no tiene variacidn con cambic en la velocidad de flu-
jo de 250 a 1700 ml/min, aumenta si se aumenta el tamano
de particula y disminuye si disminuve la porosidad; ademés,
si el espacic entre el brazo y la pared del reactor dismi
nuye, el coeficiente de transferencia de masa aumenta.
Fuentes Zurita (Ref. 10 ), encontré una diferencia gdel
orden de 10  entre los coceficientes de transferencia de
masa encontrados por &1 v los encontrados por Choundhary-
Doraiswamy perc son similares a los encontrados por Brisk
et. al. v Pereira-Calderbank; tambi&n encontrd que no de-
pende del tamano de particula vy que posiblemente existie-

se influencia del gasto volumétrico.
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PROCEDIMIENTO EXPERIMERTAL.

Los coeficientes de transferencia de masa fueron de-
terminados por experimentos de sublimacion de naftaleno,
utilizando pastillas cilindricas (0.31 X 0.60 cm) coloca-
das en la canasta a una misma posicifn radial; las veloci
dades de subtimacion del naftalerno, en una corriente de
aire a temperatura asbiente, son medidas como una funcibn
de la velocidad de agitacibén y del flujo del gas. Se uti-

lizaron cuatro diferentes geometrias de canastas.
1, Descripecidn del Equipo.

Un cilindro de aire marca AGA, con un medidor de pre
sidn a la salida y una v&lvula de control, la salida co-
nectada a dos burbujometros, uno de 500 ml de capacidad
para medir gastos de 10 a 60 ml/seq; el otro de 50 ml de
capacidad para medir gastos menores de 10 ml/seg. De la
salida del burbujdmetro rasa a un medidor, tipo orificio,
donde se verifica durante la corrida cue el flujo se man-
tiene constante, de aqui a una columna de adsorcibn empa-
cada con silica gel para eliminar la humedad en el aire,
de donde continua hacia el rcactor entrando por la base y
saliendo por la parte superior, en Jdonde se descarga a la
atmdsfera. Un termopar estd@ a la salida del reactor conec
tado a un milivoltimetro para determinar la temperatura

interior del reactor (Fig. 13).
2. Descripcibn del Reactor.

Un recipiente cilindrico de 7.5 cm de di&metro y
7.7 cm de altura, con cuatro bhaffles formados por la pro-
pia pared separados 90°,material de acero inowidable 304.
La flecha del reactor estd acoplada a un motor eléctrico
marca A.S5.E.A. de 1/2 ®.P., 3 F, 4P., 220 V, 50/60 ciclos,
transmisién por medic de dos poleas, de las cuales la ajus

tada al motor es una peolea de expansibén rara regular la
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velocidad de rotacidén. El reactor tiene sellos, a la entra
da de la flecha, aue es un corddn de ashkesto con grafito y
en la tapa del reactor un sello de asbesto cubierto concin
ta de tefl6n. Contienc dos aspas de tres nojas que se 3jus
tan a ia flecha, una arriba v otra abajc de la canasta {tam
bifn ajustada a la flecha), las gue hacen recircular el gas
enpujandolo ambas hacia le canasta (Fig. 141},
La canasta tipo I es de cuatro brazc:z, formando dngu-~
los rectos, la vase del brazo es rectangular, el contene-

dor s de telz de alambre formando nrismas rectangulare:z
€ }

La canasta tipo II es de cuatro brazos, €l <ontenedor de

las pastillas =zon prismas triangulares de tola de alambre.

La canasta tiro UI, también ez do¢ cuatro nrazos y el conte
nedor tiene forma cilindrica. La canasta IV es de tres bra
zos separados 120°y el contenedor es de formaza cilindrica.

Todas las canastas tienen aproximadamente =l mismo diame-

tro de giro y misma altura (Fig., 15).
3. Procedimiento.

El procedimiento nos permite encontrar 1z pérdida de
peso en pastillias cilindricas de naftaleno, najo ciertas
condiciones de gaszto volumétrico, velocidad de rotacidn
temperatura del sistema; en donde, 8sta ofrdida se utiliza
para obtener c¢l coeficiente de transferencis Ze masa. En
la determinacidn de la p€rdida de peso, sa tuwieron que iz
cer las pastillas, partiendo de naftalenc ‘grado reactivo;
en forma de cristales; 6ste es molido hasta pzrticula Fi-
na, para poder darle forma cilindrica de dimznsiones ade-
cuadas. Utilizandose 4 pastillas por corrida, :=na para Ca-
da brazo de la canasta; » midiéndose el pezc Ze la canasti:z,
inicialmente sin —astillas v luego con 8stas, nor difere
cla se ticne el »eso inicial de las pastillas; entendi éndi
se por canasta, el armazdn empacado con perlaz Ze vidrio.

de misma drea externa qgue las pastillas. Las mastillas en

anasta se colocan a una misma rosicidn radial (r=2.8 oo

-
o
O

voz encontrado el peso inicial de lasz rastillas,

¢
3
[s3

la canasta es introducida en el reactor ¢ ajuszada a la
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flecha de rotacibn; inmediatamente despufs, se hace pasar
una corriente de aire al través del reactor, de gasto vo-
lumétrico conocide (determinado en los burbujfmetros). En
sequida se pone en -marcha el motor, ajustado para conse
guir la velocidad Z4e rotacidn de la canasta deseada. En
este momento empieza el tiempo de duracidn de la corrida,
gque liega a ser de 1 a 2 horas dependiendo de la velocidad
cde rotacifn v el gasto volumftrico; perifdicamente es to-
mada lectura de temperztura en ¢l reactor.

Despuls de haber transcurrido el tiempo de corrida, el
motor del reactor ¢s apayado, la canasta es sacada para de-
terminar su peso; consicuiéndose asi, el peso final de las
pastillas v como consecuencia la pérdida de peso (cantidad
de naftaleno transferida).

La determinacién de los pesos, se realiza mediante una
balanza znalitica, marca Sartorius, con exactitud de lO~qg -

En la seccibn siguiente se presentan: el procedimien-

to de céaleulo, la presentacibén y la discusidn de los resul-

tados.
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PRESENTACZION Y DISCUSION DE RESULTADOS.

1. Efe:ts el Gasto vVelumétrico y Ge la Velocidad de Ro-

tacidn schre ¢l Coeficiente cGe Transferencia de Masa

1.1. Método de cdlculo para el coeficiente de transferen-

cla de masa., (Anexo i)

Se emplea el sugerido por Fuentes Zurita para la de-
terminacidén del coeficiente de transferencia de masa a -
partir de la definicidn de velocidad de transferencia de

masa :

= kay (B )

en donde r, : velccidad de transferencia de masa, =-
' gmol/ (seg-pastilla)
dy : drea de transferencia, cn?/ pastilla
K : coeficiente de transferencia de masa,
gmol/ (seg—cmz—mm Hg)
P : presidn de vapor del naftaleno, mm Hg
Pg :+ presién de naftaleno en la fase gaseg
sa, mm Hg

La Gefinicidn cde cada miembro e la ecuacidn anterior es -

¢e la forma sigulente:

1) vVvelocidag de Transferencia ce Masa.
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n, : moles de naftaleno transferido , - -

gmol/seqg
Np : nimero de pastillas
AW
Nz e
Mt

Aw : perdida de peso, g
M : masa molecular del naftaleno, g/gmol
t : tiempo de duracidn de la corrida, seg

il) Gradiente de Concentracidrn.
a) Presidn de vapor del naftaleno

-0.05223A |, g

log P= T

T : temperatura, °K

A 71401
B : 11.450 constantes para el naftaleno en
el rango de O a 80°C (Ref.15)

b) Concentracidn de naftaleno en la corriente -

gaseosa, en forma de presidn



b1

P, : presién total del sistema, mm Hg
Vnr: moles totales, gmol/seq
Y, : fraccidér mol de naftaleno en la fase
gaseosa
QG : gasto volumétrico, ml/seg

constante de gases, 82 (ml-atm)/(gmol

—~

temperatura del sistema, °K

iii) Area de Transferencia

- aa d'
A= 3

in=

a4

en dende:
a,: darea de transferencia inicial, cm?

ay : area de transferencia final, cmé

Se define ¢l area ce transferencia como un promedio -
logaritmico, debido a que el drea disminuve por la sublima

cidn Cel naftaleno vy Cada la forma cilincrica de la pasti-

o4

lla; puede hacerse una analogia con la transferencia de ca

lor al través d¢ la pared ce una tuberia, en la cual £l a-

{

rea de transfercncia es un cromedio lagaritmico entre el
Area inicial v final de transferencia. En nuestro casc, da
do que la velocidad de transferencia es muy baja, la dismi

nucién en el drea de transferencia es muy lenta, pudiendo

considerarse un sistema conductivo para la disminucién del
El area de transferencia inicial se calcula apartir -

de las dimensionszs iniciales de la pastilla, qgue son bien

conocidas, mediante la ecuacidn sigulente :

a=%vd§ﬂumw

aK)
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en donde: 7
' d, : diémetro inicial de la pastilla, cm

h,* altura inicial de la pastilla, cm

El drea 32

m

transferencia final, se obtendrd de la mi

ltn

i conocen las dimensioncs finales de la pas-

9
£
0
[$4

[

forma,

v

tiila

—

F
a,: TTd' +Trd,h,

Nt

d,: <didmetrc final de la pastilla, cm

altura final de la pastilla, cm

Por lo tanto el problema se limita a determinar 1 -
didmetro v la altura final Ze las pastillas; debidc a que
las mastillas no quedan comsletamente ¢ilindricas desnués -
d= cada corrica,

Para poder determinay el diametro v la altura &= las
pazstillas, Gespuds de cierts tiempo de sublimacidn, s de-
hen de establecer ecuaciones para el didmetro y la altura
er. funcidn de variables corzcoidas.

La variacién en el didretro v la altura, come conse-

gencia de la sublimacidn, Zebe estar reiacionada con la -

c
vérdida de peso en las pastillas, de la forma siguisnte

W . I Vo
Wy - YV{

w, _dahe
W, _ & h,
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Debic¢o a cue en todo cuerpo envuelto en un sistema -
turbulento, se¢ zroduce un desgaste en ‘su area, tendiendo
siempre hacia ¢l drea minima: entonces, en el caso de la
pastilla, que e¢s de forma cilincrica, para tiempos muy =~
prolongados, tenderd a sar una esfera.

Con base en lo anterior, para pastillas cilincdricas

en las cuales ¢ »h, se tendra entonces que

d d
Fd) > Sh)

o en forma aproximada

ad > ah

esto es, la disminucidén en el didmetro de la pastilla es
mayor que la disminucidn en la altura de la pastilla.
De la misma manera, en el caso de gue d < h, se ten-

dri entonces que

d d
g ¢ e N
n d) < T(h)

o en forma aproximada

ad < ah
esto es, la cisginucidn en el Jidmetro de la pastilla es
menor cue la Cisminueidn cn la altura ¢e la pastilla.
Ahora bien, en el caso en que G = h, la pastilla cilinp
drica tenderd hzcia una esfera, el radio de la esfera corres
ponderia a ¢/2 = h/2, y dado gue en una esfera el racdio dis-

minuve uniformemsnte, entonces se puede considerar gue

4 . 4
spd) =
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o%n forma aprozimaca

ad = Ah

esto es, la disminucidn en el diametro de la pastilla es
igual a la disminucién en lz altura de la pastilla,.

Por lo tanto, para las condiclones kajo las cuales
se trabaja ( suposicidn de gue existe mezclado completo
v que la péréida de peso eg pequefia ) vy para una relacidn
n/dé, igual o cercana a uno; Se puede suncner que el decre-~

mento en el difretro es igual al decrermznto en la altura,

de la pastilla

do- d1 = ho"-hf
Combinand¢ la ecuacidn znterior con la ecuacidén que
relaciona la perdida de peso de las pastillas con sus

dimensiones, chtenemcs

W,
df + df (he-de) = . doh

una expresién madiante la cuzl pordemos calcular las dimen

e &
sisnes finales £e la pastilla, uiilizando sus dimensiones

iniciales y la zérdida de peszo.

ente de Transferencia de Masa.

