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c̄ Señal de una entrada tipo escalón

cp Capacidad térmica específica de la mezcla de reacción J/g/K

cp,0 Capacidad térmica específica de la corriente de entrada J/g/K

C Acetato sodio —

C Concentración de marcador en la corriente de salida 1/tiempo

C0 Concentración de marcador en la alimentación 1/tiempo

CA Concentración de acetato de etilo mol/L

CB Concentración de hidróxido de sodio mol/L

CC Concentración de acetato de sodio mol/L

CD Concentración de etanol mol/L

CA,0 Concentración inicial de acetato de etilo mol/L

CB,0 Concentración inicial de hidróxido de sodio mol/L

CA,j Concentración de A en el reactor j mol/L

CA,j,s Concentración de A en el reactor j en estado estacionario mol/L

C ′A,j Concentración de desviación de A en el reactor j mol/L

C̄A,j Señal de la concentración de desviación de A en el reactor j mol/L

CA,j−1 Concentración de A en la entrada del reactor j mol/L

CA,j−1,s Concentración de A en la entrada del reactor j en estado es-

tacionario

mol/L

C ′A,j−1 Concentración de desviación de A en la entrada del reactor j mol/L

C̄A,j−1 Señal de la concentración de desviación de A en la entrada del

reactor j

mol/L

CB,j Concentración de B en el reactor j mol/L

CB,j,s Concentración de B en el reactor j en estado estacionario mol/L

C ′B,j Concentración de desviación de B en la salida del reactor j mol/L
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C̄B,j Señal de la concentración de desviación de B en la salida del

reactor j

mol/L

CB,j−1 Concentración de B en la entrada del reactor j mol/L

CB,j−1,s Concentración de B de entrada al reactor j en estado estacio-

nario

mol/L

C ′B,j−1 Concentración de desviación de B en la entrada del reactor j mol/L

C̄B,j−1 Señal de la concentración de desviación de B en la entrada del

reactor j

mol/L

CB,p Concentración de B a la salida de un reactor de flujo pistón mol/L

CRP Curva de reacción del proceso —

CSTR Continuous Stirred Tank Reactor —

d̄ Señal de la variable de perturbación o carga del proceso

D Etanol —

D Ganancia derivativa de un PID con filtro en la derivada

E Energía de activación J/mol

EK Energía cinética J

EP Energía potencial J

ET Energía total J

FB Flujo molar de hidróxido de sodio mmol/min

GCRP Función de transferencia de la curva de reacción

Gd Función de transferencia de la perturbación

Gf Función de transferencia del elemento final de control

GF Función de transferencia global asociada a una perturbación

en el flujo de alimentación

mol min/L/mL

Gm Función de transferencia del aparato de medición

Gp Función de transferencia del proceso

GT Función de transferencia global asociada a una perturbación

en la temperatura de alimentación

mol/L/◦C

GX Función de transferencia global asociada a una perturbación

en la composición de alimentación

—
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Gα,X,j Función de transferencia del reactor j asociada a los cambios

de concentración de B

—

Gα,Ψ,j Función de transferencia del reactor j asociada a los cambios

de concentración de A

—

Gβ,X,j Función de transferencia del reactor j asociada a los cambios

de concentración de B

—

Gβ,Ψ,j Función de transferencia del reactor j asociada a los cambios

de concentración de A

—

Gε,X,j Función de transferencia del reactor j asociada a los cambios

de concentración de B

◦C L/mol

Gε,Ω,j Función de transferencia del reactor j asociada a los cambios

de temperatura

—

Gµ,X,j Función de transferencia del reactor j asociada a los cambios

de concentración de B

—

Gµ,Φ,j Función de transferencia del reactor j asociada a los cambios

de flujo

mol min/L/mL

Gµ,Ω,j Función de transferencia del reactor j asociada a los cambios

de temperatura

mol/L/◦C

h0 Entalpía específica de la corriente de entrada J/g

h Entalpía específica de la corriente de salida J/g

H Entalpía de la mezcla de reacción J

H̃A Entalpía molar parcial del acetato de etilo J/mol

H̃B Entalpía molar parcial del hidróxido de sodio J/mol

H̃C Entalpía molar parcial del acetato de sodio J/mol

H̃D Entalpía molar parcial del etanol J/mol

I Ganancia integral de un PID con filtro en la derivada

J(θ) Función de distribución de tiempos de residencia —

k Constante de rapidez de reacción L/mol/min

k0 Factor preexponencial L/mol/min

K Ganancia de un modelo de POMTM
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Kc Ganancia proporcional

Kα,X,j Ganancia del reactor j asociada a los cambios de concentra-

ción de B

—

Kα,Ψ,j Ganancia del reactor j asociada a los cambios de concentra-

ción de A

—

Kβ,X,j Ganancia del reactor j asociada a los cambios de concentra-

ción de B

—

Kβ,Ψ,j Ganancia del reactor j asociada a los cambios de concentra-

ción de A

—

Kε,X,j Ganancia del reactor j asociada a los cambios de concentra-

ción de B

◦C L/mol

Kε,Ω,j Ganancia del reactor j asociada a los cambios de temperatura —

Kµ,X,j Ganancia del reactor j asociada a los cambios de concentra-

ción de B

—

Kµ,Φ,j Ganancia del reactor j asociada a los cambios de flujo mol min/L/mL

Kµ,Ω,j Ganancia del reactor j asociada a los cambios de temperatura mol/L/◦C

L Respuesta última

M Magnitud de la función escalón de la perturbación

N Coeficiente filtrante de un PID con filtro en la derivada

P Ganancia proporcional de un PID con filtro en la derivada

PFR Plug Flow Reactor —

PID Controlador Proporcional-Integral-Derivativo —

POMTM Primer orden más tiempo muerto —

q Flujo volumétrico de salida mL/min

q0 Flujo volumétrico de entrada mL/min

qj Flujo volumétrico de salida del reactor j mL/min

qj−1 Flujo volumétrico de entrada del reactor j mL/min

qj−1,s Flujo de entrada al reactor j en estado estacionario mL/min

q′j−1 Flujo de desviación de entrada al reactor j mL/min

q̄j−1 Señal del flujo de desviación de entrada al reactor j mL/min
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Q̇ Carga térmica J/min

Q̇j Carga térmica suministrada o extraída del reactor j J/min

r2 Coeficiente de determinación —

rB Rapidez de reacción del hidróxido de sodio mol/L/min

rB,j Rapidez de reacción de B en el interior del reactor j mol/L/min

R Constante universal de los gases J/mol/K

S Pendiente de la curva de reacción en el punto de inflexión —

t Tiempo min

tD Tiempo muerto de un modelo de POMTM min

T Temperatura de operación del reactor ◦C

Tj Temperatura de operación del reactor j ◦C

Tj,s Temperatura de operación del reactor j en estado estacionario ◦C

T ′j Temperatura de desviación del reactor j ◦C

T̄j Señal de la temperatura de desviación del reactor j ◦C

Tj−1 Temperatura de la corriente de entrada del reactor j ◦C

Tj−1,s Temperatura de entrada del reactor j en estado estacionario ◦C

T ′j−1 Temperatura desviación de la entrada del reactor j ◦C

T̄j−1 Señal de la temperatura de desviación de la entrada del reac-

tor j

◦C

T0 Temperatura de la corriente de alimentación ◦C

V Volumen de líquido mL

Vg Volumen total de líquido en N reactores conectados en serie mL

Vj Volumen de líquido en el interior del reactor j mL

Vp Volumen de líquido dentro de un reactor de flujo pistón mL

U Energía interna de la mezcla de reacción J

X Conversión fraccional —

Xj Conversión fraccional alcanzada hasta el reactor j —

X4,s Conversión fraccional a la salida del reactor 4 en estado esta-

cionario

—
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% X4,s Conversión porcentual a la salida del reactor 4 en estado es-

tacionario

—

ȳm Señal de respuesta del objetivo de control

Ȳ Señal de variable medida

ȲSP Señal del objetivo de control o set-point

∆CB Magnitud del escalón impuesto a la concentración de B en la

entrada

mol/L

∆hr Entalpía de reacción J/mol

∆q Magnitud del escalón impuesto al flujo de alimentación mL/min

∆T Magnitud del escalón impuesto a la temperatura de entrada ◦C

θ Tiempo de residencia min

θ̄ Tiempo de residencia promedio min

θg Tiempo de residencia de N reactores conectados en serie min

θ̄j Tiempo de residencia promedio del reactor j min

θp Tiempo de residencia de un reactor de flujo pistón min

ηA Moles de acetato de etilo mol

ηB Moles de hidróxido de sodio mol

ηC Moles de acetato de sodio mol

ηD Moles de etanol mol

ρ Densidad de la mezcla de reacción g/mL

ρ0 Densidad de la corriente de entrada g/mL

τ Constante tiempo de un modelo de POMTM min

τD Constante tiempo derivativa min

τI Constante tiempo intergral o tiempo de reajuste min

τε,j Constante tiempo del reactor j derivada del balance de ener-

gía

min

τµ,j Constante tiempo del reactor j derivada del balance de mate-

ria de B

min

τν,j Constante tiempo del reactor j derivada del balance de mate-

ria de A

min
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Introducción
Dentro del campo de la ingeniería de procesos existe un interés por determinar el com-

portamiento dinámico de los procesos químicos así como de los sistemas de control

incorporados a éstos. Es por ello que resulta imprescindible considerar los estudios de

dinámica y control para el diseño curricular de la carrera de Ingeniería Química. En parti-

cular, los planes de estudio de la licenciatura de Ingeniería Química que se imparte en la

Facultad de Química de la UNAM incluyen un curso de Dinámica y Control de Procesos,

a través del cual los estudiantes adquieren conceptos y herramientas a un nivel teórico

que les permite analizar la respuesta dinámica de un proceso químico y construir un

diseño preliminar de los esquemas de control. Este conjunto de conocimientos es verifi-

cado por los mismos estudiantes al reproducir el procedimiento establecido en el guion

experimental de dinámica de la asignatura del Laboratorio de Ingeniería Química IV, la

cual también forma parte del plan de estudios de la carrera de Ingeniería Química de la

Facultad de Química UNAM.

El presente trabajo tiene la finalidad de ampliar la oferta de guiones experimentales

de dinámica para ser implementados en el Laboratorio de Ingeniería Química IV. La

propuesta consiste en establecer una secuencia de actividades para armar un dispositivo

experimental que permita reproducir un proceso con reacción química conformado por

capacitancias múltiples y en el que sea posible distinguir entre la operación del sistema

en estado estacionario y en estado transitorio.

Adicionalmente se plantean los modelos matemáticos más simples que permiten

describir la respuesta dinámica del sistema estudiado y a partir de los cuales se deri-

va información útil para planear estrategias de control acordes al proceso analizado. Los

productos de este trabajo permiten establecer que tan exitoso, confiable y conveniente

puede ser un modelo teórico para correlacionar y predecir los resultados experimentales

de procesos químicos transitorios.
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Objetivo general

Establecer una secuencia experimental con la que se pueda determinar el compor-

tamiento dinámico de un proceso con reacción química compuesto por múltiples

capacitancias por medio del desarrollo de un modelo matemático basado en los

conceptos fundamentales de ingeniería de reactores y dinámica y control de pro-

cesos.

Objetivos particulares

Realizar una investigación bibliográfica de los trabajos dirigidos al estudio de la

saponificación de acetato de etilo en reactores continuos.

Hacer uso de herramientas computacionales para construir simulaciones que per-

mitan reproducir el proceso estudiado con base en modelos matemáticos.

Introducir las nociones básicas requeridas para planear un sistema de control apro-

piado para el proceso químico de interés.

Elaborar un guion experimental para dinámica que pueda ser considerado como

parte de las prácticas que se realizan en el Laboratorio de Ingeniería Química IV.

18



1. Marco teórico

1.1 Antecedentes

El estudio del desempeño de los reactores de tanque agitado tiene una historia que se

ha consolidado desde los albores del S. XIX, la cual se sustenta a través de numerosos

artículos y trabajos de grado y posgrado que vinculan al reactor de tanque agitado con

la hidrólisis en medio alcalino del acetato de etilo, un fenómeno que se puede reconocer

dentro del léxico popular con el término de saponificación [1].

Sonawala planteó en 1934 [2] uno de los primeros trabajos dedicados al estudio del

comportamiento de un reactor continuo de tanque y de dos reactores continuos de tan-

que en serie, con y sin agitación, así como al efecto del mezclado en la rapidez de una

reacción química de segundo orden como lo es la saponificación del acetato de etilo, la

cual fue elegida por las siguientes características: la simplicidad de las técnicas analíti-

cas que se emplean para monitorear el proceso, la propiedad de que la reacción acon-

tece en un medio homogéneo en fase líquida y que se trata de una mecanismo químico

esencialmente irreversible. Sonawala propuso experimentos para los cuales recurrió a

las curvas de distribución de tiempos de residencia y del proceso de saponificación equi-

molar de acetato de etilo por hidróxido de sodio en estado estacionario y en condiciones

inestables para comprender la naturaleza del mezclado, así como el comportamiento en

el nivel microscópico y macroscópico del fenómeno de reacción química.

En 1967 Javinsky [3] compartió una disertación encaminada a establecer la filosofía

de control óptima para la operación de un reactor químico continuo de tanque agitado

en el que se lleva a cabo la reacción de saponificación de acetato de etilo. En su estu-

dio, Javinsky designó como la variable de control al flujo de agua de enfriamiento, esto

con la finalidad de encontrar la ley de control que permita trasladar la concentración y

la temperatura del contenido del reactor desde una condición inicial hasta un estado

final de operación especificado en un lapso de tiempo mínimo. Javinsky describió ma-

temáticamente los procesos a partir de un modelo linealizado con el cual emprendió un

análisis de sensibilidad del sistema dinámico conducido por una computadora analógica.
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Del mismo modo, el autor mostró convicción en acompañar el desarrollo de la teoría con

la verificación experimental.

Uno de los primeros retos que debe confrontar un ingeniero químico durante su for-

mación básica es la comprensión del concepto de estado estacionario. Lo anterior motivó

a algunos académicos a desarrollar experimentos diseñados para que los estudiantes de

ingeniería química pudieran visualizar de primera mano la estabilización de un proceso

continuo después de un período determinado de operación. Este fue precisamente uno

de los objetivos de Lindfors [4] al plantear un experimento que le permitiera a los alumnos

apreciar por medio de un solo aparato las características funcionales de los tres diseños

de reactores industriales que se estudian tradicionalmente en los cursos de ingeniería de

reactores homogéneos: el reactor por lotes, el reactor CSTR (Reactor continuo de tan-

que agitado, por sus siglas en inglés) y el reactor de flujo pistón. Esto se logró mediante

la determinación de la rapidez de la reacción entre el acetato de etilo y el hidróxido de

sodio en disolución acuosa.

En 1977, Sundberg et al. [5] integraron una secuencia experimental como parte de

los cursos de ingeniería química de la Universidad de Idaho que favorecieron la apre-

ciación del concepto de estado estacionario en el marco de un curso de especialización

en ingeniería de las reacciones químicas. La propuesta radica en que los estudiantes

determinen el método más rentable para conseguir el arranque de dos CSTR en serie,

así como el monitoreo de la respuesta transitoria de este sistema a causa de un cambio

repentino en el flujo después de lograr la operación en estado estacionario. Estos tra-

bajos experimentales dan pauta para que los educandos efectúen balances de materia

en estado no-estacionario para un proceso que envuelve reactores de flujo, lo que a su

vez conlleva la comprensión de procesos químicos elementales y el diseño experimental

a partir de la consideración de las predicciones derivadas de modelos matemáticos si-

mulados por computadora, dando lugar a la intepretación y comparación entre los datos

generados in silico y el comportamiento real.

Desde otra perspectiva y con la idea de cooperar al cumplimiento de los objetivos

de los programas de estudio de las materias de Dinámica y control de procesos y del

Laboratorio de Ingeniería Química IV (LIQ IV), asignaturas que forman parte del plan
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de estudios de la carrera de ingeniería química en la Facultad de Química de la UNAM,

algunos autores han desarollado trabajos de grado en beneficio de los estudiantes con

la finalidad de que puedan apuntalar el análisis del comportamiento dinámico de un

proceso u operación unitaria en un entorno práctico.

Así es el caso de la aportación realizada por García [6], ya que consagró su proyecto

al desarrollo de un prototipo a nivel laboratorio que permite estudiar procesos SISO

(Single input - Single output) y MIMO(Multi input - Multi output). El diseño permite al

estudiante identificar la importancia de los modelos y los conceptos que se abordan en la

materia de Dinámica y control de procesos, haciendo especial énfasis en las estrategias

que se utilizan para controlar los procesos.

Obregón en el año de 2012 [7] publicó un trabajo en el que se establece un proto-

colo experimental dirigido al Laboratorio de Ingeniería Química IV con el fin de que los

estudiantes puedan cumplir con los objetivos de aprendizaje marcados en el temario de

la asignatura en cuanto a dinámica y control de procesos se refiere. La propuesta de

Obregón hace referencia a la absorción reactiva de CO2 en monoetanolamina en una

columna empacada y se fundamenta en emplear los módulos de medición instalados en

el equipo, con los cuales se efectuó un análisis de sensibilidad con el afán de identificar

aquélla variable que tiene un mayor impacto en el proceso. Además, propuso aislar la co-

lumna con un material plástico para aminorar el intercambio de calor entre la columna y

el medio externo, lo que favoreció el modelado del conjunto como un sistema adiabático.

De este modo, la práctica solicita a los estudiantes monitorear la curva de respuesta del

proceso ante la perturbación del flujo de alimentación y modelar la respuesta dinámica

con un modelo empírico.

El trabajo de Obregón dio forma a un guion experimental que actualmente forma

parte del calendario de prácticas del Laboratorio de Ingeniería Química IV y que lleva

por título "Determinación de parámetros dinámicos para un proceso de absorción de

dióxido de carbono", en el que el objetivo académico es identificar las implicaciones

físicas y la importancia de los términos de constante tiempo y de ganancia del proceso

mediante un análisis del comportamiento dinámico y que finalmente les permita a los

alumnos proponner un modelo para describir el comportamiento transitorio.
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Una propuesta más reciente dada a conocer por Ramírez [8] está orientada a re-

forzar la comprensión de los fenómenos dinámicos y del control en el Laboratorio de

Ingeniería Química IV a través de la presentación de la ingeniería básica de un proceso

de descarga de un tanque en el que se implementan sistemas electrónicos que le per-

miten al alumno garantizar la obtención de datos confiables que hagan asequible a sus

sentidos el análisis del fenómeno y que pueda ser descrito fácilmente con un modelo

simplificado. El trabajo anterior ha permitido la creación de dos guiones experimentales:

“Análisis de la dinámica de un sistema de primer orden” e “ldentificación de parámetros

en un sistema dinámico de primer orden”, los cuales integrarán en un futuro cercano la

oferta de prácticas experimentales del LIQ IV.