-

Zoefic

[
<

o

k :__._._L_..__
aML(P;_Pq>

Kn= KRT(760)

K. coeficiente de transferencia de masa, tM/seq
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1.2. Determinacidn del factor de transferencia de masa

Apartir de la definicién del factor de transferencia

de masa
<kt F‘*)%
87 5 \tR

el ntmerc de Schmidt se calcula a la femperatura del sis-
tema. La difusividad mediante la expresidn de Gilliland -

{Ref. 11)

e 1 " ‘!1!1
ﬁ2010043w, . i ""‘""""!""
POV vV | My Mg
B ¢ difusividad, on’/seg
T : temperatura, °K
P : presidn, a m
M*j%a ¢ pesos moleculares de los gases
Va.Vg ¢ volumenes moleculares a las temperaturas
normales de =2bullicidn, ml/gmol
A: aire B: naftaleno
M: 29 : M: 128
V: 29.9 ml/gmol v: 10 C... 10 x 14.8
8 B... 8B8=x 3.7
anille Z=2
naftalenc -~ 30

147.6 ml/gmol

B =1.63%10" T2
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Una buena aproximacidn de la viscosidad y de la den-
sidad es considerar la corriente gaseosa como aire puro,

por lo tanto para la viscosidad tenemos:

05557, c)(ra)”
=y [BEre (Ret 12)

oos viscosicdad a la temperatura T, en cen-
tipoise

I viscosicad a la temperatura To, en cen-
tipoise

T : tempera-urs absolutz, °R

T, : temperatura absolutz de referencia, °R

C : constante de Sutherland, 120 para aire
To=100°F = 4 =0.019 cp

(46:123+T)l"2

05554460+ T) +120

4=6.18%10"

La densidad para sistemas gaseosos

AL
= pie)

! : densidad a la tempzratura T, g/ml
fo : densidad a la temperatura To, 29g9/22400 ml

temperatura del sistema °K

—f —i

o

temperatura de referencia, 273.15 °K

presién del sistema, atm

o T

presioén de referencia, 1 atm

o = 0.2722
T
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Se rezlizd analisis dimensional para determinar la -
funcionalidad del coeficiente de transferencia ¢e masa, -
con respecto al gasto volumétrico y a la velocidad de ro-
tacidn, encontrandose gue el coeficiente de transferencia

de masa es una funcidn de dos tipos de velocidades

K= Kalut,u)l (Anexo 1)

en dbnde

Q

1} uts -
F

Q : gasto volumétrico, em3/seq
Af: drea transversal de flujo en el reactor,

51.55 cm2

filu=IN

N : velocidad de rotacidn, RPM
! : indica la posicidén de la pastilla en la
canasta, 0.2932; o el diametrc de la ca

nasta, 0.3634

Con base en estas welocidades v a partir de la defi-

nicidén del factor de transferenzia de masa
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si, G =u}l : entonces, sustituyendo las velocidades defi
nidas, u*y u , en la expresidon de masa velocidad, obte-
nemos dos ecuaciones para el factor de transfecencia de -
masa

i, %ﬁ. (Nsc)

Los resultados se muestran en las tablas (Figs.lé-
19), realizandose diferentes prucsbas matematicas se en-
contrd cierta correlacidén al graficar
log jpvs. logl a N=cte y logj, ws logQ & N=cte
en forma de lineas rectas, v mediante pruebas estadisti-

cas (Anexo II) se determind una mejor correlacién para

log j; v.s.logQ a N=cte (Fig. 20)

1.3. Funcionalidad del coeficiente de transferencia de
masa con respecto al gasto volumétrico v a la velocidad

de rotacidn.

De las pruebas estadisticas se establece gue la re-

lacidn puede considerarse como una linea recta y que pue-

de expresarse como

log =21+, log @ @ N=cte

an donde, ay vy b; , se encontrd que son una funcidén de

la velocidad de rotacidn, de la forma siguiente

a% =-3.49+191 log N

b= 0.87-060 log N



T
0 w, t Jawxig’ | T aw | H*10° [ P#10" | P w10 | kn | log g i, [logQ
Ll (h) | g K | e ’M) (s Hg) | tnm Hg) /EIF_) f
\seq) seg-pst \Seq !
508 02562 2 136 29637 0.94  3.69 5.42 736 372 1,83 -1.78 0.7
544 0.26% 2 132 29559 1.0 3.586 486  6.81 334 1,75 -1.83 0.74
1504 02640 2 251 296.03 0.95 6.81 336 712 3,52 1.34 180 1.8
1542 0.27% 2 258 29590 098 7.00 337 703 351 134 -1.73 1.9
19.13  0.2737 2 299 29770 0.94 8.1 3.16 - 837 306 117 -1.86 1.28
19.58  0.2772 2 3.02 297,24 0.94 819  3.13 801 329 1.20 -1.83 1.29
2651 0.2707 1.5 2,34 29616 095 8.46  2.36 7.21 339 1,07 -1.82 1.42
2603 0.2696 1.5 2,01 29474 086 7.27 1.92 627 322 103 -1.84 145
3635 0.2710 1.5  2.29 29634 0.95 828 1,70  7.33 285 086 -1.89 1.56
4694 02695 1.5 2,58 29597 0.95 9,33 1.48 7,08 324 081 -184 1.67
5484 02555 1.5 249 29631 087 9.01 .22 7.32 315 072 185 174

Fig.16. Tabla de datos para la canasta tipol @ N,=1370 rem

L34



o | W, tlawxi0 | T an | 5#10° | Bwic’ [ Ax10" | Kk, [logit| logy | logQ
gg) (@ |t | (@ CKY | (emd 'i ég‘%ga (mm Hg) | (nm Hg) (ﬁ‘_mg)

1593 01943 1.5 182  295.42 0.71 658 307 670 4.60 144 181 1.20
2537 01816 1 .01 291.81 072 548 1,58  4.68 4.46 1.21 -1.84 1.40
2041 0.1887 1 1,77 297.28 0.1 9.60  2.42  B8.05 4.44 114 1,84 1.47
3571 0.1949 1 184 29852 0,71 9.98 2,08  9.07 3.73 098 -1.91 155
4578 0,1792 1 116 20138 072 629 1.01 4.48 457 097 -1.83 166
5325 0.1952 1 1.85 29554 071 10.0  1.39  6.78 482 092 -1.80 1.73

Fig.17.Tabla de datos

para la canasta tipol ® N,;=1860 rem

Ly



0 | w t | awwil| T a, | Hx1C | Bwi0 | R#10" | ko [log i |log || logQ
(g‘a) (@ | | (g ] ek | e (EES“'_%LSJ (mmm Hg) | (mm Hg) <§£>

201 01813 1 115  293.C5 0.72 624 229 530 526 139 -1.86 .30
261 0.1892 1 1.81 296.22 0.71 9.82 2,61  7.25 548 1.26 -1.84 1.4
362 0.1897 1 2.18 26784 071 1.8 2.43 8456 515 1.12 -1.87 156
46,1 0.1877 1 2,53 29820 070 14.1 2,27 878 571 106 -1.82 1.6
463 01837 1 2.30 29656 070 125 2,01  7.80 570 1.05 -1.83 1.67
548 0.1855 1 2.14 29774 071 116 158  8.41 4.46 088 -1.93 174
55.4 0,1801 1 1.71 20457 071 9.27 1.25 637 467 080 -1.81 174

Fig.18.Tabla de datos para la canasta tipo I @ N;=2320 ey

| 24



Q ; W, )f t aw 10" T 20 rrFMOq R x10° F. %10 | Km log j3} log |, log Q
(%% (g) | (h) (g) CK) | (em®) <g§.;£%‘5_t (rnrn Hg| (mm H@“ﬁ%)
166 0.1973 1.5 2.66 295,74 (.70  9.62 4,32 6.92 8.24 1.67 17 122
2689 0.203= 15 3.60 298,63 (.69 13.0 3.63 9.16 6,30 1.34 4189 143
359 0.1887 1.5 2.68 28483 (0.70 9.69 2.02 6.38 5.81 1.18 -1.88 1.56
461 0.1881 i 2,61 297.93 0.70 14.2 2.28 8,24 .29 1.10 -1.85 1.66
471 0.2081 1 2.09 204,87 07N 1.3 1.79 6.41 6.33 110 -1.85 1.67
532 0,191% 1 2.33 29713 0,70 126 1.77 7.93 5.3 047 182 173
569 0.186C 1 217 295,27 oM 1.8 1.54 5.67 6.04 098 -1.87 176

Fig.18. Tabia de datos para ia canasta tipo I

® N,=2750 rPM

(34
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La relacién encontrada para el coeficiente de transferen-

cia de masa expresada en su forma antilogaritmica =s
+ +
i* = 102N q®n
D

comparanidola con su cefinicidn

1091 QPu= %A(Nsdzl’

y despejando el coeficiente de transferencia de masa

km: .__io._a_n_ OB-H * 1
A(Nso) >
Klﬁ =A’H QBH

en doade Ay y By siguen siendo funciones de la veloci-

dad de rotacién
1.91

AT =3.48%10°° N
Bl =1.87-0.60 log N

21y
considerando un ( Ns: ), = 1.79 y el area transver

sal al flujo en el reactor, Af = 51.55 cm?; la expresidm

para el coeficiente de transferencia de masa queda

km=3.48§ 10-6 01.67 Nl.‘“ O-O.bO fog N

la ecuacidn es valida en el randgo de gasto volumétrico de
15 < Q. < 55, expresado en ml/seqy:; en el rango de veloci-
dad de rotacidn d: 1370<N< 2750, expresada en RPM; y en
donde, el coeficiente de transferencia de masa se obtiene

en cm/seg.



Con base en la ecuacién anterior se obtiene la tabla
siguiente del coeficiente de transferencia de masa como -
una funcidn del gasto volumétrico v la velocidad de rata-

cidn

Km

NEmdl Al | Br [US)IQI25)QGB5ISA5NG55)

1370{3.41|-0.0%/3.30{3.28{3.27{2 26/3.25
1860|6.11]-0.094.77/4.55 [4 4" 14.31|4.23
232009.33-0.15,6.22/5.77 [54815.2815.13
2790/12.9/-0.19/7.54/6.92/648 1 6.18| 5.4

(Fig. 21)

De la tabla se puede ver que z velocidad 42 rotacién
constante el coeficiente de transferencia d2 masa disminu
yve cuando se incrementa el gaste volumétrico y cuando el
gasto volumétrico se mantiene constante, ¢l coeficiente -
de transferencia de masa aumenta al hacerlo la velocidad
de rotacidén. Ademis, el efecto del gasto volumétrico cre-
ce al aumentar la wvelocidad de rotacidn vy el efecto de la

velocidad de rotacidn disminuye al aumentar el gasto volu

métrico.

Para tratar de explicar lo anterior, se analizara -
el efecto del gasto volumétrico v de la velocidad de ro-
tacidon sobre los términos de la ecuacidn de transferencia
de masa, como la velocidad de transferencia v el gradien-
te de concentracién. Ya gue el efecto de ambas variables

sobre el drea de transferencia es el de disminuirla.

De la grafica de velocidad de transferencia contra -
gasto volumetrico (Fig.22}, se observa gue la velocidad
de transferencis aumenta al incrementarse la velocidad
de rotacidn a gasto volumétrico constante y gue la velo-~
cidad de transferencia aumenta al elevarse el gasto volu
mécrico a velcocidad de rotacidn constante. Debido a que
ambas aumentan la velocidad relativa existente entre {as particu-

-las y el medic {fluido
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De la misma grdfica se puede ver, que & altas velozi-

dades de rotacidén el efecto del gasto volumétrico sobre la
velocidad de transferencia es menor gue a baias velocidades

Ade rotacidn: y que, a bajos dgastos volumétriccs el efecto
de transfe-

(o

de la velocidad de rotacidn sobre la velocida
rencia es mayor gque a altos gastos voluméiricos. Esto es,
al aumentar el efecto d= una variable disminuve el de la -

otra.

Los efectos del gasto volumétrico vy la velocidad de -
rotacidn sobre el gradiente de concentracidén (Ps - Pg), -
Fig. 23; son bdsicamente, los inversos de los que ocurren
en la concentracién de la fase fluida (Pg), 2 que la con-
centracidn en la interfase gas-sdlido correswonde a la - -
presién de saturacidn (Ps), la cual es una funcidn exclu-

siva de la temperatura del sistema. (Fig.24)

De la grdfica de concentracidén en la fass fluida (Pg)
contra el gasto volumétrico, se puede ver gue la concentra
cidn en el medio fluido disminuye al aumentar el gasto vo-
lumétrico a velocidad de rotacién constante. Debido a que
al aumentar el gasio volumeétrico, las moles <e aire aumen-
tan mds rdpidamente gue las moles de nafralero desprendidas
por el incremento del gasto volumétrico. Por 1o tanto, la
disminucién de la concentracidn en la fas= flzida por el -
incremento del gastc volumétrico origina gue el gradiente
de concentracién aumente. También puede verss gue la con-~
centracidn aumenta al incrementarse la veleridad de rota-
cibén a gasto volumdtrico constante, va gue s= aumenta la
cantidad de moles :transfereidas para el mismc tiempo de re
sidencia o misma can+tidad de aire. Por loc gu=, al aumentar

la velocidad de rotacién a gasto volumétrico constante, el

gradiente de concentracidn disminuvye.

De la misma crédfica se observa que a2 alzas velocida-

des de rotacidn el efecto del gasto volumétrico sobre la -
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concentracidn en el medio fluido es mayor gque a bajas ve-
locidades de rotacién; esto puede sxplicarse de la siguien
te manera, considerandc que la maycr parte de las meles -
de naftalenc transferidas es originzdo por la velocidad de
rotacién, entonces para altas velczidades de rotacidn, de
los efectos del gaste volumétrico ‘sue son originar moles
transferidas v diluir el sistema), se hace mas predominan-
te el de diluir el sistema, por lc zue la concentracién de
la fase fluida disminuye mds rapidz para altas velocidades
de rotacidén gue para bajas velocidéz<es de rotacidn. También
que a bajos gastos volumétricos el =zfecto de la velocidad
de rotacidn es mayor gue a altes gzzzos volumdétricos: va
que a gastocs volumétricus bajos el zistema tiende a satu-
rarse mas rapidamente, gue en sisceras diluidos (gue corres
ponden a gastos voluméiricos altos!. Consecuentemente,si el
efecto del gasto volumétrico sobre la concentracidén del me-
dio fluido es mayor a elevadas velccidades de rotacidn, en-

tonces éste efecto sobre el gradiernze de concentracidn es

rotacidn; de la misma

(1]

mis grande a elevadas velocidades =
manera, si el efecto de la velocidad es mavor para gastos
czo sobre el gradiente

volumétricos bhajos, entonces el e
de concentracién también debe de szr mayor para gastos vo

lumétricos bajos.