Por otro lado, desde principios de este siglo, la importancia industrial del producto de

la hidrólisis alcalina del acetato de etilo, el acetato de sodio, ha impulsado múltiples es-

tudios encaminados a la optimización del rendimiento de la reacción en reactores batch,

rectores continuos de tanque agitado y reactores de flujo pistón, implementando mé-

todos de diseño estadístico de experimentos en términos de máxima conversión y un

empleo económico de las materias primas, conjugando el análisis de diversos paráme-

tros como la temperatura de reacción, el volumen de reacción, la rapidez de agitación, la

concentración inicial de los reactivos e incluso el tipo de reactor [9–18].

Lo anterior se encuentra perfectamente justificado por el hecho de que el acetato de

sodio es una sal de interés comercial, la cual es empleada en una vasta variedad de

industrias, como en los sectores gasolinero, cosmético, textil, de galvanoplastía, y de la

fotografía, por citar sólo algunos. Para ejemplificar la versatilidad del acetato de sodio,

se puede señalar que se emplea como preservativo cárnico, se aplica en la remoción de

sales de calcio insolubles en textiles, se utiliza para intensificar el color de la pintura, se

ha incorporado en la industria de alimentos fungiendo como solución amortiguadora y

protector en la industria del cuero, siendo también usado como buffer en hemodiálisis,

y se ocupa para la neutralización de ácidos minerales [9]. Conjuntamente, el etanol, un

subproducto de la reacción de saponificación, puede ser empleado como biocombustible

[10,17] y es ampliamente requerido como disolvente.
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1.2 La reacción de saponificación de acetato de etilo

En el pasado, cuando la cinética fue aplicada con vehemencia al estudio de las reac-

ciones orgánicas, el fenómeno privilegiado por los investigadores fue la saponificación

de un éster [19]. Existe consenso general en que la hidrólisis básica de ésteres se lleva

a cabo mediante un mecanismo de dos pasos en el que el ion hidróxido ataca al grupo

carbonilo para formar un intermediario tetraédrico (Figura 1.1), a lo que se le denomina

como mecanismo BAC2. La formación del intermediario tetraédrico es el paso determi-

nante de la rapidez de reacción [20].

Figura 1.1: Mecanismo BAC2.

En la saponificación de un éster [21] el ion hidróxido ataca el grupo carbonilo para

formar un intermediario tetraédrico. En seguida tiene lugar la eliminación del ion alcóxido,

así como una transferencia inmediata de un protón, lo que produce un ion carboxilato y

un alcohol (Figura 1.2).

Figura 1.2: Mecanismo general de adición-eliminación para la saponificación de un éster.

La reacción con fórmulas moleculares de puede expresar de la siguiente manera:

CH3COOC2H5 +NaOH → CH3COONa+ C2H5OH

Con el afán de simplificar el tratamiento matemático, se va a simbolizar esta reacción

a partir de la denominación de cada especie química con las letras A (Acetato de etilo),
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B (Hidróxido de sodio), C (Acetato de sodio), y D (Etanol), tal y como se indica en la

ecuación 1.1.

A+B → C +D (1.1)

Fue Warder quién por vez primera propuso que la saponificación de acetato de etilo

por hidróxido de sodio es una reacción de segundo orden [22]. Designando al hidroxi-

do de sodio (B) como la base de cálculo para desarrollar los cálculos estequiométricos,

entonces la rapidez de desaparición de este reactivo, dCB/dt, es proporcional a la con-

centración del ion hidróxido y a la del acetato de etilo, considerando que el ion sodio es

tan sólo una especie incidental [23], esto de acuerdo con la ecuación 1.2.

− dCB
dt

= kCACB (1.2)

En la ecuación 1.2 CA se refiere a la concentración del acetato de etilo, y CB a la

concentración de iones hidróxido, ambas con unidades de mol/L. Adicionalmente k es la

constante de rapidez de reacción, con unidades de L/mol/min, por lo que la rapidez de

reacción tiene unidades de mol/L/min.

Especie Símbolo Inicialmente Reacciona Concentración restante

CH3COOC2H5 A CA,0 −XCB,0 CA,0 −XCB,0
−OH B CB,0 −XCB,0 CB,0(1−X)

CH3COO
− C 0 XCB,0 XCB,0

C2H5OH D 0 XCB,0 XCB,0

Tabla 1.1: Tabla estequiométrica para la saponificación del etanoato de etilo.

La Tabla 1.1 ha sido construida a partir de la relación estequiométrica que guarda el

acetato de etilo y los productos de la reacción con la base de cálculo, el hidróxido de

sodio, y en la cual se expone la concentración instantánea de cada especie involucrada

a partir del parámetro X, que resulta ser la conversión de la reacción y que corresponde

a los moles de B que han reaccionado hasta el instante t por los moles de B alimentados

al reactor [24], lo cual queda expresado en la ecuación 1.3.

X =
moles de B que reaccionaron

moles de B alimentados
(1.3)
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Sustituyendo las concentraciones instantáneas en la ecuación 1.2 se obtiene la ex-

presión 1.4 para la rapidez de reacción en términos de la conversión fraccional.

dX

dt
= k (CA,0 −XCB,0)(1−X) (1.4)

Para resolver la ecuación diferencial 1.4 es necesario tomar en cuenta la condición

inicial en la que la conversión al tiempo cero es nula, que está indicada por la ecuación

1.5.

X(0) = 0 (1.5)

Resolviendo la ecuación 1.5 por el método de separación de variables se obtiene la

expresión 1.6, la cual muestra la dependencia de la conversión con respecto al tiempo

de reacción:
1

CA,0 − CB,0
ln

[
CA,0 −XCB,0
CA,0(1−X)

]
= kt (1.6)

Para el caso en el que las concentraciones de ambos reactivos son iguales (concen-

traciones equimolares) es posible aproximar la rapidez de saponificación con la ecuación

1.7, la cual corresponde a una cinética de segundo orden con respecto a la concentra-

ción de iones hidróxido, ya que los métodos experimentales para seguir el progreso de

esta reacción se basan precisamente en la detección de estos iones [25].

− dCB
dt

= kC2
B (1.7)

Resolviendo esta ecuación con la condición inicial de que la concentración de B es

igual a CB,0 en el tiempo cero, se llega al resultado indicado por la ecuación 1.8.

1

CB
= kt+

1

CB,0
(1.8)

A partir de la expresión 1.8 se infiere que al graficar el inverso de la concentración

de B en unidades de mol/L, contra el tiempo en minutos se genera una línea recta, cuyo

valor de pendiente es igual al del coeficiente cinético k con unidades de L/mol/min.

Es importante subrayar que los modelos descritos son los más difundidos en la litera-

tura para describir la rapidez de saponificación del acetato de etilo. Sin embargo, en 1966

Tsujikawa e Inoue [26] encontraron que la constante de rapidez de reacción decrece a

25



medida que la reacción avanza, siendo más evidente cuando las concentraciones inicia-

les del éster y de la base son equivalentes. Los autores midieron la constante inicial de

rapidez de reacción con la adición de diferentes concentraciones de éster y comproba-

ron que la constante de rapidez es independiente de la concentración de acetato de etilo.

Adicionalmente, Tsujikawa e Inoue analizaron la desviación de esta reacción del com-

portamiento típico de una cinética de segundo orden a partir del mecanismo de hidrólisis

básica de ésteres planteado por Day e Ingold [27].

Figura 1.3: Mecanismo de hidrólisis básica de acetato de etilo propuesto por Day e In-

gold. [27]

De acuerdo al mecanismo mostrado en la figura 1.3, la ecuación de rapidez de se-

gundo orden sólo es aplicable cuando la concentración del intermediario tetraédrico (C)

es muy pequeña y cuando la rapidez de reacción hacia atrás (III) es insignificante en

comparación con la rapidez de reacción hacia adelante (IV).

La desviación de un modelo de rapidez de segundo orden cobra sentido al exami-

nar el mecanismo de reacción, pues conforme procede la reacción, la concentración de

éster y de los iones hidróxido se reducen. En consecuencia, el efecto de la rapidez de

reacción inversa a la formación del complejo tetraédrico (II) pasará a tener un efecto rele-

vante sobre la rapidez global de reacción. Por añadidura, las evidencias experimentales

permitieron a los investigadores constatar que a bajas temperaturas (≤ 30 °C) la rapidez

de reacción global se puede estimar como una reacción de segundo orden.

Más adelante, Mata-Segreda [28] condujo un experimento de inventario de protones

para la hidrólisis alcalina del etanoato de etilo que tenía como propósito corroborar que

la molécula de agua actúa como nucleófilo atacante durante la formación del complejo

de estado de transición, y que cuenta con la asistencia básica general del ión hidróxi-

do (Figura 1.4), refredando así las interpretaciones expuestas por Marlier [29] sobre el

mecanismo de hidrólisis alcalina de ésteres carboxílicos.
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Figura 1.4: Mecanismo planteado para el ataque nucleofílico de un ion hidróxido sobre

el carbono del grupo carbonilo del éster.

Aunque el hidróxido es un mejor nucleófilo que el agua, este anión se encuentra hi-

dratado por tres moléculas de agua en una disolución acuosa, por lo que está impedido

estéricamente para atacar al carbono del carbonilo del éster. Cuando el ion hidróxido

se asienta de tal modo que una molécula de agua se ubica entre el anión y el éster, el

agua puede fungir como el verdadero nucleófilo, siendo ésta muy probablemente una de

aquellas moléculas que están hidratando al hidróxido. Esto induce que uno de los proto-

nes que pertenecen al agua sea labializado. Así, el ion hidróxido actúa como una base

general y remueve el protón lábil al acoplarlo a lo largo de un enlace de hidrógeno para

producir agua. Posteriormente, el recién formado nucleófilo hidróxido ataca al carbono

electrófilo del éster. Estos eventos ocurren como un proceso concertado [30]

1.3 El reactor continuo de tanque agitado

El rector continuo de tanque agitado es un modelo que describe un recipiente en el

que tiene lugar una transformación química y en el que las propiedades físicas de la mez-

cla de reacción permanecen uniformes en las coordenadas espacial y temporal debido a

que se halla sometida a agitación mecánica permanentemente y en virtud de que existen

flujos intermitentes de entrada y de salida. Por ende, en este sistema los reactivos alcan-

zan instantáneamente las condiciones de proceso del interior del sistema. En un reactor

continuo perfectamente agitado, la corriente de salida posee los mismos atributos físicos
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que la mezcla reaccionante (composición, temperatura, densidad, viscosidad) [31].

Aunque sólo en algunos casos las consideraciones mencionadas resultan ser rea-

listas, lo cierto es que el reactor continuo de mezcla perfecta resulta ser un concepto

muy útil para el diseño de procesos con reacción química. Los tanques agitados son

empleados habitualmente en procesos industriales y en instalaciones de plantas piloto,

predominando su aplicación para reacciones en fase líquida.

En la industria, se prefiere utilizar un reactor de flujo agitado cuando el aspecto crítico

de operación del proceso reside en el control de la temperatura (Nitración de compuestos

aromáticos o glicerina), cuando la transformación química debe acaecer en condiciones

de composición constante (Copolimerización de butadieno y estireno), cuando la reac-

ción debe llevarse a cabo entre dos fases, o cuando un catalizador debe permanecer

en suspensión (Polimerización de etileno fomentada con un catalizador Ziegler-Natta,

hidrogenación de α-metilestireno hacia cumeno, obtención de acetona y fenol a partir de

la oxidación de cumeno) [32].

En la vasta literatura que existe en ingeniería química, el reactor continuo de tanque

agitado suele ser abreviado como CSTR (Continuous Stirred Tank Reactor ). También se

estila designarlo como mezclador ideal, mezclador perfecto de flujo continuo o reactor

de flujo mezclado [33].

1.4 Modelo matemático de un CSTR

Considérese el reactor de la Figura 1.5 en el cual se lleva a cabo la reacción 1.1:

A+B → C +D

Las cantidades fundamentales que se deben tomar en cuenta son:

La masa total de la mezcla de reacción en el interior del tanque

La masa del reactivo B en la mezcla de reacción

La energía total de la mezcla en el reactor
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Figura 1.5: Reactor ideal de tanque agitado de flujo continuo.

Consideraciones del problema

La cantidad de materia de los componentes A, C, y D pueden ser encontradas a

partir de las relaciones estequiométricas y el grado de conversión del reactivo B,

por lo que las primeras son cantidades dependientes de la concentración de B.

El balance de momentum no juega un papel significativo en el modelado del reac-

tor, pues se tiene en consideración que se trata de un CSTR ideal.

1.4.1 Balance de materia total

A partir del principio de conservación de masa se puede establecer el siguiente ba-

lance de materia 1:

1Con excepción de los procesos nucleares, la masa no puede ser generada ni consumida; en el caso de

que se lleve a cabo una reacción química, entonces especies químicas particulares pueden ser formadas

o consumidas en el proceso [34]. No obstante, la masa también se conserva en las reacciones químicas.

En general, la masa total de los reactivos debe ser igual a la masa total de los productos en una reacción

química, en concordancia con la ley de conservación de la masa [35].
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
Acumulación total de

materia dentro del

elemento de volumen

 =


Cantidad total de

materia alimentada al

elemento de volumen

−


Cantidad total de

materia saliendo del

elemento de volumen


Contemplando al reactor de la figura 1.5 como el volumen de control, la cantidad de

materia que entra al sistema es equivalente al producto de la densidad de la corriente

de entrada, ρ0 en g/mL, y el flujo volumétrico de entrada, q0 en mL/min. Por el otro

lado, la materia que sale del sistema es igual a ρq, donde ρ es la densidad de la mezcla

(Recordando que en un CSTR las condiciones del efluente son idénticas a las del interior

del tanque) y q es el flujo volumétrico de salida. Además, la masa acumulada en el interior

del tanque es exactamente igual el producto de la densidad de la mezcla ρ (en g/mL) y

el volumen que ocupa el fluido en el interior del tanque V , éste último medido en mL.

Sumando estos términos de acuerdo al principio de conservación, se llega a la ecuación

1.9.
d

dt
(ρV ) = ρ0q0 − ρq (1.9)

La densidad de la mezcla depende de cómo varía la composición dentro del tanque

agitado. Sin embargo, para un reactor en el que los reactivos y los productos se encuen-

tran sumamente diluidos en agua y en el que no existe una variación significativa de la

temperatura entre las corrientes de entrada y salida, entonces puede suponerse que la

densidad de la alimentación y del efluente son semejantes, lo cual permite plantear la

igualdad de la ecuación 1.10.

ρ0 ' ρ (1.10)

Bajo la conjetura de la expresión 1.10, es posible expresar el balance de masa total

en los términos que se muestran en la ecuación 1.11.

dV

dt
= q0 − q (1.11)

1.4.2 Balance de materia del componente B

Cuando ocurre una reacción química, es necesario considerar la cantidad de materia

que se consume o produce de cada uno de los componentes que participan en la reac-

ción, para lo cual es preciso plantear un balance de materia en moles [36]. En el caso
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particular del tanque de la figura 1.5, en el cual tiene lugar la reacción 1.1, el balance de

materia del reactivo B sobre el volumen del reactor se escribe de la siguiente forma
Rapidez de

entrada de

materia de B

−


Rapidez de

salida de

materia de B

−


Rapidez de consumo

de materia de B por

reacción homogénea

 =


Acumulación

de materia

de B


Esta ecuación señala que la masa del componente B acumulada en el sistema es la

masa de B entrando, menos aquélla que está dejando el sistema y que es consumida en

la reacción química [37].

De acuerdo con el esquema de la figura 1.5, al reactor está ingresando un flujo vo-

lumétrico q0 (mL/min) con una concentración inicial de B igual a CB,0 (mmol/mL). El

reactivo se consume en el interior del tanque de acuerdo con la cinética de reacción 1.2,

medida en unidades de concentración por unidad de tiempo. El volumen de reacción es

el mismo que el que ocupa el fluido dentro del reactor, V , expresado en mL. Los moles

de B que no reaccionan son removidos junto con los productos de la reacción mediante

el flujo q con una concentración de B denotada por CB. Estos procesos de rapidez se

definen de la siguiente manera:

(I) rapidez de entrada de B en la alimentación = q0CB,0

(II) rapidez de salida de B en el efluente = qCB

(III) rapidez de desaparición de B por reacción homogénea rB = −dCb/dt

A partir de estas consideraciones se puede plantear la ecuación 1.12.

q0CB,0 − qCB + rBV =
d

dt
(V CB) (1.12)

Finalmente, se supondrá que el volumen de la mezcla de reacción permanece cons-

tante, por lo que el balance de materia para el componente B se expresa como está

indicado en la ecuación 1.13.

V
dCB
dt

= q0CB,0 − qCB + rBV (1.13)

Los primeros dos miembros del lado derecho de la ecuación 1.13 están asociados a

la advección de materia y el último término representa el fenómeno de reacción química

[38].
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1.4.3 Balance de energía

La primera ley de la termodinámica expresada para un elemento de volumen [39]

está compuesta por los términos citados en la ecuación 1.14.


Energía en las corrientes

de entrada abastecida hacia

al elemento de volumen

−


Energía en las corrientes

de salida emanadas del

elemento de volumen


+


Energía transferida desde

los alrededores hacia

el elemento de volumen

 =


Acumulación de

energía dentro del

elemento de volumen

 (1.14)

La importancia de efectuar un balance de energía para un reactor continuo de tanque

agitado estriba en que la interconversión de energía en sus diferentes formas dentro de

un sistema reaccionante influye en la celeridad con la que se lleva a cabo la reacción

química.

En el balance energético no se considerará el trabajo de flecha suministrado por el

agitador del mecanismo de mezclado. La energía total de la mezcla reaccionante ET en

J Joules viene dada por la ecuación 1.15.

ET = U + EK + EP (1.15)

En la ecuación 1.15 U es la energía interna, EK es la energía cinética y EP la ener-

gía potencial de la mezcla reaccionante. Tomando en consideración que el reactor se

encuentra en una posición fija, es razonable pensar que los cambios en la energía total

del sistema se pueden describir a partir de las transformaciones en la energía interna

del sistema, esto debido a que las modificaciones de energía cinética y potencial son

mínimas, lo que da lugar a la expresión 1.16.

dET
dt

=
d (U + EK + EP )

dt
=
dU

dt
(1.16)

Ya que se tratará con un sistema en fase líquida, se puede realizar la aproximación

32



de la ecuación 1.17.
Acumulación de energía

total del material

dentro del CSTR

por unidad de tiempo

 =
dU

dt
' dH

dt
=


Acumulación de entalpía

total del material

dentro del CSTR

por unidad de tiempo

 (1.17)

Asimismo,

(I) rapidez de afluencia de energía en la alimentación = ρ0q0h0(T0)

(II) rapidez de flujo de energía en la salida = ρqh(T )

Donde h0 es la entalpía específica (entalpía por unidad de masa) de la corriente de

alimentación y h es la entalpía específica de la salida, ambas con unidades de J/g. Así,

el balance de energía total conduce a la ecuación 1.18.

dH

dt
= ρ0q0h0(T0)− ρqh(T ) + Q̇ (1.18)

En la ecuación 1.18, Q̇ (en unidades de J/min) es la carga térmica que se extrae

o que se suministra con el propósito de mantener la temperatura constante dentro del

reactor por medio de un medio de enfriamiento o de calentamiento, dependiendo de la

acción que sea precisa para incrementar la utilidad del proceso con reacción química.