La disminucidén del coeficienze de transferencia de ma
trico a velocidad de -

sa por el aumento en el gasto volu:
rotacidén constante, se puede explicar como una consecuencia
de los efectos producides sobre la velocidad de transferazn-
cia vy el gradiente de concentracicén: la velocidad de trans
ferencia aumenta y tameién lo hace =1 gradiente de concenirz
cidén. A gastos volumétricos bajos, un cambio de éste, se ha-
ce mas sensikle en el gradiente de concentracién que en la
velocidad de transferencia; pero e gastos volumétricos -
relativamente altos, el gradiente Iz concentracidn tience

a una constante y la velocidad de :transferencia tiende a

igualar cierto valor, de tal forma zuz el coeficiente de transg
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ferencia de masa pudiera considerarse constante.

El porque a altas velccidades de rotacidn el efecto
del gasto volumétrico es mayor, puede ser explicado de la
siguiente manera: El aumentc en la velocidad de rotacidn,
provoca una mejoria en la =turbulencia, consecuentemente
un aumento en la velocidad <e transferencia; éste aumento

s moles transferidas origina un aumento en la concen
tracidn de la Tase gaseosa ¥ por lo tanto una disminucidn
en el gradients de concentrzcidn. Esto es, a altas velo-
cidades de rotzcidn y bajos zastos volumétricos, el siste
ma tiende a saturarse, obteniendose altos LOCFiClGEtGS de
tranrnsferencia ¢e masa. Por lo gQue en sistemas cercancs a
la saturacidn, =1 coeficiente de transferencia de masa -
disminuve més ripidamente para un mismo incremento en el
gaste volumétrico. Por lo tarnto, el que a velocidades de
rotacidn altas =l efecto del gasto volumétrico sea mayor
no es sino sélc una consecuencia de que un sistema esze
mis saturado cue otro; va gue el sistema alcanza la sazu-
racién a gastos ~clumétricos mas altos conforme se aumen-
te la velocidad <e rotacidn.

1.4, Comparacid: de Resultados

Se han llevado a cabo estudios de transferencia de ma
sa en reactores continuos agizados de canasta catalitica,
de los cuales lcs realizados por Brisk (Ref. 2), Choudhary-
Doraiswamy (Ref.2) v Pereirz-Talderbank (Ref,4), coinciden
en que no se Obssrva efecto scbre el coeficiente de trans-
ferencia de masa, con la variacidn del flujo voluméirico:
efectuando sus ewperimentos z un valor fijo de gasto vclu-
métrice. Fuentes Zurita (Ref, 10), encontrd desviaciones en
sus resultados al cambiar la welocidad de flujo, pero re-

porta sus resultados a un solec valor de rasto volumétrico.
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Brisk no reporta los valores de los coeficientes de -
transferencia de masa; sino, para un sistema de 2 % de - -
hidrocarburo en aire, obtiene grificas de Ma/Pg v.s. - -
N(RPM) v de AT v.s. N(RPM) a partir de los valores de coe
ficientes de transferencia de masa encontrados, por lo que
no es posible compararlos con los obtenidos en el presente

trabajo.

Choudha.ry~Doraiswamy, sus estudios los realizan para
tres disefios 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 factoces
que influyen en el coeficiente de transferencia de masa:;
tales como, la posicidn radial de las pastillas, la estruc
tura del empague, espacios libres vy variacidn en la veloci
dad de rotacién. 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/seqg),
a diferentes posiciones radiales de la pastilla. Para una
posicidn de pastilla similar al usado en éste trabajo, los
resultados de Pereira-Calderbank, para dos disefios de reag
tores (Tl v T4}, son:

Para r=254cm

T1 T2
N{RrrmM) k,,,(%,’%) e

500 255 1187
1000 | 3.78 | 2.55
1500 | 4.78 | 3.28
2000 | 5.78 | 3.94
2500 | 667 | 455




en donde

T7 ¢

T2
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representa la posicién radial de la pas-
tilla

canasta cruciforme: espesor del brazo
0.635 cm; longitud del brazo 5.08 cm; em
pacada con esferas de vidrio de 0.635 cm

(am = 1,2667 cm?); porosidad del lecho -
0.476

canasta cilindrica, &iametro de 12,0 cmy;
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 de 8 ml/seg, a una temperatura de 297.56 °K, pas

tillas cilindricas de naftaleno de € cm X 5.5 cm (am = 1.6022

cmg), canas+*a cruciforme; los valores del coeficiente de - -~

transferencia de masa son:

N(RPM) kn(%

0 0.61
500 4.58
1000 8.59
1500 10.98

2000 13.22
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La ecuacidn del coeficiente de transtferencia de masa
como una funcidn del gasto volumétrico y de la velocidad
de rotacién, encontrada en el presente trabajo, es valida
para el rango de 1370<:. (RPM) < 2730 v para 15<Q (cecs)<
55, Sin embargo para poder compararlos con los de Pereira-

v Fuentes Zurita se extrzpola, obteniendose:

4

Calderbank

NEEM) | kfem)170%10™ N'Y

500 0.85
1000 2.19
1500 382
2000 3,66
2500 7.68

!
|
|
i

E%?l(]=8 Nﬂk?ﬁmd

Los resultados estan comprendicdos entre los de Pereira-
Calderbank (m@s bajos} v los de Fusrntes Zuritae (mds altos),
pero dentro de un misme orden de magnitud, por lo qQue pue-

den considerarse aceptables.
2. Influencia del Cambio de Geomstria de la Canasta.

Los resultados obtenidos en ¢l cambio de geometria de
la canasta, se presentan en las taklas (Figs. 25-28). Se -
observd gue bajo las condiciones de velpcidad de rotacidn
(N3 = 2320 RPM) v barrida de gasto volumétrico (de 15 a -
55 ccs), el cambio de geometria en la canasta puede mejo-
rar la transferencia de masa. 3e explearon cuatro diferen-
tes geometrrias, las tres primeras canastas son cruciformes,
lo gue cantia es la forrma del recipiente; la cuarta canas-

ta es de tres brazos, en forma de ©, v de recipiente cilin

drico (Fig.l15),



w Av\/)ﬂU?l #) a,. ‘ n‘Pﬁ'lUﬂ

(@) (g) 1 (g%g) (crn?) (;)%STJST)
0,877 123  9.56 0.7200 6,67
0.1802 184 156 0.7105 998
0.1813 115 199 0.7200 6.24
0.1883 143 226 0.7162 7.76
0.1892 181 278 0.7124 9,82
0.7897 218 36,1 0.7067 11,83
0.1877 259  46.1 0.7010 14.05
01837 230 461 0.7048 1248
01801 171 547 0.7124 9.28
0.1855 2.14 547 0.7067 1163

|

.
P’ [pow T | k.. ], log k&, log 0O

(rnm Hg) [mm Hgy 1 (7K) ! ('sgr"nq)! (Fig. 26)

. — i e
5.1 568 20374 299 148 0.98
4,74 7568 290,67 4.96 096 119
229 530 29305 5.26 072 1.29
253 741 29643 4.11 061 1,35
2.61 7.25 296,22 5.48 074 1.44
243 846  207.81 5.15 071 156
227 879  208.20 5.71 076 1.66
201 779  206.96 5.6 075 1.66
125 6537 28491 4.67 067 1.74
.58 B.41 20774 4.45 0.65 74

Fig. 25. Tabla de

datos para la canasta tipo | ® N,=2320 reM

(%]



W anx107| Q % A ‘ rr,,)HO(i 'I ng‘!O2 i' P, #10° T l{ K m J fog km log Q

(9) I (9) (g) 1 (cm?) I (fgrgf"lg)‘(mm Hg);(mm Hg) | (°K) (%) (Fig. 29)
0.1945 119 147  (.7200 6.46 3.21 565  293.60 673 083 117
0.1915 2.23 261 0.7067 124 3.41 6.72 295.45 G52 0398 1.42
0. 177 2.03 350 07086 11.0 2.31‘ 6.45 205.03  6.91 0.84 1.54
0.1913 1.90 350 07105  10.3 2.15 5.48 29339 436 0490 1.84
0.1863  2.27 461 0.7067 12.3 1.97 6.41 294496 721 0.8% 1.66
3.1980 200 455 0.7105 10.9 1.75 5.64 293,68 718 086 1.66
0.1793  1.70 530 0.7124 9,22 1.27 4.66 291,77 6,94 084 1,72

Fig. 26. Tabla de datos para la canasta tipo Il @ Ny=2320 reM

re9



t !
w awxi0’ | Q At rrFMOq f *x10° : P,MO2 T Ko | logkm logQ
3 i
om 2 gmol ! o cm »
(g) (g) (seg) : tcm?) l(seg-pst> (mm Hg);(mm Hg) | (%) (——~—5eg) (Fig. 29)

0.1877 1.62 15.9  0.7154 8.79 403 529 293.03 17.8 1.25 1.20
0.1878 1.20 206 0.7200 6.51 227 312 287.85 16,0 1.28 1.31
0.1865 1.22  25.9 | 0.7200 6.62 1.83 295 287.29 14.7 1.17 1.41
0.1895  3.14 35.0 0.6835 17.0 3.59 6.74 295.48 14.3 1.16 1.54
0.1907 9N 46.1 0.6803 223 3.57 6.85 285.63 18.5 1.27 1.66

0.1827  1.68 530 0.7143 9MN 1.24 3.65 289,38 §.53 0.98 1.72

Fig. 27 Tabla de datos para la canasta tipo Il @ N,=2320 npm

9



]
w w10 Q L oa,, ;rme' ngm’ A w10° T km | log ki  log Q
cry | 2 (gmol Y ° "(cm) ,
= W22 K —

(9) (Q) j (Seg) {cm?) \segpst/ (mm Hg) [<mm Hgy | (TK) seq (Fig. 29)
0.1483 0.73 15.0 0.7238 6.34 2.3 4,88 292,23 6.9 0.79 1.18
0. 1507 1.03 247 0.7181 8.94 1.98 4.84 29214 7.99 0.90 1.40
0.1433 121 248 0.7143 105 233 6.37 29430 6.70 083 1.40
0. 1464 149 354 0.7105 129 2.0 6.12 284,49 8,14 0.9 1.5
0.1474 1.33 35.0 0.7133 MN.5 1.82 6.04 29436 7.04 0.85 1.55
0. 1445 1.73 461 0.7067 15.0 182 9.64 299.16  5.07 0.70 1.66
0.1448 113 5956 0.7162 9,81 0.98 7.32 296.31 3.99 0.60 174

Fig. 28. Tabla de datos para la canasta tipo IV @ N,=2320 reo

L L]



log kK,

1.4+

0.64

87

1.3

Fig. 29. Grdfica de log k,vs. logQ para 4

diferentes geometrias de la canasia

®

Ny=2320 reH
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brazo de {a canasta tipo |
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En la canasta tipo I, el -
recipiente tiene forma de -
prisma rectangular; es la

que presenta los coeficien-—
tes de transferencia merores;
presenta la menor capacidad
para contener particulas (ni-
mero de perlas de vidrio), -
las perlas de vidrio siempre
estan en contacto con la fa-
se fluida, no quedan encerra-
das por ellas mismas; la canas

ta con las perlas presentan un

volumen aproximado de 38 ml; la pastilla de naftaleno solo -

presenta contacto con las perlas de vidrio, en la parte in-

ferior y en la direccidn del eje de rotacidn, presentando con

tacto con la fase fluida en las areus normales a la rotacidn.

periay de vidrio O
o i
™7
s,
g RYS
1 1
7Y
SRR
_(‘r‘k Y
X -
LATERAL

o]

pastila de naftalenc

SUPERIOR

En la canasta tipo I1I, el re-
cipiente tiene la forma de -
prisma triangular, los coefi=-
cientes de transferencia de
masa son iLntermedios entre -
los de las canastas I v I1I,
su capacidad para contener -
particulas es también inter-
media; la canasta con las -

particulas tiene un volumen

aproximado de 30 ml; también

brazo de la canasta tipo |l

la pastilla de naftaleno, en

la parte inferior y hacia el

eje tiene contacto con las perlas de vidrio, pero hacia -

la pared del reactor tiene libre contacto con el medio flui

do.
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o En la canasta tipo III, el

pastilla de naftateno rocipiente tiene la forma de

un cilinéro, los cc=ficientes
de transferencia de masa son

los mas elevados de los cuatro
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dos los lados con parlas de vidzio,

tipos de canasta; es la de ma-
yvor capacidad d= ccntener par-
t{culas; la canasta con parti-
culas tiene un volumen aproxi-
made de 54 ml; la pastilla dz

naftaleno esta rcdeada por to-
excepto =n la parte su-

arior gue esta el brazo de la canasta .

P
ol 1a canasta tipo IV es de tres
porias de wvidrio O Q -
Pﬂmh(“,M"Mmoorazos, en forma de ¥, sus Ig
}(;" P cipientes sor cilindros y 10S
pars V] =B N . o
< F k salores de los cosficlentes -
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LW
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ozupan un volumen

empaque 2s idénti-

ca al de la canpasta tipo ELT:
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experimantalmente,

lores d= los coeficl
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nasta tipo 1, los

t
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se

o o
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+ipo III, pz2ro mayores a los del tipo I:
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to con sus <3

-~

zficados los valores -

sferencia de masa, determinados -

srvas de ajuste:; los va

antas de transierencia de masa son ma
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ipo II son ma2nores gque -
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Fig.30.Grafica de k,vs. Q para 4 diferentes geometrias de la canasta

@ N = 2320 reM
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la canasta IV estan entre los del tipo I y tipo II. Esta

diferencia entre los coeficientes se puiede explicar con -
base en los siguientes factores: (1) forma geométrica del
recipientes, que desde el punto de vista aerodinémico meijo
ra la turbulencia dentro del reactor; (2) volumen libre -
de gas en el reactor, a menor espacio el contacto gas-par
ticula es mds frecuente, mejorande la transferencia; y -~
(3) estructura de empague, particulas que se encuentren -
en la periferia de la canasta presentan un contacto més -

turbulento y por lo tanto una mayor transferencia.

La canasta tipo 1I1 pressnta los coeficientes de trans
ferencia de masa mds altos, probablemente debido a gue es -
la de mayor volumsn, consecuentemente la gue deja menor vo-
lumen de gas libre, lo cual mszjora notablemente la transfe-
rencia; también podria deberss, a la form: geométrica de =
sus recipientes, la que en cierta manera aumanta la turbulen

cia.

Las canastas tipo I y tipo IV, presentan aproximadanmen
te el mismo volumen, por lo gue las diferencias encontradas
pudieran deberse a la forma gecwétrica de sus recipientes,
presentando mayor resistencia la canasta tipo IV, oriyinan-
do una mayor turbulencia y por le tanto coaficientesmds al-
tos; considerando jue en la canasta tipo 1V, la pastilla d=
naftalenc se ancuentra mds rodeada con perlas d= vidrio gue
en la canasta tipo I. También pciria contribuir a esta dife
rencia =1 gue 2 p=2sar de ten=r un volumen wmuy similar, la -
c¢anasta tipo IV preésenta una mayor contencidén de particulas,

"

lo gque indica que la canasta tipe I presenta voluman mier

to " gue no contribuve a mejorar la turbulen=ia.

La canasta tipo II, presenta los segundos coeficientes
mds altos, a pesar d= gue es la que tiene menor volumen (vo
luman de gas libre mavor): p=2ro, es la Gnica en la cual, la

pastilla se esncuentra en la periferia de la canasta, siendo
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es+a la causa de meiores coeficien‘es de transferencia de

masa.

Por lo *tanto un disefio adecuado de la canasta, redi-
+tua en mejores coeficlentes de transferencia de masa v me
diante la analooia de mecanismos, meiores coeficiantes de
transferencia de calor; a su vez, una disminucién en el -

gradienre de temperaturas.
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CONCLUS IONES

1. Se observa gue conforms se incrementa la velocidad -

de rotacion, a gasto volumdtrico constante, ss acerca mds
el sistema a la saturacidn, encentrandoze cosficientes -

mds elevados.

2. Se determind gie al aumesntar el gasto volumétrico me
la velozidad d= transferencia, en casi igual porcan-

e zue la velocidad de rotacidn, pero disminuyve rdpida-
mante la concentracidn en la fase gaseosa, den-ro de los

rangos =rabajados, disminuyendo consecuentemente km.

3. Se encontrd gue la principal funcidn del gasto volu-

métrico 25 como acarrzador, repzrcatiendo en =zl gradiente

5]

de concantracibn: por lo gue a gasztos volumétricos bajos

[§8

on.

fotn

se trabaja mds cerca Je la saturacs

4. En una determinada zona, para el gasto volumétrico,
%1 coeficiente de transfereacia dz masa podria ser consi-

darado constante y s cuando 2l zistema se encuentra le--

jog de2 la saturacidn.

5. Se Zetermind una scuacidn dz! coaficiente des transfe
rencia 3z masa como =03 funcidn 3=l gasto volumétrico y de
la velc¢cidad de rotacién, mediante nruebas matemdticas de
funzionalidad y pruenas estadist:cas de significancia, en-
contrdndose

km: 348 % 10'5 QI.U7N\.91 O-O.ﬁﬂ tog N

trabajando a velocidad de rotacicn constante, se reduce a
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p2ro si se desea trabajar a gasto volumétrico constante,
se comprobd que el Gltimo término de la ecuacidn se pue-

de escribir

-0.60 lo
Q I N

P =
log p = log (Q""#0 P9 N
log v =-0.60 log N log Q
log v =-0.60 log Q log N
log ¢ = log (N** P98

-0.60 log Q
= N 9

14

como

O-U.&O log N - N-U.bﬂ log @

ascribiendose una segunda ecuacidén para el coaficiente de

transferencia de masa
km= 3-43’”0-5 01.87 Nl.m N-O.bD log Q

que para cuando se trabaje a gasto volumétricoc consgtante,

se reduce a
Ve
Km=o'N
en donde para ambas ecuaciones

Km: cosficiente de transferencia de masa, cm/seg
Q0 : gasto wolumétrico, ml/seg

N : velozidad de rotacién, RPM
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6. S¢ determiné que probablenente tres factores, sean la
causa dz las diferencias enccntradas en el coeficiente de
transferencia de masa, por =l cambio de geom=tria en la ca

nastca y son :

i)  forma geométrica del recipiente
ii) volumen libre de gas en el rasactor

iii} estructura de empaque

7. Un disefio de canasta que mejore el coeficiente de ~

transferencia de masa, nos p:srmite encontrar cosficientes

de transferencia de calor al-os y consecuentemante un gra
diente pequefic = insignificante de tempzaratura.
8. Las diferencias encontradas entre los coeficientes -

de transferencia de masa en sl presente trabajo y en la -
literatura, se pueden expliczr como una consecuencia de -

las distintas geometrias dz los reactores.
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FUMDAMENTOS DE TRANSPORTE TURBULENTO.

1. cCoeficientes de Transferencia para Régimen Turbulento

en Tubos.

lLa ecuacidén general de tranporte es

=-(g.p) AL
v S+ ax (1)

en donde

flujo de la propiedad para cualguier valor de x

¢ difusibilidad molecular
difusibilidad de remolinos

— M % 8

: concentracidén por volumen de la propiedad de trang

por te

Esta ecuacidn puede aplicarse a la geometria cilin-
drica, mediante modificacidén en el gradiente de concentra
cién

- dr -
— S-': )._.-—.
p=-(d+E ar (2)

haciendo un balance de la propiedad de transporte en un

elemento cilindrico

e aY .

Entrada de la Salida de la
corriente de flujo ~—» —corriente de flujo
vsr, VST,

y l yedy
v A
Salida de la

transferencia
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VSl =pA~+ VSO
vrrlly =2emrays yiwr Fr«y

v, T ==-2pay
(3

=Y r)

2AY Yedy Y

en la frontera

(4

N -
=" oay (G ~N)

haciendo 21 cociente del flujo de la propiedad a cualquier

posicién radial y en la frontera

vr
. “2ay e
VF.
| 2 y(@m, fy)
P =, (_II:T) (5
sustituyendo en la ecuacidn general de transporte
- == (5 - E)%C
f g
rdr :—r,SdF
(§+E) P
(] 1]

(6)



70

Definiendo la relacién § como

F = o 7
P

la relaecidn ¥ es cl cociente de la diferencia en concen--
tracién de la propiedad transferente entre la pared y el -
valor promedio en el fluido a la maxima diferencia entre -
la pared y el centro. La relacién ¥ es una funcién de la

distribucidn de [ con la cosicidn, ya cue

V.
Fol
= v's dv (8)

o
en donde

I : es el valor medioc de la propiedad que resulta
de la integracién de todo el ducto

V : es la cantidad de flujo volumétrico en un punto
dentro del ducto

Vy: es la cantidad de {lujo volumétrico total en
el ducto

dvs= vds

v s la velocidad de punto

e
d8 : 2 ™ rdr, el area de fluj

La ecuacidn (6) puede expresarse utilizando la rela-

cién ¥ en la forma siguiente:




78

_ 20L+E) -

o= = (- F)

N G A= (9)
pl ED ”:*r)

Esta ecuacidn puede escribirse como una ecuacién de velo-~
cidad multiplicando por Ay,

4(S+E) -

lpA) =~ 55 (F-Fa

o

El coeficiente de transferencia (g ) puede definir~

se como

=408 (1)
D

. v le ecuacidn dz velocidad gueda

(pA)z-EA N -F) E (12)
pa)s (r,;r)
EA,

Rapidez de - bradiente
Transferencia ~ Resistencia

El coeficiente de transferencia de masa puede definir-

se como

_AR+E)

(13)
D B

y la rapidez de transferencia de masa

N, = =K Ay~ Cy) (14)
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Lz definicidn del coeficiente de transferencia, indi--
ca gue es uha funcidn compleja de transferencia, mediante -
los mecanismos moleculares y turbulentos de la distribucidn

de la concentracién de la propiedad transferente indicada -

o

por ¥ , y pvor la geométria cel sistemaz (D). También es fu

cibén de las caracteristicas del flujo en el sistema, debido
2 gue ia difusibilidad promecdio de los remolinos (E), depen

de de lz conducta cdel flujo.

Pzra el cdlculo de los coeficlientes de transferencia -
de masa en gases y liquidos en el régimen turbulento, se -
ha deszrrollado una correlaciodn mediante andlisis dimensio-

nal

Km=f(D.y. £.8.G)
km= 2 DGL{b )‘,cﬂdGo

L=z ME e PMEY G omEAe e

iJM: O=bscre Slhcognhas'
jiiYL: 1za-b-3c+2d-2e 3 ecuaciones
iii) t: -1 =-b~-d-e 2 grados de '
libertad
de (i):
b=-c-e

sustituyendo en (iii):
-1=¢c+e-d-e
d=c+1
sustituyendo by d en (ii):
T=aecre-3c+2¢c+2-2e¢

a=-1+re



"

entonces

tol

km=2 (O) (L.\) ) )
BT

u u

c ?
%Lz (Ngp (N (15)

los datos para esta correlacidn se obtuvieron en una
columna de pared hmeda formada principalmente por un tu-
ko de cristal arraglado de tal manera, que el fluido des-
ciende por la vared en una <apa delgada mientras gue el -
gas, en contacto con esta capa de liquido se desplaza - -
nacla arriba por el centro del tubo. Ia ecuacién para la
correlacién de todos los liguidos y gases de los que se

anen datos, toma la forma siguiente

knD 0.81 0.33
= { ) S¢ (16)
B (Ns)

[2%]

. Anclogia entre Trensfercencia de Masa, Calor y Cantidad

de Movimiento.

2.1. NlGmero de Revnolds-Correlacidn del factor de friceién.

En el régimen laminar uha expresidn gue correlaciona -

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

circular es

7

<

]

N

<

T
et



¥}

donde V es la velocidad promedio v £, es el radio de la -

frontera, Esta ecuacidn puede diferenciarse a

<i

dv __4

— -

roo

:
) (18)

Pars régimen leminar la cecuacidn de transporte para -

cantidad de movimiento en ductos circulares esg

T9= vd{;(;v)
To=-yQx e

Combinando ambas ecuaciones

duvr ‘
T,9.=~ 7 (20)
en la pared
AV
(T,9.0=" .
8V :
(9=~ 0 (21

La determinacidn del esfuer:o en la pared en un siste
ma fluido, generalmente es indirecta y se basa en la caldzs
de presidn por longitud unitaria cel ducto. £l esfueruo en
la pared y la caida de presién se correlacicran mediante -

un balance de fuerzas

(T,A),=-8P)S, (22)
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En términos de cantidad de movimiento, el balance de
fuerzas estahlece que la rapidez de transferencia de canti

dad de movimiento para la pared (T, A ), » es igual a la ra
pidez de transferencia de cantidad de movimiento del flui~

do (~AP ) Sg

Para una geométria cilindrica

A=mDL
_1..n?
5.-41rD

en donde L es la longitud del tuko, entonces

ﬂ"Dz

4

T,= FﬁPL)P_ “(29)

T,wDL=-4P)

Por lo tanto

8uv _ (-AP¥g D
(Tg.) = = £ (24)
B9, = —pm—r

Coa s ; . 1 ,-=2 - L e
dividiendo los miembros entre 71V {energia cinética -~

del fluido por unidad de volumen)

2(T,g.)_ 16UV _ 2¢-AP)g,D

7V PDW APEIL 25

reacomodando

8,9.) 644 _2(-4P)gD
PVT TDIV T reeL

(25)
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en donde el Gltimo término de la expresidén se define como
el factor de fricciodn

(24P D 64 _B(T,g)

STl " Npe 3V

t_(4PgD 8 _Tgd) (26)
87 4% Npe F¥?

-~
L.

2. Coeficlente de transferencis vara cantidad de myvi--
miento.

De acuerdc con la ecuacidn general de transferencia

aplicada a cantidad de movimiento

(Tyg,) =~ ELv,~€7)

(27)
Para el fluido adyacente al ducto estacionario, v =0 .~
de mahera gue,
(T,g.), =€ 1 ¥
T,9.)
£ =—13eh (28)
Pv
dividiendo entre V , tenemos
G et (29)
v oiv 8
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2.3 La Analogia de Revnolds.