(III) rapidez de transferencia de calor con un medio externo = Q̇

La ecuación 1.18 no está expresada en su forma final y tampoco es la configuración

más conveniente para diseñar estudios de control de procesos. Para alcanzar tal forma

es necesario identificar las variables de proceso más apropiadas, lo que se logra con la

ayuda de la caracterización de la energía total.

Partiendo de principios termodinámicos se sabe que la entalpía de un sistema líquido

es función de su temperatura y de su composición [40], como se indica en la ecuación

1.19.

H = H (T, ηA, ηB, ηC , ηD) (1.19)
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En la ecuación 1.19, ηA, ηB,ηC y ηD son los moles de A, B, C y D en el CSTR.

Diferenciando la expresión de la ecuación 1.19 se obtiene la ecuación 1.20.

dH

dt
=
∂H

∂T

dT

dt
+
∂H

∂ηA

dηA
dt

+
∂H

∂ηB

dηB
dt

+
∂H

∂ηC

dηC
dt

+
∂H

∂ηD

dηD
dt

(1.20)

Algunos de las derivadas que aparecen aquí se pueden definir de acuerdo a lo citado

en las ecuaciones 1.21-1.25 [41].
∂H

∂T
= ρV cp (1.21)

∂H

∂ηA
= H̃A (T ) (1.22)

∂H

∂ηB
= H̃B (T ) (1.23)

∂H

∂ηC
= H̃C (T ) (1.24)

∂H

∂ηD
= H̃D (T ) (1.25)

En este conjunto de ecuaciones, cp es la capacidad térmica específica de la mezcla

reaccionante, expresada en J/g/K, y H̃A, H̃B, H̃C y H̃D son las entalpías molares parcia-

les de A, B, C y D, todas ellas en unidades de J/mol. Tomando en cuenta que ηB = V CB,

y partiendo de la ecuación 1.13 se puede escribir la ecuación 1.26.

dηB
dt

= V
dCB
dt

= q0CB,0 − qCB + rBV (1.26)

Realizando un balance similar para los componentes A, C y D, se constituyen las

ecuaciones 1.27, 1.28 y 1.29.

dηA
dt

= V
dCA
dt

= q0CA,0 − qCA + rBV (1.27)

dηC
dt

= V
dCC
dt

= 0− qCC − rBV (1.28)

dηD
dt

= V
dCD
dt

= 0− qCD − rBV (1.29)
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Al sustituir las expresiones de arriba en la ecuación 1.20 se obtiene la ecuación 1.30.

dH

dt
= ρV cp

dT

dt
+ H̃A [q0CA,0 − qCA + rBV ] + H̃B [q0CB,0 − qCB + rBV ]

+ H̃C [−qCC − rBV ] + H̃D [−qCD − rBV ] (1.30)

Al sustituir la expresión 1.30 en la ecuación 1.18 se infiere la ecuación 1.31.

ρV cp
dT

dt
= −H̃A [q0CA,0 − qCA + rBV ]− H̃B [q0CB,0 − qCB + rBV ]

− H̃C [−qCC − rBV ]− H̃D [−qCD − rBV ] + ρ0q0h0(T0)− ρqh(T ) + Q̇ (1.31)

En la ecuación 1.31 puede ser simplificada a partir de los términos citados en las

ecuaciones1.32 y 1.33.

ρ0h0(T0) = q0 {ρ0h0(T ) + ρ0cp,0 [T0 − T ]}

= qi

{
CA,0H̃A(T ) + CB,0H̃B(T ) + ρ0cp,0 [T0 − T ]

}
(1.32)

ρh(T ) = q
[
CAH̃A(T ) + CBH̃B(T ) + CCH̃C(T ) + CDH̃D(T )

]
(1.33)

Con base en lo anterior, es posible inferir la ecuación 1.34

ρV cp
dT

dt
=

−����
��

H̃ACA,0q0 +���
�XXXXH̃ACAq − H̃ArBV −

XXXXXXH̃BCB,0q0 +�
�H̃B�
�CBq − H̃BrBV

+���
��:

H̃CCCq + H̃CrBV +ZZH̃D
Z
ZCDq + H̃DrBV

+���
���q0CA,0H̃A +

XXXXXXq0CB,0H̃B + q0ρ0cp,0 [T0 − T ]

−����XXXXqCAH̃A − q��CB��H̃B −���
��:

qCCH̃C − qZZCDZZH̃D + Q̇ (1.34)

La ecuación 1.34 también puede ser expresada como se muestra en la ecuación

1.35.

ρV cp
dT

dt
= q0ρ0cp,0 [T0 − T ]−

{
H̃A + H̃B −

[
H̃C + H̃D

]}
rBV + Q̇ (1.35)

Finalmente, y tomando en consideración que
[
H̃A + H̃B − H̃C − H̃D

]
= [−∆hr] =

Calor de reacción a la temperatura T , y que ρ = ρ0, cp = cp,0, la ecuación 1.35 da lugar

a la ecuación 1.36.

ρV cp
dT

dt
= q0ρcp [T0 − T ]− rBV [−∆hr] + Q̇ (1.36)
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Al analizar la expresión 1.36 es posible apreciar que la acumulación de energía den-

tro del sistema depende de los efectos advectivos, del calor liberado por la reacción y

de la carga térmica asociada, lo que implica que para este balance se han desestimado

los calores de mezclado de los reactivos y los productos porque se supone que dicha

contribución no modifica el balance de forma significativa [42].

1.5 Cascada de reactores tipo tanque agitado en serie

Una cascada de reactores CSTR consiste en un arreglo de N reactores en serie

en el que la salida del primer tanque funciona como la alimentación del segundo y así

sucesivamente, desde j = 1 hasta j = N , tal como se muestra en la figura 1.6.

Figura 1.6: Cascada de N reactores de mezclado perfecto en serie. Adaptado de Levens-

piel (1999) [48].

Las virtudes de este tipo de configuraciones se resumen en que el rendimiento de

la reacción es superior al que se obtiene en un solo tanque agitado con un volumen

equivalente al volumen total de los reactores en serie. Esto se explica porque en un

reactor de mezclado perfecto la conversión alcanza un valor concreto, que es igual al de

la corriente de salida del tanque, mientras que en una cascada de reactores la conversión

aumenta cada vez que la corriente pasa de un tanque al siguiente.

Con base en la explicación previa, se puede prever que entre mayor sea el número

de reactores conectados en serie, el funcionamiento del sistema será cada vez más

semejante al de un reactor tubular de flujo pistón con un volumen igual al de la suma de

los volúmenes de los reactores CSTR acoplados en serie. Este tipo de configuración es

particularmente útil cuando se desea llevar a cabo una reacción relativamente lenta en
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un reactor continuo y con un alto grado de conversión [43].

Aunque es cierto que en un reactor tubular es factible alcanzar una conversión su-

perior a la que podría obtenerse dentro de un reactor de tanque agitado o al pasar por

una serie de éstos, hay que tener en consideración que existen reacciones en las que

es necesario mantener un control estricto de la temperatura por motivos de calidad y de

seguridad, por lo que resulta conveniente hacer uso de uno o varios CSTRs en los que

se puede implementar un sistema de enfriamiento para operar en condiciones isotérmi-

cas, ya que si se llega a emplear un reactor tubular, el problema radicaría precisamente

en mantener una temperatura constante en la coordenada radial, pues ahí se generan

puntos calientes que resultan contraproducentes para lograr una operación adecuada

del reactor.

En la práctica, un sistema reaccionante en serie está conformado típicamente por

reactores del mismo tamaño o de un número específico de CSTRs, en cuyo caso se

selecciona el volumen de cada unidad de tal modo que el volumen total del sistema sea

suficiente para lograr satisfacer una conversión requerida [44].

Para calcular la concentración de salida de cada uno de los tanques de mezcla-

do perfecto que constituyen la configuración en serie, es necesario resolver de forma

secuencial los balances de materia con reacción química para cada unidad en estado

estacionario [45]. Para un sistema con densidad constante y en el que el flujo volumétri-

co de entrada es igual al de salida, la ecuación 1.13 en estado estacionario corresponde

a lo expresado en la ecuación 1.37.

V

q
=

(CB,0 − CB)

−rB
(1.37)

El cociente V/q se define como el tiempo de residencia promedio, abreviado en este

trabajo por el símbolo θ̄ con una línea horizontal superior (De acuerdo con la nomencla-

tura utilizada por Smith, 1970, p. 246 [50]), y que posee unidades de tiempo. Este término

hace alusión al tiempo promedio que pasa una molécula dentro del tanque, desde que

ingresa al sistema hasta que escapa por la salida.

Para conocer la conversión que se alcanza en cada uno de los tanques y así deter-

minar el desempeño global del sistema, se requiere calcular la concentración de salida

37



de cada reactor a partir de la ecuación 1.37, por lo que resulta propicio implementar una

notación indicial en la que el subíndice que acompaña a cada varaible j hace referencia

al j-ésimo tanque del arreglo en serie, lo cual da lugar a la ecuación 1.38.