Reconocimiento $= la conducta analoga de las velocida
des de transferencia ce calor y cantidad de movimiento. Rey
nolds postuld que los mecanismos sara la transferencia de -

cantidacd de movimiento v calor son idénticos

4@+E)  4lveEp

50 7 8D

EH: Er

h

— = )

e, €. (30
dividiendo entre V¥

b _&_f (

IV V8 3

El nuUmero de Stanton se relaciona a los nlimeros de -

Nusselt, Reynolds y fFrandtl come sigue
N&:—ﬁmLM—_D_ _i (32)

NgeNp, TL,7 B

Esta ecuacidn sz probd experimentalmente, se encontrd
que correlaciona los Zatos en forma aproximada para gases
en flujo turbulentc. Xo presenta correlacidén experimental
para licuidos en fluso turbulento, ni para ningin fluido -
en flujeo laminar. 7Tcios los gases se caracterizan por va-
lores del nGmero de Prandtl en un range general entre 0.€
v 2.5. Para un examen mas critico, se concluvd que la ana-

logia de Reynolds es vdlida solamente a un Ny =1,
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Mediznte un razonamiento similar, se puede establecer
una expresién sobre el postuledo de gue la masa y la cantyi

dad de movinmiento se transficrer oor un mecanismo idéntico.
Este postulado se puede establecer como

4(@*@[}) _ A4y Ef)

%D T 5D

km = ET
ko Ey 1 (33)
TV e

Cuando la ecuacidn se probé experimentalmente, se en
contrd gue correlaciona los dates en forma aproximada pa-
ra gases en flujo turbulento, perc no los correlaciona pa
ra liguidos en fluje turbulento, ni para ningan fluido en
flujo laminar. Los gases se caracterirzan por valores de -
Schmidt cercanos a la unidad. Un exdamen mas critico reve-

16 que la ecuacidén es vAlida Gnicamente a Ng =1 .

De la analogiz de Reynolds se puedc sacar una concly
sién importante y es aue para, NPr= Nge = 1, los mecanis--
mos para la transferencia de mzsa, calor y canticdad de mo
vimiento son idénticos. Esto es los procesos de transferen
cla difieren funcionalmente respecto a los nGmeros de Pra-

ndtl y Schmidt.

km h E&.- f

R iar e spa—alie-d — Npe=Nsge = (
T YCPV 7 6 @ Pr Se¢ 1 34)

2.4 La Analogia de Colburn.

Colburn examind las ecuaciones empiricas para la ~ -
transferencia de calor y cantidad de movimiento en el ré-

gimen turbulento y presentd una analogia mids general.
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La ecuacidn empirica para la transferencia-de calor

en régimen turbulento ez

h D — o \0.8 - 0.3 a.14
~—=0.023 (*——D”> (Cr“\) Y
k ") I Y
Nig = 0,023 (Npe)™ " (Np 02 (ﬁ.)“-“‘ (35)
i

dividiendo por el wvroductc de (NpJ(Nps

0.12

r/
e et s

NR0NP: . {Nie) (Npe)

NHu__ 0.023 (NRO)U‘G (ij 0.3 <L[‘)
L{ﬂ

Nst =0.023 (Npel 7 (Np, ¥ (S.)“‘“

4

2 0.14
Nst (Npe) (%) = 0,023 {Npol *2 (36)

Una ecuacidn empirica para el factor de friceién co--
mo funecidn del numero de Reynolds en la regidn de flujo tur

bulento es

0.184

= (
f ?N;SE? 37

validad para el rango de Np, entre 5000 ¥ 200 000, gue se
puede expresar como

= 0.023 (Nge) %2 (38)

(s o B B}
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Por lo tanto

Ns; (Npg) '3 (,14_._)0“ _f 39
q ,

definiendose el término izguierdo come factor para la tranz

ferencia de calor | j H }

3,34
BH = Nsqy (NPr)zIJ (ﬂl—)

(40}

nuestra la interrelacidn entre la transferencia de calor
y de cantidad de movimiento. Correlacionan datos experi-
mentales en un rango de 10 000 <« XN, < 300 000 vy

06 < Np, < 1D0.

Las ccuaciones empiricas para la transferencia de ma

sa ¥ cantidad de movirxiento en el régimen turbulento se =~

pueden comparar en lz misma forma. Para la transferencia

de masa se encontrd gue
KD ;
~5=0.023 (Npo) N

dividiendo por el procucto (N JJ(Ng.)

Km D A . (Ngo )% 1
q {Nge) 1(N5c) ' 0023 — ) Nse)
NRO NS:
kmD P D .0, . -
2 (5t) (1) = 0023 e ™7 0,3

K 2 -0, )
TN (el 20,023 (Ngo)™® (4
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g1 ¢ N“')-nna e toma como la unidad , entonces
Ko (Nsel™ 0,023 (Nl ™
.18 (Ng ) ¥ 1 (42)
v 8
El término jD puade definirse cono
}oz%“ (Nse) ™ (43)
v se llams factor para transferencia de masa
=1 (44)

vdlida para 2000 < Nz, < 300 000 v 0.6 < Ng < 2500.

3, Transferencia de Masa en Reactores de Canasta Giratoria.
3.1 Utilizacidn de la Analogis de Masa y Calor.

Bejo la suposicidn de que le analogia de mecanismos -
de trangporte Se congerva en los reactores de canasta girg
toriz, un estudio de transferencia de masa nos proporciona
las bases para el cdlecule de la temperatura en la superfi-
cie catelitica v para la euwpresidn metendtica de la veloci

cad intrinseca de reaccidn, empleando la analogia de meca~

nismosde la manera siguiente :

lp=ly
kmf 4 h
B2l (Nso™ = D
G < CQC‘} NPr)
2/1
c\\
h = Kn?Cp %}} (45)
[
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Mediante un balance de enerqfa, bajo condiciones de estado
estable, el calor generado en la pastilla catalitica ee -~

igual 2l calor cue se transfiere hacia €l medio fluido
Q, =0y
r-AH)=ha, (T,=Ty)

h rrp(—AH3 46)
T ag(T,=Ty)

igualanda las =scuaciones { <5 ) y ( 4€ }

7 2
R"P'u"“AH) N 3
=Ky § /__§£>
am(TL—Tb) Cp\Npr (47)
y despejando pars T
AH) (N %
(= Pr
T = 7. » & (__
s F dp Konam £ Cp \ Nae (48)

en donde las propiedades son del medio fluido, por lo que
f, Cp, Np , MNsc , se calculan a la temperatura del me
dio fluido { Tz ). La velocidad de reaccidn para estos -

reactores se czlcula de la forma siguiente:

Xo= X,
ffp= W (49)
F

gque junto con el AH de reaccidn , gue es una propiedad -
termodindmica <201l ce obtener y el dres de transferencia
{@m ), complermentan los datos necesarios para calcular -
la temperaturz- en la superficie catalitica, Ts.

Una ver conocida la temperatura en la superficie cata
litice v le —elocidad e reaccidn, puede oktenerse una ex-

oresidn pare lz -—elocidac intrinseca de reaccidn.
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Si las resistencias exvernas llegan a ser ilmportan- -
tes; esto s, los gradientes de concentracidn vy temperatu-
ra son significativos, la velocidad de reaccidn deberi co-

rresoonder a las condiciones de la superficie.

los mooelos propuestos para la velocidad de reaccidn,
de un sistema reacclionante catalitico heterdgenco, llegan
a Ser muy compleilons; pero bajo clertas conciciones de tra-

®Xperimental, la ecuacidn puede linearizarse,.De =sta

W
&}
£ o

con lz ecuacidn de velocidad lineszlizada v con los
valeres de velopeidad de reaccidn o las condiciones superfi

cialas, pueder. evaluarse las constantes e velocidad ¢e reac

Asi, exparimentando a diferentes temperaturas de

|-»l
by
1

fluida, wue corresponden z distintss temperaturas en -

Al
jsdl
i
1
H

superficis catalitica, se obtienen diferentes valores de

fay
U

constante ds reaccidn, la cual es una funcidn tipo Arrhe

[43)

4

nizs, k=A expi{~¥/p7); por lo gue puede graficarse Ink wv.s.
‘/Ts , paras conseguir el factor de frecuencia {(A) v la enex

gia ¢e activacidn ( Ea ).

Por lo tanto, teniendo una expresidn para calcular el

coeficiente Ge transferencia de msa
K=K (@, N)

bajec ciertas condiciones de gasto volumétrico, velocidad -

¢e sotacidn v propiedades de¢l catalizador conocidas: pue-
de determinarse si las resistencias externas son aprecia-

les v asi, llegar a establecer ecuaciones intrinsecas =~

t

Ge velocidaé de reaccidn.
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3.2. Coeficientes de transferencia d¢e masa en reactores -

de canasta giratoria.

En los reactores de canasta giratoria se ha encontra
do que el coeficiente de transferencis de masa s= ve afec-
tado por la velocidad c¢e rotacidon (u=3N) de lz canasta, -

meciante andlisise dimensional se establece ésta relacidn:

K= FLO.U, Pay B

kmzzﬁduhfkfﬂe

Lt~ =L (Leh " M0 ey 2y
i) M: QO=c+d 5 incognitas
i) L: izarb-3c-d+2e 3 ecuaciones
i) t:-1=~p~d-g 2 grades de
libertad
De (i)
Ca~d
y de (i)
b=1~d-e
sustituyendolas en (ii)
a =~d-e
km=20&%fmwdqdﬂ°
o d Q
ez () ()
Dut/ Du
en donde
Du_ Dut 4
N M rN
por lo tanto -e
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Expresando el factor de transferencia de masa como una

funcidn de un Moo modificado, en el cual la velocidad esta
representada por la rotacidn de la canasta en dimensiones

ce L/t
iy usry en {(cm~-rev) /seg
ii} u=27 rl en (cm-rad)/ seg

el rzfio de la canasta y la velocidad

en donde r representa
esquematicamente come

puede entonces representarso

n= I 7
v RIS

Sin embardgc, parece ser gue el coeficiente de trans-

erencia de maga también depznde del
mara determinar la depend

fluio volumétrico gus
encia

o=
Fe
8

al través del reactor,

pasa
encontrandose

se utiliza el andlisis dimensional,

km=f(D:Q'U, f,q’ Q)
Km=2zD°Q" 0" VR

~1a1.@ .2 1!

L= ey e e H ey ¢y

i)M: O0=d+e 6 incognitas
i) L1 1= adbsc-3d~e+2f 3 ecuaciones
i) t=1=-b-c-ef 3 grados de libertad

Resolviendo las ecuaciones por dos caminos, fijando diferentes grados

de tibertad
De (i): d=-e De (i):d=-e
y de (iii):c =1-b-e-f y de liii): b=l-c-e-f
sustituyendelas en (i) sustituyendolas en (i)
de-2b-e-t a=2creef-2
km=zD-zb.MObuvb-a—fr.eL\uo&i km::ZDz“Q'”O” e ¢ r- n ,S
Q {
km:z{ 5,:) >b<,,_ﬂ___\ (E-) u kmfvz ><UD\ DL\) !ID&\\
o u) \iou/ (Do o’ \ar/la,
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definiendo u* s—%—

en donde A=-}1er2 (area transversal al flujo)

entonces
ke (U*\®/Du? (D )'. ke _ (U \/DPUSY /DU
e () (520) () &= () (5 (5) -
ya que ya que
Du_ Dy, M Du* _Dfu* M
J 4 ol R 4 IR
se tiene entonces se tiene entonces
Kon o (U (D1 Y Km (U DPUY O gy
u "Z(U)( q) (m) u* (u)( Q ) (r&)
de acuerdo con la definicion del factor de transferencia de masa
y + . e
N T A jp =i Nas = 2Nse) ' 3 Npa) " "oy
v . it ¥
,ng(%')'mw - ,;no((%)mm)

En ambas, u* representa el efecto del gasto volumétri

co y u el efecto de la velocidad de rotacién.

Se encontrd que el factor de transferencia de masa no
es una funcidr. exclusiva del Nimero de Reynolds, sino una
combinacidn del producto c¢el cociente e las dos velocida-
des ((uy u* ) con el llimero de Reynolds. El factor de - -
transferencia <e masa ( j_ ) definido con la velocicdad u -
queda como un:z. funcidn de I xRe' por lo gue se hace rmds ade
cuado manejar.c cuando se trébaja a flujo volumétrico cons
tante y cambizndo la velocidad de rotacidn, De la misma ==
forma, el facteor de transferencia de masa (jg y definido -
con la velocidad u* queda como una funcidn del NRg, por lo
cual es mds adecuado manejzarlo al trabajar con velocidad

de rotacidn ccnstante vy variando el gasto volumétrico.
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ANALISIS DE REGRESION.

En el aralisis de regresidén una de las dos variables,
gque llamamos x, puede considerarse como una variakble ordi-
naria, esto eg, se puede medir sin error apreciable. La
otrz variable, v, es una variable aleatoria.

En el experimento, se celecciona ern primer lugar n -~
valores x1, Heseeor Ry de #, v luego s& observan los valo-

res de ¥ gue corresponden z estos valores de x, de tal ma-

—

nera gue obteremos una muestra de la forma {Xy3,vq). = -

(%p,v2Yseue, {p,¥y)+ En &l andlisis de regresion, se su

O

ne que la mediz M de ¥ depende de x, es declir, gue es una
funcion M=4{%; , que se llama curva de regresidén de ¥ con_

base en ¥. En &l caso mas sencillo, ésta puede ser una recg

ta representada por

L\(x): K@ X

A ésta se le llama recta de regresidén de Y con hase_
en x, y a la pendiente 5 se le llama coeficiente de re-
gresién.