θ̄j =
(CB,j−1 − CB,j)

−rB,j
(1.38)

Si se desea evaluar el rendimiento que puede dar una cascada de CSTRs cuando se

lleva a cabo una reacción bimolecular de segundo orden con concentraciones estequio-

métricas de los reactivos, se puede tomar como ejemplo a la reacción de saponificación

de acetato de etilo con concentraciones equimolares de ambos reactivos. La rapidez de

esta reacción puede ser descrita satisfactoriamente por la ecuación 1.2, de modo que la

ecuación 1.38 se puede reescribir de acuerdo a lo citado en la ecuación 1.39.

θ̄j =
(CB,j−1 − CB,j)

kC2
B,j

(1.39)

Al igualar la expresión 1.39 a cero se llega a la ecuación 1.40.

kθ̄jC
2
B,j + CB,j − CB,i−j = 0 (1.40)

Si se presume que todos los reactores del arreglo son del mismo volumen Vj , enton-

ces el tiempo de residencia promedio θ̄j es igual para cada uno de los tanques. Teniendo

esto presente, se puede plantear una expresión para el primer reactor a partir de la ecua-

ción 1.40, lo cual es expresado en la ecuación 1.41.

kθ̄jC
2
B,1 + CB,1 − CB,0 = 0 (1.41)

Considerando que se conocen los valores del coeficiente cinético, del tiempo de re-

sidencia promedio y de la concentración inicial del reactivo B, es posible calcular la con-

centración a la salida del primer reactor CB,1 a través de la fórmula general para una

ecuación cuadrática, lo cual se muestra en la ecuación 1.42.

CB,1 =
−1±

√
1 + 4CB,0kθ̄j

2kθ̄j
(1.42)

Es posible identificar que la ecuación 1.42 posee dos soluciones para CB,1, una

positiva y la otra negativa. Sin embargo, también resulta evidente que únicamente las
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concentraciones con valor positivo tienen significado físico, por lo que sólo se debe de

considerar la solución mayor a cero, la cual viene dada por la ecuación 1.43.

CB,1 =
1

2kθ̄j

(
−1 +

√
1 + 4CB,0kθ̄j

)
(1.43)

Aplicando un procedimiento similar para determinar la concentración de salida del

segundo reactor, se pueden inferir las expresiones 1.44 y 1.45.

kθ̄jC
2
B,2 + CB,2 − CB,1 = 0 (1.44)

CB,2 =
1

2kθ̄j

(
−1 +

√
1 + 4CB,1kθ̄j

)
(1.45)

Puesto que el tiempo de residencia promedio es el mismo para todos los tanques, se

puede sustituir la expresión para la concentración de salida del primer tanque (Ecuación

1.43) dentro de la igualdad 1.45, lo cual deriva en la expresión mostrada en la ecuación

1.46.

CB,2 =
1

2kθ̄j

{
−1 +

√
1 + 4kθ̄j

[
1

2kθ̄j

(
−1 +

√
1 + 4CB,0kθ̄j

)] }
(1.46)

La ecuación 1.46 puede simplificarse para dar lugar a la ecuación 1.47.

CB,2 =
1

2kθ̄j

(
−1 +

√
−1 + 2

√
1 + 4CB,0kθ̄j

)
(1.47)

Consecutivamente, se efectúa un procedimiento semejante para calcular la concen-

tración a la salida del tercer reactor, lo cual deriva en la constitución de la ecuación 1.48.

CB,3 =
1

2kθ̄j

−1 +

√
−1 + 2

√
−1 + 2

√
1 + 4CB,0kθ̄j

 (1.48)

Al analizar las ecuaciones 1.43, 1.47 y 1.48, se puede identificar un patrón en la forma

en la que se relaciona la concentración de salida del tanque N con la concentración de

alimentación del primer reactor en serie, por lo que es posible expresar la concentración

de salida de cada tanque en términos de la expresión 1.49.

CB,N =
1

2kθ̄j

[
−1 + fN−1

(√
1 + 4CB,0kθ̄j

)]
(1.49)
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En la ecuación 1.49, el término f(x) corresponde a la expresión 1.50.

f(x) =
√
−1 + 2x (1.50)

Por lo que fN−1 en la ecuación 1.49 se refiere al resultado de iterar N − 1 veces la

función f(x) a partir de
√

1 + 4CB,0kθ̄j como valor inicial [46]. A la sucesión que agrupa

los valores resultantes de cada iteración se le llama órbita de
√

1 + 4CB,0kθ̄j bajo la

función f(x) [47], la cual queda expresada por el conjunto indicado en la ecuación 1.51.

{√
1 + 4CB,0kθ̄j,

√
−1 + 2

√
1 + 4CB,0kθ̄j,

√
−1 + 2

√
−1 + 2

√
1 + 4CB,0kθ̄j,√√√√

−1 + 2

√
−1 + 2

√
−1 + 2

√
1 + 4CB,0kθ̄j, . . .

}
(1.51)

Para ejemplificar el uso de la generalización 1.49, se procede a calcular la concen-

tración de salida del cuarto reactor. Esto conlleva iterar tres veces la función f(x) con

valor inicial
√

1 + 4CB,0kθ̄j , generando el resultado mostrado en la ecuación 1.52.

CB,4 =
1

2kθ̄j

−1 +

√√√√
−1 + 2

√
−1 + 2

√
−1 + 2

√
1 + 4CB,0kθ̄j

 (1.52)

Si se desea comparar el desempeño de N reactores CSTR conectados en serie con

el rendimiento de un reactor tubular de flujo pistón, es necesario plantear la ecuación de

diseño de un PFR (Reactor de flujo tapón por sus siglas en inglés) [24], la cual viene

dada por la expresión 1.53.

dV =
dFB
rB

(1.53)

Donde dV corresponde a la diferencial del volumen del reactor, y dFB es la dife-

rencial del flujo molar del reactivo B (en unidades de mmol/min). El flujo molar de B es

equivalente al producto del flujo volumétrico, q, y la concentración de B, CB. Consideran-

do que el flujo volumétrico es constante, éste puede salir de la diferencial, dando lugar a

la ecuación 1.54.

dFB = d (q · CB) = q dCB (1.54)
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La consideración previa permite expresar la ecuación 1.53 en términos de lo citado

en la ecuación 1.55.

dV = q
dCB
rB

(1.55)

Para conocer cómo disminuye la concentración de un reactivo con una rapidez de

reacción de segundo orden al transitar por un reactor tubular, se requiere integrar ambos

lados de la ecuación 1.55 con límites en V = 0, donde CB = CB,0 (la concentración

inicial del reactivo), y en V = Vp (el volumen de reacción del reactor tubular), en donde

CB = CB,p (la concentración de B a la salida del PFR), tal y como se indica en la ecuación

1.56. ∫ Vp

0

dV = q

∫ CB,p

CB,0

dCB
−kC2

B

(1.56)

La expresión 1.56 puede ser expresada en términos de lo que se muestra en la

ecuación 1.57.
Vp
q

=
1

k

(
1

CB,p
− 1

CB,0

)
(1.57)

En este punto, vale la pena recordar que las características de un reactor de flujo

pistón orbitan en torno a una distribución de velocidades uniforme, así como a la au-

sencia de mezclado axial [50]. Estos atributos condicionan que el tiempo de residencia

de todos los elementos de fluido dentro del reactor tubular sea el mismo y con un valor

constante igual al cociente Vp/q, al cual se denotará de ahora en adelante con la letra

θp. Teniendo esta definición en consideración, es posible establecer una ecuación que

relaciona la concentración del reactivo B para la entrada y la salida, la cual corresponde

a los términos citados en la expresión1.58.

CB,0
CB,p

= 1 + CB,0kθp (1.58)

Basándose en la discusión para sistemas de reactores múltiples brindada por Le-

venspiel en el capítulo 6 del libro Chemical Reaction Engineering [48] y a partir de las

ecuaciones 1.49 y 1.58, es posible construir una relación entre los volúmenes de N

CSTRs en serie y el de un sólo reactor de flujo pistón, esto en función de la conversión

fraccional de B. La figura 1.7 muestra una gráfica en la que se compara el desempeño

de uno o más reactores CSTR con el de un sólo PFR para diferentes grados de conver-

sión y variando el producto kCB,0θg, el cual corresponde a una forma adimensional del
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tiempo de reacción comúnmente denomida como número de Damköhler [43]. En este

número, θg es el tiempo de residencia global del sistema, que puede ser igual a Nθ̄j

para un arreglo de N CSTRs en serie o a θp en el caso de un sólo reactor tubular de flujo

tapón.

La figura 1.7 permite corroborar que el volumen total de un sistema de reactores en

cascada, necesario para lograr un porcentaje determinado de conversión, se aproxima al

volumen empleado por un sólo rector tubular de flujo pistón a medida que el número de

CSTRs dispuestos en serie aumenta. Esto permite afirmar que es más rentable disponer

de dos tanques agitados con un volumen total Vg que utilizar un sólo reactor CSTR con

la misma capacidad [48]. Así, al conectar varios reactores de tanque agitado en serie se

pueden reproducir algunas de las cualidades de un CSTR (costo barato de adquisición y

mantenimiento sencillo), a la par de que el sistema produce un rendimiento semejante al

de un PFR, sin que haya necesidad de adquirir recipientes con grandes volúmenes [49].

1.6 La función de distribución de tiempos de residencia

El concepto de tiempo de residencia θ se refiere al período que le toma a una mo-

lécula recorrer el reactor desde la entrada hasta la salida [50]. Si se considera que las

moléculas de los reactivos se transforman para dar lugar a los productos, entonces la

noción de tiempo de residencia es válida exclusivamente para las moléculas de reactivo

que surgen del reactor sin haber tomado parte en la reacción. En la práctica, el tiempo

de residencia se ha arraigado como un indicador que revela cual es la viabilidad de que

una molécula de reactivo reaccione dentro del recipiente, pues entre más tiempo pasen

los reactivos dentro del reactor en las condiciones apropiadas para reaccionar, mayor

será la probabilidad de que éstas tomen parte en la reacción química.

En relación a la idea de tiempo de residencia, es posible identificar dos intervalos que

son de particular interés para analizar la evolución de los reactivos [50]:

Edad. Es el tiempo que ha pasado la molécula dentro del reactor.

Tiempo de vida restante. El tiempo que le queda a la molécula dentro del reci-

piente.
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Figura 1.7: Comparación del rendimiento de N reactores de tanque agitado de igual ta-

maño en serie frente a un reactor de flujo pistón para reacciones elementales de segundo

orden. Adaptado de Levenspiel (1999) [48].
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La suma de estos dos períodos es igual al tiempo de residencia. Además, se puede

inferir que cada molécula seguirá una trayectoria particular desde la entrada hasta la

salida del reactor, por lo que algunas de ellas tardan poco tiempo en entrar y salir, mien-

tras que otras alargan su estancia en el interior del recipiente. De este modo, se puede

definir una distribución de tiempos de residencia J(θ) como la fracción del efluente que

ha pasado un tiempo inferior a θ dentro del reactor [50]. Tomando en cuenta que no es

posible que una molécula que ingresa al reactor en el tiempo cero salga inmediatamen-

te, es válido afirmar que J = 0 cuando t = 0. Además, resultaría improbable que una

molécula permanezca hospedada de forma indefinida dentro del recipiente, por lo que J

se aproxima a la unidad a medida que θ se va incrementando. El perfil característico de

la distribución de tiempos de residencia se exhibe en la figura 1.8

Figura 1.8: Función de distribución de tiempos de residencia. Basada en Smith (1970)

[50].

En el presente trabajo existe un interés por estudiar un reactor continuo de tanque

agitado en el que ocurre una reacción química homogénea en condiciones isotérmicas

y a densidad constante. Bajo estas condiciones, el tiempo de residencia promedio, que

es el período ponderado que pasa cada elemento de fluido dentro del reactor puede ser
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expresado por la ecuación 1.59.

θ̄ =
V

q
(1.59)

En la figura 1.8, el área sombreada corresponde al valor del tiempo de residencia

promedio θ̄.

1.7 Distribución de tiempos de residencia a partir de

mediciones de respuesta

Los modelos para reactores de flujo pistón y de mezclado perfecto no describen el

comportamiento de los sistemas continuos reales de forma exacta. Para resolver este

problema, se analiza la distribución de tiempos de residencia del reactor con el fin de

determinar en qué grado se aleja del rendimiento predicho por los modelos de reactores

idealizados. La medición experimental de la distribución de tiempos de residencia se ba-

sa en la inducción de una perturbación en la entrada del sistema, que a su vez consiste

en introducir un marcador inerte en la entrada del reactor con una concentración conoci-

da. Luego se monitorea cómo cambia la concentración de esta sustancia a la salida del

sistema por medio de un detector, tal como se muestra en la figura 1.9

Reactor

Entrada	del
marcador

Detector

Figura 1.9: Diagrama de un aparato utilizado para estudios de entrada-respuesta. Basa-

da en Smith (1970) [50].

1.7.1 Perturbación con una función escalón

Para un reactor con un volumen V y en el que el flujo volumétrico de la entrada

y de la salida permanecen constantes y son iguales a q, suponiendo que una de las
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propiedades del fluido alimentado experimenta un cambio repentino con respecto a su

valor en estado estacionario [51]. Ahora imagínese que en el tiempo θ = 0 se comienza

a alimentar una disolución con una concentración C0 de una sustancia químicamente

inerte y miscible en el medio almacenado dentro del reactor. Entonces se puede esperar

que la concentración del marcador, C, comience a aumentar gradualmente en función

de θ, dependiendo del tiempo que pase cada molécula dentro del recipiente.

En el tiempo θ, cuando la concentración del marcador en la salida es C, el flujo de

moléculas de esta sustancia viene dado por el producto qC. Considerando que todas las

moléculas detectadas en la salida ingresaron al reactor en un tiempo menor o igual a θ,

lo cual corresponde a la definición de la función de distribución de tiempos de residen-

cia, J(θ), y que el flujo molecular del marcador en la entrada es igual a qC0, entonces

se puede calcular el número de moléculas marcadas saliendo del reactor a partir del

producto qC0J(θ) . Suponiendo que el sistema se encuentra en estado estacionario, se

puede igualar el flujo de entrada con el flujo de salida, a partir de lo cual se deriva la

relación 1.60, la cual permite determinar el valor de la función de distribución de tiempos

de residencia.

J(θ) =

(
C

C0

)
escalón

(1.60)

La ecuación 1.60 expresa que la respuesta C/C0 a la salida del reactor ante una

perturbación tipo escalón en la entrada, es igual al valor de la función de distribución de

tiempos de residencia para un reactor real. Para visualizar esta respuesta, es necesario

plantear un experimento en el que el reactor continuo a estudiar se encuentre en estado

permanente y en el que únicamente esté fluyendo agua. Posteriormente, se realiza una

perturbación escalón en la alimentación al sustituir el flujo de entrada de agua por una

disolución de un trazador con concentración conocida. En seguida, se utiliza una técnica

de detección para determinar cómo circula el marcador a la salida del sistema. El expe-

rimento termina cuando en el flujo de salida se tiene la misma concentración que en el

flujo de entrada.

La relación de concentraciones de la entrada y de la salida que se obtienen para la

prueba descrita aparecen en la figura 1.10.
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(a)

0
0

1

Tiempo

C
/C

0

(b)

0
0

1

Tiempo

C
/C

0

Figura 1.10: (a) Función escalón en la entrada del reactor (b) Respuesta en el efluente

del reactor. Basado en Smith (1970) [50].

1.8 Distribución de tiempos de residencia para reacto-

res ideales

Es posible bosquejar el perfil de distribución de tiempos de residencia para los reac-

tores continuos ideales a partir de las ecuaciones de diseño de un CSTR y un PFR.

Las características de un reactor de flujo pistón, tales como la formación de un perfil

de velocidades uniforme y la ausencia de mezclado axial, determinan que el tiempo de

residencia θ = V/q sea constante para todos los elementos de fluido que ingresan al

reactor [50], por lo que al estimular una perturbación tipo función escalón en la entrada

del reactor, se puede aseverar que en el lapso θ < V/q, J (θ) = 0, y que en el período

θ ≥ V/q, J (θ) = 1. La respuesta del reactor de flujo pistón se encuentra representada

por una línea continua en la figura 1.11

Para trazar el perfil de distribución de tiempos de residenca de un reactor tipo tan-

que agitado, es necesario plantear un balance de materia para un marcador inerte que

ingresa como una perturbación tipo escalón en el tiempo cero [50], lo que permite llegar
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a la ecuación 1.61 sobre la distribución de tiempos de residencia.(
C

C0

)
escalón

= J (θ) = 1− e−(θ/θ̄) (1.61)

Respuesta

Flujo tapón

Tanque agitado

0 V/q
0

0.632

1

θ

J(
θ
)=
(C
/C

0
) e
sc
al
ó
n

Entrada

0
0

1

θ

(C
/C

0
) e
sc
al
ó
n

Figura 1.11: Curvas de respuesta de reactores ideales ante una perturbación tipo esca-

lón. Adaptado de Smith (1970) [50]

Como se observa en la figura 1.11, un reactor de mezcla perfecta manifiesta una

mayor dispersión de tiempos de residencia. Además, se puede notar que J(θ) = 0,632

cuando θ = V/q, lo que quiere decir que el 63.2 % de las moléculas que ingresan al

reactor tienen un tiempo de residencia menor a θ̄.

1.9 Modelo linealizado para una cascada de reactores

en serie

En las secciones previas se han discutido las características del modelo de una cas-

cada de reactores en serie que presenta un estado estacionario. Sin embargo, se sabe

que los procesos también exhiben un comportamiento dinámico, por ejemplo, durante

las etapas de arranque y paro, o como una respuesta ante la alteración de una de las

variables de entrada o de los controles de temperatura o presión del sistema. Es muy

importante comprender la forma en que los procesos varían con el tiempo y así predecir
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de que manera puede llegar a operar un proceso fuera de las especificaciones de dise-

ño [58]. En las secciones subsecuentes se deducirán las ecuaciones que describen la

dinámica de varios reactores de tanque agitado conectados en serie como respuesta a

una perturbación de las variables de entrada del sistema.

El primer paso consiste reescribir la ecuación 1.13 incorporando un subíndice j para

precisar que ésta hace referencia al balance de materia del componente B en cada uno

de los tanques conectados en serie. Adicionalmente, se considerará que el volumen V

es el mismo para todos los reactores incluidos en el arreglo. De este modo, el balance

característico de cada reactor queda expresado por la ecuación 1.62.