La muestra puede usarse para estimar los parametros

&y 2. Las estimaciones puntuales de ooy 2 se pueden obte
ner por el mé:odo de mirnimos cuadrados. Si suponemos que:

A, para cada x fija la variable ¥ es normal con me-

dia o+ A% v variancia o? (no dependiente de x)
p ’

B. las n ejecuciones del experimento que proporcio--

nar la muestra son independientes.
entonces las estimaciones de &x y @ que se obtienen por -
el método de minimos cuadrados son idénticas con las esti-

maciones de maxima similizud.
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Bajo estas hipltesis, sgerd posible okbtener interva-
los de confianza para el coeficiente de regresién @ -
v para la media 4 (x), probar la hipbtesis acerca de g,
aplicar métodos del analisis de variancia, vy probar la -

hipbtesis de que la curva de regresidén es una recta.

1. Prueba de Linealidad de la Curva de Regresién.

pPara la prueba necesitamos una muestra (x3,yy),...,
(®n,vr), pero en este caso es importante gue cualquier -
valor de x aparezca al menos dos veces en la muestra, de
tal manera gue a cada valox de x que aparezci le corres—
pondan varios valores de y; la razdén para esto es que la
variancia se estimard por wvariacidn dentro de las absci-
sas fijas, v compararla con la variacién residual para -
comprobar gue el modelo es adecuado,

En la muestra Tomamos juntos los valores de y para
los que x tiene el mismo valor numérico. Parn cada uno
de loas grupos calculamos el valor medio. Si ia curva de
regresidn es una rec:ia, esos valores medios deben de lo
calizarse en una recta, aproximadamente, vy su desviacidn
con respecto a la recta de regresidén no debe ser demasia
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 desviarn en forma -
considerable de la recta de regresidn, aun cuando los va
lores en cada grupo se desvian relativamente poco de la
media del grupo, esto es, tienen sdlo una pequefia varia-
cidén aleatoria; se rechaza entonces, la hipdtesis de que
la curva de regresidn es una recta.

De la muestra se obtienen los datos siguientes :

n: tamafio Jde muestra
r: nimero de grupos
1) X2,404, Xis++., Xpr, los valores de x -

mencionados
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namero de valores de y en el i~ésimo grupo -

L
Yige Yigre--» Yin los valores de y en el =~
i-ésimo grupo, donds el primer subindice re-
presenta el grupo v =21 sequndo representyg el
nimero cdel valor de v en el Jdrupo

:i’ media de los valores de v en el i-ésimo grupc

§ : media de todos los zlores de v en la muestra

r.l-v~ ]’12’\“ ree ¥ Ty =D

Prueba de la hipdtesis de gue la curva de regresidn -
es una recta, bajo la suposicidr de que para cada x fijo -
la variable aleateria Y es normal con variancia indepen---
diente de ®. S8i se cumple la hipdtesis, v, 2= un valor que
se observa de una variable aleazoria V gue, “ajo las supo-
siciones A v B, tiene una distrizucidédn F con (r-2, n~-r) -

grados de libertad :
a) De la muestra dada, calculamos q v dy entonces

dp = g- qy
9
VO: |/(I‘—2)

%/tn 1)



L1 )

significancia oo (5% & 1%)

Se determina la sclucidn ¢ de la ecuacidn

PivEc) =1~

b) Se elige un nivel de

c)
segun la tabla de 1a
gradcs de libertad.
4, ¥revszlig, pag.

5i v, € c,

hipdtesis se rechaza.

Analisis de Regresidn

El analisis de regresidn
dezerminar si
funcidn de lz

Z

-

de nipdtesis. continuacid

temdtico de lz prueba.

la variable =zleatoria Y es realmente una

distribucidén I con (r-2,n-r)

(tabla 9a 6 9b .del apéndice -~

491-4)

no se rechaza la hipdtesis.

la

Si Vg > C,

> Analisis de Variancia.

v variancia, consiste en

variable ordinaria x, mediante una prueka -

se pregenta el desarrollo ma

.................... (x:,y:) N
linea de regresion
,J/ de la muestra
T yo§ebx-R)
y=a+bix)
Y
X X-
H
s
b:z- : coeficiente de regresidn
X

(n-Ns, = 3 xy-nxy

=x - n(x)

(n-1)s2
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De la grafica

y' =?-0 ‘,’Qd.
1 i
en donde
dimy, -¥
? 2
din(yi~—y)

2 - =112
3 d{=(n-1)(s?-2bs, b s?)
Sdiz(n-1)(s2-Hsh)

2
q2=20i
9 =q9,+q,
g =(n-Ns) =2y -n§y’

2
q,= (n~1)b25:=“n_1 ) Syy)
(n"l )sg

Prueba de la hipdtesis p=( contra la alternativa -
B+0 . Si la hipStesis pB=0 escilerta, v, resulta ser _
un valor ohservado de una variable aleatoria tal que, bajc
las suposiciones A v B, tiene distribucidén ¥ con (1,n-2) -
grados de libertad:
a) Por medio de la muestra dada calcular q vy qy des
pués 4y = q - 4y ¥ de esto,

9

Vo=
%rin-2)

L) Se elige un nivel de significancia o (5% & 1%)
¢} Se determina ¢ a partir de o
pP(Vge)=l-x
v de la tabla de la distribucidn F con (1,n-2) -
grados de libertad. (takbla 9a 6 9k del apéndice -
4, Kreyszig).
Si Vv, § ¢ no se rechaza la hipdtesis B#=0. Si v,> ¢, se re-

chaza la hipdtesis.
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3. vprueba para el Coeficiente de Regresidn.

prueba de la hipdtesis ,a=,,, contra la alternati-

va pm<A,, tajo las suposiciones Ay B :
a) Se elige un nivel de significancia « (5% & 1%)

2} Se determina el nimerc ¢ a partir de
P{Tsq)= ™
v de la tabla de la distribucién t con n-2 grados

de libertad. (Takla 8, khreyszig, paa. 490)
o) Usande la muestra se calculs

(n-Nsl=xy - ny?

g = (n-1(& - )

d),”sé cé;cula

' (n-2)(n-1s2
tez(b_m\f.ﬂiquls;

Si to>c no se rechaza la hipdtesis. Si t,S¢. rechaza la -

hipétesis.
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4. Intervalo de Confianza para el Valor Medio.

Intervalo de confianza para el valor medio A =0+ AX

cuando la curva de regresidn es una recta v se cumplen

las suposiciones A ¥ L
a) Se elige ur nivel de confianza § (95% & 99%)
b} Se determina la solucidr de o de la ecuacidén
Flci=1/2{(1+ &

)
a partir de la tabla de la distribucidrn * con

nen gracos oo Lrsertad. {(Th 2
460
2 Con 1z mussirs ms czploula

o

dy Be calculs v = v + b{x-z) - entonces

El intervalo de confianza es
CONF {y - k() <y< yrkix)

El intervalo de confianza tiene amnplitud 2k(x). Para un

elegido v una muestra dada, esta longitud depende de x,

5 -~

va

que 1 deperde de x. Ezta resulta ser minima para ®=x. La am

plitud aumenta con el crecimiento cde la distancia de x a x.



5. Presentacidén de los Resultados de las Pruebas.

A continuacidn, las pruebas realizadas, calculos , re

sultados v graficas, para las diferentes lineas de reqre-
sidén. En primer lugar se presenta el andlisis para las -~

curvas log jD v.s. log Q a Nj = cte; en seguida, para -

las curvas log jf v.s. log Q a N; = cte.

Prueba de Linealidad para la Curva de Regresidn :

log jD v.s. log Q a Ny = 1370 rpm

, 2 -
x = log ¢ vy = log jp X Xy i 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
1.29 -1.83 l1.66 —2.35 -1.83 -1.85
1.29 -1.86 1.66 ~2.40 -1.83 -1.85
0.73 -1.94 0.53 -1.41 ~1.84 -1.85
0.73 -1.83 0.53 -1.33 -1.84 -1.85
0.73 -1.78 0.53 -1.2¢ ~-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 ~1.82 -1.83
5:9.99 -16.49 11.82 -18.29
%=1.11 §=-1.83
(n=1) sy = 0.0017 Para un nivel de significancia
(n-1) s? = 0.7311 del 1 % V,(054)<c(13.3)
b = 0.0233 por lo tanto, con una probabi-
g = 0.0175 lidad del 99% se puede conside
of} = 0.0031 rar gue existe funcionalidad -
a, = 0.0144 lineal.
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Resultados para la Curva de Regresién :

log j, v.s. log Q a ¥y = 1370 rpm (I1N)

x = log Q y = log i Y y xy
0.71 -1.78 0.50 3.1e ~-1.26
0.74 -1.83 0.54 3.33 -1.34
1.18 -1.80 1.39 3.24 ~-2.12
1.19 ~1.79 1.41 3.21 -2.13
1.28 -1.8% 1.64 3.47 -2.39
1.29 ~1.83 1.67 3.35 ~-2.3¢
1.42 -1.82 2.03 3.31 -2.59
1.45 ' -1.84 2.10 3.39 -2.67
1.56 -1.8¢9 2.44 3.59 -2.9¢
1.67 -1.84 2.79 3.38 ~3.07
1.74 n=l1  -1.85 3.03 3.42 -3,22

5:14.22 220,13 19.53 36.86 -2¢.10
x=1.29 y =-1.83
{n-1) 8,, =-0.,0€85
(n-1) 82 = 1,1350
(n-1) s} = 0.0091
d; = 3,0041
g = 0.0091
a, = 0.0049
b =~0,06
r =-0.€3

y=-1.75-0.06 X

i}y prueba de la hipdtesis nula H,: B=0 contra la al

ternativa H,: 8 #0 . Para un nivel de significanr-
cia del 5 %

va{75%) > c(812) = H, se rechaza



.
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.

por lo tantc, con una prokabilidad del 95% se pusg

de suponer gue existe dependencia del icg jD con

respecto al log Q.
Prueba de la nipdtesis rnula Hoims(
contra la alternativa la : <

Para un nivel de significanecia del 5%

to(-2.7¢) « c(-1.83) = Ho se rechaza

vor lo tanto, con una proizabilidad del 95% se pue
de asegurar gue la pendiente de la lires de regre
sidn es negativa.

Intervalo de confianza para la rect: de regresidn.

Para un nivel de confianza del 993

y=-1,75-0,06 x
h=(0.09+0.88 (%-1.29))"2
k(x)= 0.08 h

v h k (x) vk (X) v+k (%)
.79 .0.62 0.05 -1.84 -1.75
.80 0.55 0.04 -1.84 -1,7¢
.81 0.48 0.04 -1.84 -1.77
.81 0.41 0.03 ~-1.84 -1.78
.82 0.35 0.03 -1.85 -1.79
.82 0.31 0.02 -1.85 -1.80
.83 0.30 0.02 ~1.85 -1.81
.84 0.32 0.02 -1.8¢ -1.81
.84 0.3c¢ 0.03 -1.87 -1.82
.85 0.42 0.03 -1,88 -1.82
.85 0.49 0.04 -1.89 -1.82
.86 0.5¢ 0.04 -1.90 -1.82

I I N A R R
L e I S RS SRR R W
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~-1.7 A
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y=- 1.75-0.06%

L3
'\\‘
\\V
\\\
‘\\\
Sl
SS—— e .
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Fig1.All.Grafica de log Ip v8. log Q con su intervalo de confianza @ N,=1370 Rew

set



Resultados para la Curva de Regresidn:

x=log @

1.20
.40
.47
.55
.66
.73

[N SR PR WP

B
#
| aa BN}
U

i)

log jD V. Ss.

<

v=log 3,

-1.
-1.
-1,
-1.
~-1.
-1.

-11.
=-1,

81
84
54
91
83
80

03
84

(n-1)
{n-1)
(n-1)

log ¢ a Yy = 1860 rpm

x2

1.45
1.97

2.16
2.41
2.76
2.98

13.72 2

=-0.0013

= 0.1793

= 0.00¢9

= 0.1x107%
= 0,009

= 0.0069
=-0,01
=-0.04

w=-1.83-0.01 x

2
Yy

3.29
3.37
3.37
3.66
3.33
3.25

0.27

(I2N)

-2.18
-2.58
~2.70

-2.97
-3.03
-3.11

~16.57

Prueba de la hipdtesis nula Ho:pa=Q

contra la alternativa Ha:s#Q

Para un nivel de significancia del 50 %

vo(0.006) > ¢(0.00) = Ho se rechaza
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por lo tanto, con una prokaiilidad del 50 % se -
puede suporer gue existe dependencia del log jD -

con respecto al log Q.

ii) Prueba de la hipdtesis nula Ho:; 3 =0

contra la alternativa Ha: 3 <
Para un nivel de significancia del 50%
to(-0.08) <« ¢(0.00) = [lo se rechaza

por lo tanto, con una prokatzilidad del 50% se -
puede asegurar que la pendiente de la linea de -

regresidn es negativa.
iii) Intervalo de confianza para la linea de regresién.

Para un nivel de confianza del €0 %

y=-1.83-0.01 x

\
n=(0.17+5.58 (x-1.50)"2

k(x)=0.04 h

v h k{x) v-k (%) y+k (%)
~-1.84 0.82 0.03 -1.87 -1.80
-1.84 0.€63 0.02 -1.86 -1.81
-1.84 0.47 0.02 -1.8¢ -1.82
-1.84 0.41 0.02 -1.85 ~-1.82
-1.84 0.47 0.02 -1.86 -1.82
-1.84 0.62 0.02 -1.8¢ -1.81
-1.84 0.81 0.03 ~1.87 -1.81



log i, 4

-1.8 -

y+kix)

. : y=-1.83-0.01x

T y-k(x)

A4

1.2

14 1.6 1.8 log Q

Fig 2.All.Grafica de logj, vs log @ con su intervalo de confianza @® N,=1860 ren

a1
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Resultados para la Curva de Regresidn:

log jD v.s. log Q a N, = 2320 rpm (I3N)

2 2
x = log Q = | X Y
y = log J, xy
1.30 ~1.8¢ 1.70 3, 4¢ ~-2.42
1.45 -1.84 2.10 3,39 ~2.67
1.5¢ ~-1.87 2.43 3.49 -2.91
1l.5¢6 -1.82 2.77 3.32 -3.03
1.€7 ~1.83 2.77 3.34 -3.04
1.74 n=7 =-1,93 3.02 3,72 ~3.3¢
Zi1l.12 -13,0¢ 17.82 24.38 -20.77
x=1.59 G=-1.,87
(n=1) Sy =-0, 0159
{n-1) &t = 0.1€13
(n-1) s? = 0.0098
9 = 0.00le
a = 0,0098
s = 0,0083
b =-0.10
r =-0,39

i) pPrueba de la hipdtesis nula Ho: 3 =0

contra la alternativa Ha: B#0

Para un nivel de significancia del 20 %

v0(0.95) > c(0.73) = 0 se rechaza
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por lo tantc, con una probzbilidad del 80% se -
puede suponer gque existe dependencia del log jD
con respecto al log Q,

ii) prueba de la nhipotesis nulsz Ho:,e =0

cortra la alternativa Ha: = <0
Para un nivel de significancia del 20 %

to(~0.97) « ¢(-0.92) =+ Ho se recnaza

per lo tanto, con una prokabilidad del S0% se
puede asegurar que la perciente de la linea de
reJresidn es negativa.

1ii)} Intervalo de confianza pars linea de regresién.
Pars un nivel de confianza del 80%

v=-1,71~0.10 =

12
h=(0.1446.20(x-1.59)

k(x)=0.06 h

v h k{x) ek (x) y+k {2
-1.82 1.04 0.06 -1.89 -1.77
~-1.84 0.81 0.05 -1.89 -1.79
-1.83 0.60 0.04 -1.88 ~-1.81
-1.8¢ 0.44 0.03 -1.88 -1.83
~1.87 0.38 0,02 ~1.89 -1.84
-1.88& 0.45 0.03 -1.,91 -1.85
-1.8¢% 0.5 0.04 -1.983 ~1.88
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-—1.8 -y

-19 4

Fig3.

\~.
\\\
. \‘\\;\\\ g
— . —
T B y + ke(x)
—
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T—
, T y=-171-010x
i e P S M\ .
. \\‘\
______ e |
Ly k)
T g e { ¥ T 7 1
1.2 1.4 1.6 1.8 log Q
All.Grafica de log j, vs log @ con su intervalo de confianza @ N;=2320 rPH
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Resultados para la Curva de Regresidn:

X

log jD V.S,

= log Q v = log jD
1.22 -1.74
1.43 -1.85
1.56 -1.89
1,68 -1.85
1.z -1.85
1.73 -1.92
1.7¢ n=7 -1.87

$11.02 _-l2.98

x=1.57 w=-1.85
i)

logQ a N

4

112

= 2750 rpm { 14N}

x2 Y2 Xy
1.49 3.02 ~2.12
2.05 3.42 -2,65
2.42 3.57 ~2.94
2.77 3.44 ~3.09
2.80 3.43 -3.10
2.98 3.69 -3.32
3.08 3.51 ~3.29
17.58 24.10 -20.50
(n-1) s,, =-0.0544
(n-1) s? = 0.2196
(n-1) s? = 0.0198
q, = 0.0135
g = 0.0198
4, = 0.00€3
b =-0.25
r =-0.83
yv=~1.4€~0.25 x

Prueba de la hipétesis nula Ho : 3 =0

contra la alternativa Ha : /330

Para un nivel de significancia del 5%

ve(10.71)

>

c(#.F1)

= Ho se rechaza
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por lo tanto, con una prokakilidad del 95% se -
puede suponer gue existe deperdencia del log j

con respecto al lcg Q.
ii) Pruebaz de la hipd<esis nula #3 : m=0
contra la alverna=iva Ha: 5 < C
Para un nivel de significanciz del 5 ¢
o {=3.26) <« c{-2.02) = Ho se rechaza

’

por lo tanto, cen una oropatilidad del 9% ¥ se
puede asegurar gue la pendiente de la lirea de
regresidn es negativa.
iii) 1Intervalo de corfianza para la linea de regresidn.
Para un nivel de confianza del 95%
y==1.46-0,25 %

h=(0.14+4.55(x-1.57))"2

k(x)=0.14 n

Yy h k(x) vk (%) y+k (%)
-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
-1.8¢ 0.38 0.03 -1.90 -1.83
-1.89 0.4¢6 0.04 -1.93 ~1.84
-1.91 0.6l 0.06 ~1.97 -1.85



log j,
-1.7
1.8 4
;
yfk(X)
-1.9 -
y=-146-0.25x
y-k(x)
v Al -y d T v ¥ Bt

1.2 14 1.6 1.9 log Q

Fig4.All.Gratica de log j, vs. log @ con su intervalo de confianza @ N,=2750 reM
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Prueba de Linealidad para la Curva de Regresidén :

log j* v.s. log Q a N=1370 rpm

x=log Q v=1log ); X bis% n; Y5
0.73 1.4 0.53 1.19 1.75 1.74
0.73 1.75 0.53 1.28 1.75 1.74
0.72 1.83 0.53 1.33 1.75 1.74
1.13 1.34 1.40 1.58 1.30 1.24
1.18 1.34 1.40 1.58 1.30 1.34
1.29 1.29 1l.€6 1.54 1.20 1.18
1.29 1.17 1.66 1.51 1.20 i.18
1.44 1.07 2.06 1.54 1.06 1.05
1.44 n= 1. 2.06 1.48 1.06 1.05
S:9.99 12.36 13.02 11.82
;(’-:l - ll S}:l - 37
i
(n=1) S84y =-0.7046
(n-1) Si 3.7242
b =-0,9729
n=2.45-5.97 x
q = (3.0236
a = $.0031
d5 = 3,0205

Para un nivel de significancia del 1%
v_(0.38) < ci{l13.3
O( ) )

vor lo tanto, con una probabilidad del 99 % se pue-

de considerar que existe funcionalidad lineal.



Resultados para la Curva de Regresién

log jB v.s. log @ a Nl=l370 rpm {ILQ)

¥ =1log 0 vy = log j] %%

.
[

N
s S Mth RO DLW

o

R T T S T T
RN

~)

EL14.22
x=1,29

i)

0.50
0.54
1.39
1.41
1.64
1.67
2.03
2.10
2.44
2.79
3.03

.
ur w

.
[ B VU EURN B ¢4 )

~1 I

' .
[ee]

N e N Q

.

C OO b b b e e e
bl . .
SO

=3
b
—t
j.

_13.12 19.53
y=1.19

(n-1) S,
(n~1) &2
(n-1) S}

2
Y

.36
.07
.79
.78
.37

43
.15
.06
.74
.65
.52

O OO R e W

st
o

.93

=-1,2051
1.1363
1,2873
1.2781
1.2873
0.0083
=-1.06
=-(.9974

It

i

]

i

1}

y=2.57-1.06 x

xy

1.29
1.29
1.57
.39
.50
.54
.52
.49
.34
.35
.26

[ S TR S S SV

pd

.75

[
(6

Prueba de la uipdtesis nula Ho: ,a=-1

contra la zlternativa Ha: /3 <~

Para un nivel de significancia del 3%

to(-2.01) < e(-1.83}

=% Ho se rechaza

Ho
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por lo tanto, con una probabilidad del 95% se pue-

de suponer que existe dependencia del log j* con
D

respecto al log Q v asegurar que la pendiente de -

la linea de regresidn os menor a - 1
ii) Intervalo de confianza para la linea de regresién.
Para un nivel de confianza del 95 %
vy = 2,57 - 1,06 x

h =(0.09+0.88 (x~1.29))?

k(x)= 0.06 n

g y h x (x) Y-k (x) y+ kix)
0.7 1.82 0.63 0.04 1.78 1.86
0.8 1.72 0.55 0.03 1.68 1.75
0.9 l.61 0.48 0.03 1.58 1.64
1.0 1.50 0.41 0.02 1.48 1.53
1.1 1.40 0.35 0.02 1.38 1.42
1.2 1.29 0.31 0,02 1.27 1.31
1.3 1.13 0.30 0.02 1.17 1.20
1.4 1.08 0.32 0.02 1.06 1.10
1.5 0.97 0.36 0.02 0.95 0.99
1.6 0.87 0.42 0.02 0.84 0.89
1.7 0.76 0.49 0.03 0.73 0.79



1"e

>

log igi

1.9 1

1.7

ey = 257 -1.06x

...... y'=2.48 -1.01x

1.3 A

1.1 4

C.9

G.7 -
y~kix)

S
Y ¥ ¥ r - Y i s T ¥ T e

0.7 0.9 1.1 13 15 1.7  log Q

Fig5.All.Graticas de log ]; vs. log Q con su intervalo de contianza @ N, =1370RPM
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Resultados para la Curva de Regresidén

loy jg v.s. log 0 a o= 1860 rpm (12Q)

2 2
= log @ y=1ogj1’; X y xy
1.20 1.44 1.45 2,06 1.73
1.40 1.21 1.97 1,47 1.70
1.47 1.14 2.16 1.31 1.68
1.55 0.98 2.41 0.97 1.53
1.66 0.97 2.76 0.93 1.60
1,73 n=G p,a2 2.98 0.85 1.59
= 9.01 6.67 13.72 7.60 9.83
x=1.50 y=1.11
(n-1) S« =-0,1806
{n-1) s = 0.1793
(n-1) 8§ = 0.1905
a = (.18l19
=t = 0.1905
q = Y.
q2 = 0,0086
b =-1,01
e :-Q.9790

y=2.63-1.01 %
i) Prueba de la hipftesis nula Ho: MB=-1
contra la alternativa Ha : 3<-1
Para un nivel de significancia del 50 %

to(-0.07) < ¢(0.00) . = Ho se rechaza
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por lo tanto, con una probabilidad del 50% se -~
puede suponer gue existe dependencia del logjs -
egurar que la pendien-

coh respecto al log Q v a
ién es menor a - l.

s
te de la linea de regresid

ii)} Intervalo de confianza para la linea de regre- -
sién.
Para un nivel de confianza del 60%

y = 2.63 - 1,01 =
1
h =(0.17+5.58 (x~1.50))"

k(x)= 0.04 &
% h kfu) y-k (%) y+k (%)
1.42 c.82 0.04 1.38 1.45
1.31 0.63 0.02 1.29 1.3
1.21 0.47 0.02 1.19 1.23
5 1.11 0.41 0.02 1.10 1.13
6 1.01 0.47 0.02 0.99 1.03
7 0.91 0.62 0.03 0.88 0.94
8 0.8l 0.81 0.04 0.78 0.85



-2t

log i
1.6 1
.._.__.y= 263"‘1-01 X
1.4 - e y'=274-1.00%
1.2 4
4
1.9
0.8 A
T v T A L) ¥ 1 h
1.2 14 16 18 log Q

Figb.All.Graficas de log ] vs log Q con su intervalo de confianza @ N,=1860RPM



Resultados para la Curva de Regresién :

log jg v.s. log Q a N, = 2320 ropm (I3Q)

3

x=1log Q vy = log j; b4 ¥ Xy
1,30 1.3% 1.7¢ 1.9z .81

45 l.2¢ 2.10 1.59 1.83

1.5%6 1.1z 2.43 1.25 1.78
1.66 1.0¢ 2.77 1.12 1.76
1.67 1.03 2.77 1.11 1.7¢
1.74 G.88 3.02 0.77 1.52
1.74 n=7 0.90C 3.04 0.80 1.56
211,12 7.65 17.83 8.57 11.98

%=1.5¢ y=1.09

(n~1) S, =-0.1764

(n~1) §% = 0.1612
(n-1) s} = 0,2030
g; = 0.1930
g = 0.2030
qy = 0.0101
b =-1.10
r  =-0.9791

y=2.84-1.10 x
1} Prueba de la hipStesis nula Ho: R==1
contra la alternativa Ha: ;3 <-1

Para un nivel de significancia del 25%

to(~0.84) < c(~-0.74) = Ho se rechaza
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por lo tanto, con una probabilidad del 75% se -
puede suponer gue existe Zzpendencia del log js
con respecto al log Q v aszgurar que la pendien-
te de la linea de regresisr es menor a - 1.

i1} Intervalo de ccnfianza parz la linea de regresién.

Para un nivel de confianza del 80%

y = 2.84 - 1.10 =
1
h =(0.1446.20 (x-1.59)) 2
X(x)= 0,07 h

¥ h k(x) -k (x) yv+k{(x)
1.52 1.04 0.07 1.45 1.59
1.41 0.81 0.05 1.35 1.46
1.30 0.60 0.04 1.26 1.34
1.19 0.44 0.03 1.16 1.22
1.08 0.38 0.03 1.06 1.11
0.97 0.47 0.03 0.94 1.00

0.86 0.65 0.04 0.82 0.91
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tog joA
1.6
—y=2.84-110 X
------ y'=2.82-114X
14 4
1.2 -
4
1.0
0.8 -
1.2 1.4 1.6 18 log Q@

Fig7 All.Graficas de log jp vs. log @ con su ntervalo de confianza @ N,=2320RPM



Resultados para la Curva de Regresidn :

% = log

1,22
1.43
1.56
1l.66
1.67
1.73
1,76

2:_11.02

x=l,57

i)

log jB v.s. log Q a N4 = 27

54
Q vy = log i
1.67
1.34
1.18
1.10
1.10
0.97
n=7 0.99

o
WO ow

1l.49
2.05
2.42
2.77
2.80
2.98
3.08

r

y=3.1

2.77
1.80
1.39
1.21
1.20
0.94
$.99

10.31

=-0,2752
0.2196
0.3508
0.3449
0.3508
0.0059
=-1.25%

=-0.9913
7-1.25 %

i

i

i

i

50 rpm {I4Q)

2,03
1.92
1.84
1.23
1.383
1.¢8
1,74

12.87

Prueba de lz hipdtesis nula Ho : [3=-

contra la alternativa Ha: m4<

-1

Para un nivel de significancia del 1%

to(=3.-16)

< cf

-3.37)

= Ho se rechaza
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ror lo tanto, con una probabilidad del 99% se -
puede suponer que existe dependencia del log jB
con respecto al log Q v asegurar que la pendiente

de la linea de regresidn ¢g menor a - 1

ii) iIntervalo de confianza para la linea de regresidn.

Para un nivel de confianza del 99%

y = 3.17 - 1,25 x

h =(0.14+44.55(x-1.57))"

k(x)=0.14 h
v h k(%) y-k(x) y+k{x)
1.66 0.88 0.12 1.54 1.78
1.54 0.70 0.10 1.44 1.63
1.4l 0.53 0.07 1.34 1,49
1.29 0.41 0.06 1.23 1.34
1.16 0.38 0.05 1.11 1.2l
1.04 0.46 0.06 0.97 1.10

0.91 0.6l 0.08 0.83 0.99



Taar

.‘-Al
log |,
1.7 1 !
] —y=317-125x
----- Y'=3.06"il1g X
1.5
1.3
11 A
0.9 -
y - kix)
1.2 1.4 1.6 1.8 log O

Fig8.4H.Graficas de log j; vs. log G con su intervals de confianza ® N,=2750 rM
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6. Comparacién de Resultados.

Linea de Probabilidad de

Regresidn funcionalidad a b r n
I1N 95% -1.75 -0.06 -0.63 11
I2N 50% -1.83 ~0.01 ~-0.04 6
13N 80% -1.71 -0.10 -0.39 7
I4N 95% -1.46 -0.25 ~0.83 7
119 95% 2.57 -1,06 -0.99 11
1290 50% 2.63 -1.01  -0.98 6
I3Q 75% 2,84 -1.10 -0,98 7
149 99% 3.17 -1.25 -0.99 7

De la tabla se puede observar que se tiene un mejor
ajuste (coeficiente de correlacidén r, en valor absoluto,
mids cercano a la unidad) para las curvas de regresién - -~
log’jg v.s. log Q, por lo que se usan estas relaciones pa-
ra determinar los coeficientes de transferencia de masa co
me una funcidn de la velocidad de agitacidén y del gasto vo-
lumétrico.

Una vez ajustadas a una velocidad de rotacidn, se ajus
tan los valores del log jg para las diferentes velocidades
de agitacion, ya que se sabe que log jg v.es, log Na Q= -~
cte son rectas (Ref. 10 ); de las lineas de log jg v.s. log
Q a N = cte, para un valor dado de Q se obtienen diferentes
valores de log jﬁ para los correspondientes valores de N, -
consiguiendose asi una linea de regresidn: ahora, para dife
rentes valores de Q se tienen varias lineas de regresidn de
log js ves., log N a Q= cte; de las cuales se obtienen valo-
res de log j*, para un valor dado de N, para sus correspon-
dientes valo?os de Q. Sucesivamente hasta obtener como cog
ficiente de regresidén la unidad en ambas funciones: el méto
do y los resultados se muestran a continuacidén :
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log jf= 2.57-1.06 log Q; r=-0.997 1.32 1.08 0.93 0.&
log jA= 2.63-1.01 log Q; r=-0.979 1.44 1.22 1.07 0.96
log j*=2.84-1.10 log Q; r=-2.979 1.55 1.30 1.14 1.02
log j*= 3.17-1.25 log @; r=-0.991 1.69 1.41 1.23 1.09

log j%=-2.47+1.20 log N; r=0.986 1.30 1.46 1.57 1.6&
log j£=-2.29+1.97 log N; r=0.995 1.08 1.22 1.32 1.40
log j4=-2.16+C.29 log N; r=0.998 0.93 1.06 1.15 1.23
log j#=-2.07+0.92 log N; r=0.995 0.82 .94 1.03 1.10

.85 0.93 06.99

~3
(&)

log j$=—l,98+0.86 log N; r=0.989 0.

log j5= 2.48-1.01 log Q; r=-1.0 1.3¢ 1.08 0.93 0.82

=
pos
o
jt
o]
™o
[
.
o
[e)]
O
(o)
.

log j¥= 2.74-1.09 log Q; r=-1.0

.32 1.15 1.03

-]
.

ui
~3
[3=3

log j5= 2.92-1.14 log Q; r=-1.0

log j*= 3.06-1.19 log Q; r=-1.0 1.66 1.40 1.23 1.10
leg j6:—2.48+l.20 log W; r= 1.0 1 : 15 ml/seg
27 ¢ 25 ml/seg
log jj=-2.28+1.07 log N; r= 1.0 Q3 ¢ 35 ml/seg
Q4 ¢ 45 ml/seg
log j%=-2.16+2.28 log N; r= 1.0 g 2 55 ml/seg
X1 : 1370 rpm
log j6=—2.06—f.92 log N; r= 1.0 32 : 1860 rom
33 : 2320 rpm
loy j6=-l.99—3.87 log N; r= 1.0 :4 : 2750 rpm
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Las lineas de regresidn ajustadas de ésta forma, se

representan con linea punteada en las graficas I11Q, I2Q,
IBQ' I"IQ-

De las lineas de regresidn log jg v.s. log Q a N=cte,
se observa que la pendiente y la ordenada al origen son ~-

Zurciones de la velocidad de rotacidn de la siguiente for-

TEEL Y

al=-3.49+4191 logN

b, = 0.87-0.60log N

También los coeficientes de las lineas de regresidn
log js v.s. log N a {=cte, se observa que son funciones -

22l gasto volumétrico:

al=-3.43+0.87 log O

b= 1.91-0.60 log Q

A partir de las ecuaciones anteriores y de la defini-~

oidn  dada para el factor de transferencia de masa,

se pue
: 1legar a

una ecuacidn del coeficiente de transferencia_
masa como funcidn de la velocidad de rotacidn y del gas
= volumétrico:

i1

i

i1

o *‘KSA' (Nse) ™

@ N=cte @ Q=cte

. * + -

log j, =ay+b,log Q
+ +

ay an

log j; =ap+Bylog N

. . + B
iy =10 jD=10a° NPa



i3l

igualando con su definicion y despejando Kk,

v dy + an +
kmza‘—(%:—)f,;ob"” K, = X%Nbﬁ
ke = A7, Q%W Kp = AG N3
en donde en donde
A}, =348 %1078 N Ao =348%10° Q"7
B}, =1.87-0.60log N Bg="91-0.60log Q
por lo tanto por (o tanto
ko=3485 107 N g T g N km=3485107° Q1% N 0401000
Q-O.&O log H:N-O‘w tog Q ,

log (O-ueo mg"):log(Nwow ieg Q)

-0.60 logh {ogQ@ =-060 logQ log N

Obteniendose asi, una expresidén del ceoeficiente de -
transferencia de masa K, , como una funcidén de la veloci-
dad de rotacién (i) v del gastc volumétrico (Q) . Acepta--
ble, Unicamente para los intervalos:

i} Gasto volumétrico en ml/seg
15 < ¢ < 55

ii) vVelocidad de rotacién en RPM
1370 < v < 2750

v para el reactor de canasta catalitica giratoria, con la
canasta tipo I.
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ETEMPLG DE PROELEMA DE CAICULO

La dererminacidn del coeficiente y del factor de -

transferencia de masa

n

a e efectle para un gasto volumétri-
i ’)4 . . ~ (e
co de ¢ = 3€.}8 cm”/ sey v para une velocidac¢ ce rotacioén

Gc N o= 2387 RPM, utilirzndo le cernaste tipo I.

i) velocidad ce <ransferenciz de masa ()

nN-_-%
para
aw=218 %107 g
M =128 g/gmol
t =3600 seg
se tiene
y=4.73 %107 gmol/seq
entonces
n
m, =-N-E-
donde

Np = 4 pastillas
por lo tantc

m,=11.83%10°°  gmol/ (seg-pastilla)

e



ii) Gradiente de concentracion (Pg - Py)
a) Presidén de vapor dzl naftaleno (Pg)

log P, = —0.05;223 A B
en donde
A = 71401
B=11.450

133

Durante la corrida, la temperatura en el sistema no -

se mantuvo constante, debido a problemas de friceidn origil

nados por la flecha del reactor, v va zus la presidn dz va

por del naftaleno es una fuuncidn de la -emperatura,

fue ne

cesarlo obtener una presion de vapor dzl 2a2ftaleno prome—-

dic. Para esto, se tomardn datos periddi-zzmente de la tem-

pzratura, con los valores de temperatura sbtenidos se cal-

cularan las correspondientes presiones dz vapor del naifta-

leno y el valor promedio se consiquid mediante la ecuacidn

siguiente

t
4 Rt at

(R o=
S ‘avk \dt

o

en donde, la integral

i
{,Pst) at

se encuentra mediante integracidn grdfica, esto es

1 n
Pty dt = 5 A

inl
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en donde AL, representa el area de un trapgecio
A= 1 (t:-t. ) f(P (t)+P . 3
o2 =1 ! e/

por lo que la presidn de vapor promedic gueda determinada

!_)01,'
5
2 A
(P ), ez ——
S ‘ave t
rerlizando los ¢flculos
£ {min) (oK) Ps(mm Hi Ai
-2
0 297.02 7.84 x 107 n ot
5 297.12 7.92 x 1072 2'§ggj
10 297.32 8.07 % 107 ¢ 0. 4050
15 297.39 8.13 » 1072 00
10 297.56 8.27 x 107¢ 04138
25 297.59 8.29 » 107 5 4158
3 297,66 8.35 x 10 = .
-2 0.4265
35 298.1) 8.71 x 10 ° " 000
20 298.13 8.74 x 107¢ 0 6151
&7 298.26 8.84 x 10 °© 0 2665
50 298.36 8.93 x 10 % 0. 4468
55 298.38 8.95 x 10 ° 0. 0495
60 t=60 min 298.48 9.03 x 1072 U7
ZAi= 5,0787 min-mm Hg

por lo tanto

(Ps)ave=8.46 % 10 mm Hg

ave
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Una vez encontrado el valor promedio para la presién
de vopor del naftaleno, de éste resultado se obtiene el -

valor de-le temnerstura promedio del sistema, mediante la

ecuacisn
_ -005223 A
L1
[Og (PS )cve" B
Tave= 297.81 °K
hY Presidn parcial del naftaleno en la corriente de

aire (Pg)

B =Vqr R
=
para
P =585 mm Hg = 0.7687 atm
R =82 r;rln;[a}?
Q =36.18 ml/seg
Tave = 207.81 °K
Ny = 4.73 % 10.B gmol/ seg
se tiene

n,=11.37 % 107 gmol/segq
,=4.16 % 10°°

Py=2.43% 107 mm Hg
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1ii) Area de transferencia (a,)

a) Area inicial de transferencia

a°=2(%n'd:) + T dshe
para
de=0.31 cm
he=0.60 cm
se tiene

d0=0.7353 cm?

b) Area final de transfererncia
a=20wd® . wd h
=iy mdy 1My

en donde

para
w, =01679 g
w, =01897 g
se tiene
d,=0.29% cm
h,=0585 <m

por {o tanto

a,=0.6783 cm?
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c) Promedio logaritmico del drea de transferencia

a, - a,

a_=

m
a
ln L.
2

a,=07067 cm?

iv) Coeficiente de transferencia de masa (Ky)

, Tp
" an(P,-PB)

k=2.78 % 1077 ——9MO
seg-cm*-mm Hg
transformandolo
K=k RT
km=5.15 ST
seg

y) Pactor de transferencia de masa (];)

2/3

=(kgf> (j:é\—\) para N=cte

]

e
D

en donde, A_, representa la seccidn transversal del reac-
2

-

tor, el dres *rensversal al flujo, gue es de 51.55 cm
La viscosicad, lo cdensidad v la difusividad molecular, cg

rresnonde 2l medio fluido (AIRE) v se evaluan a la tempe-

- . - . -~ o
ratura promedio del sistema (T,e= 297.81 "K)

entonces
-4 g9
L«=1.84 ¥ 10 m
por lo tanto
-4 g
P=01 %100 = iz =13.18
cm?

B =839 %107

segq
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