V
dCB,j
dt

= qj−1CB,j−1 − qjCB,j − rBV (1.62)

En esta ecuación, CB,j−1 representa la concentración de entrada de B en el reactor

j, donde j = {1, 2, 3, 4} y CB,j alude a la concentración de B en la salida. Se ha respe-

tado la notación original de la rapidez rB porque se infiere que los parámetros cinéticos

de esta ecuación son válidos para el espectro completo de concentraciones de B que

se alcanza en cada uno de los reactores dispuestos en cascada. Del mismo modo, se

mantendrá la hipótesis de que los reactivos y los productos se encuentran diluidos en

agua, en concentraciones del orden de los milimoles. Por consiguiente, resulta factible

considerar que la densidad de la mezcla de reacción permanece constante cuando los

reactores operan isotérmicamente, lo que a su vez implica que el flujo volumétrico de

entrada y de salida de cada tanque es esencialmente el mismo. Las suposiciones ex-

puestas previamente, permiten trasformar la ecuación 1.62 en términos de lo que se

muestra en la ecuación 1.63.

V
dCB,j
dt

= qj−1 [CB,j−1 − CB,j]− rBV (1.63)

Al sustituir rB por la ecuación de rapidez de segundo orden con respecto a la con-

centración del reactivo B (Ecuación 1.2), dejando el coeficiente cinético expresado como

función de la temperatura de acuerdo con la ecuación de Arrhenius, se deriva la expre-

sión exhibida en la ecuación 1.64.

V
dCB,j
dt

= qj−1 [CB,j−1 − CB,j]− V k0e
−
E

RTj C2
B,j (1.64)
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Donde k0 es el factor preexponencial o factor de frecuencia, E es la energía de

activación de la reacción, R es la constante universal de los gases y Tj es la temperatura

local del reactor j.

Recordando que el objetivo del modelo es describir la respuesta dinámica del siste-

ma de reactores en serie, generada a raíz de la alteración de una de las variables de

proceso, resulta propicio definir aquellas varibles que dependen del tiempo, ya sea que

se trate de una variable de perturbación o de un indicador de respuesta del sistema. Por

otro lado, los parámetros que no están supeditados al tiempo son considerados como

constantes, lo cual permite inferir la expresión de la ecuación 1.65.

V
dCB,j(t)

dt
= qj−1(t) [CB,j−1(t)− CB,j(t)]− V k0e

−
E

RTj(t) [CB,j(t)]
2 (1.65)

La ecuación 1.65 pone de manifiesto que la concentración del reactivo B puede variar

en el tiempo como consecuencia de las variaciones en el flujo de entrada, la concentra-

ción del reactivo alimentado o la temperatura de operación de cada reactor. A continua-

ción, se explorarán tres escenarios en los que se induce una de estas perturbaciones a

la vez.

1.9.1 Perturbación del flujo volumétrico de alimentación

En este caso se parte de la ecuación 1.65, dejando el coeficiente de rapidez ex-

presado con la letra k, pues se infiere que ésta permanecerá constante debido a que

no se presentarán variaciones de temperatura. Con estas consideraciones en mente, la

ecuación 1.65 da lugar a la expresión de la ecuacion 1.66.

V
dCB,j(t)

dt
= qj−1(t) [CB,j−1(t)− CB,j(t)]− V k [CB,j(t)]

2 (1.66)

Del lado derecho de la ecuación 1.66 se puede distinguir que el producto del flujo por

la diferencia entre las concentraciones de entrada y de salida da lugar a dos términos no

lineales. Del mismo modo, y como se verá más adelante en el caso en el que tiene lugar

una variación de la temperatura de operación del sistema, se debe tomar en cuenta la

función exponencial de la ecuación de Arrhenius. Con el fin de simplificar las operaciones

de cómputo de las ecuaciones que modelan el sistema de reactores en cascada, se
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requiere linealizar los términos no lineales con una expansión en serie de Taylor truncada

en el término de primer orden [52]. Para ello, el primer paso que se requiere es expresar

la ecuación 1.66 en estado estacionario, denotando las variables que un principio pueden

depender del tiempo con el subíndice s, como queda indicado por la ecuación 1.67.

0 = V
dCB,j,s
dt

= qj−1,s [CB,j−1,s − CB,j,s]− V kC2
B,j,s (1.67)

El siguiente paso es introducir la definición de variable de desviación, la cual está

definida por los términos citados en la ecuación 1.68.
Variable

de

desviación

 =


Variable

en estado

dinámico

−


Variable

en estado

estacionario

 (1.68)

Con el fin de facilitar el tratamiento de la ecuación 1.68, ésta puede ser expresada en

términos de lo que se muestra en la ecuación 1.69.

x′(t) = x(t)− xs (1.69)

Las variables de desviación son un recurso oportuno para abreviar la diferencia entre

los valores actuales de una variable y su valor en estado estacionario. Al restar 1.67 a

1.66 se pueden visualizar varios términos que pueden ser sustituidos por variables de

desviación, lo cual está indicado en la ecuación 1.70.

V
d [CB,j(t)− CB,j,s]

dt
= qj−1(t)CB,j−1(t)− qj−1,sCB,j−1,s

− [qj−1(t)CB,j(t)− qj−1,sCB,j,s]− V k
{

[CB,j(t)]
2 − C2

B,j,s

}
(1.70)

Sin embargo, también subsisten varios términos no lineales que no pueden ser re-

emplazados por varibles de desviavión, como el producto del flujo volumétrico y la con-

centración, así como el cuadrado de la concentración del reactivo B. Cada una de estas

contribuciones puede ser linealizada introduciendo una serie de Taylor definida para una

función multivariable truncada en el término lineal y desarrollada alrededor de los valores

de estado estacionario, la cual corresponde a la expresión mostrada en la ecuación 1.71.

g(x, y)− g(xs, ys) ≈
∂g

∂x

∣∣∣∣
y=ys
x=xs

[x− xs] +
∂g

∂y

∣∣∣∣
y=ys
x=xs

[y − ys] (1.71)

51



A partir de la definición de la ecuación 1.71 se pueden plantear los desarrollos para

los términos advectivos y los que involucran el cuadrado de la concentración, los cuales

se resumen en las expresiones mostradas en las ecuaciones 1.72, 1.73 y 1.74.

qj−1(t)CB,j−1(t)− qj−1,sCB,j−1,s =

CB,j−1,s [qj−1(t)− qj−1,s] + qj−1,s [CB,j−1(t)− CB,j−1,s] (1.72)

qj−1(t)CB,j(t)− qj−1,sCB,j,s = CB,j,s [qj−1(t)− qj−1,s] + qj−1,s [CB,j(t)− CB,j,s] (1.73)

[CB,j(t)]
2 − C2

B,j,s = 2CB,j,s [CB,j(t)− CB,j,s] (1.74)

Reescribiendo estas ecuaciones en términos de variables de desviación a partir de

la definición 1.69 da lugar a las expresiones descritas por las ecuaciones 1.75, 1.76 y

1.77.

qj−1(t)CB,j−1(t)− qj−1,sCB,j−1,s = CB,j−1,sq
′
j−1(t) + qj−1,sC

′
B,j−1(t) (1.75)

qj−1(t)CB,j(t)− qj−1,sCB,j,s = CB,j,sq
′
j−1(t) + qj−1,sC

′
B,j(t) (1.76)

[CB,j(t)]
2 − C2

B,j,s = 2CB,j,sC
′
B,j(t) (1.77)

Al reemplazar estas expresiones dentro de la ecuación 1.70 se obtiene la ecuación

1.78.

V
dC ′B,j(t)

dt
= CB,j−1,sq

′
j−1(t) + qj−1,sC

′
B,j−1(t)

− CB,j,sq′j−1(t)− qj−1,sC
′
B,j(t)− 2V kCB,j,sC

′
B,j(t) (1.78)

Agrupando todos los términos con la concentración del reactivo B en el tiempo t del

lado izquierdo de la ecuación 1.78 se llega a la expresión referida en la ecuación 1.79.

V
dC ′B,j(t)

dt
+ [qj−1,s + 2V kCB,j,s]C

′
B,j(t) =

qj−1,sC
′
B,j−1(t) + [Cj−1,s − CB,j,s] q′j−1(t) (1.79)

Dividiendo la ecuación 1.79 por el coeficiente del segundo término del lado izquierdo

se infiere la ecuación 1.80.{
V

qj−1,s + 2V kCB,j,s

}
dC ′B,j(t)

dt
+ C ′B,j(t) ={

qj−1,s

qj−1,s + 2V kCB,j,s

}
C ′B,j−1(t) +

{
[CB,j−1,s − CB,j,s]
qj−1,s + 2V kCB,j,s

}
q′j−1(t) (1.80)
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En la ecuación 1.80 se puede identificar que los coeficientes de la derivada con res-

pecto al tiempo y de las variables de desviación son constantes, por lo que es posible

abreviarlos con tres parámetros característicos, los cuales vienen dados por las ecua-

ciones 1.81, 1.82 y 1.83.

τµ,j =
V

qj−1,s + 2V kCB,j,s
(1.81)

Kµ,X,j =
qj−1,s

qj−1,s + 2V kCB,j,s
(1.82)

Kµ,Φ,j =
[CB,j−1,s − CB,j,s]
qj−1,s + 2V kCB,j,s

(1.83)

Con base en estas definiciones, se puede reescribir la expresión 1.80 de la manera

mostrada en la ecuación 1.84.

τµ,j
dC ′B,j(t)

dt
+ C ′B,j(t) = Kµ,X,jC

′
B,j−1(t) +Kµ,Φ,jq

′
j−1(t) (1.84)

La ecuación 1.84 es una ecuación diferencial lineal de primer orden que puede ser

resuelta por diversos métodos [52]. Sin embargo, para el análisis de sistemas dinámi-

cos resulta más sencillo convertir la ecuaciones del dominio del tiempo al dominio de la

frecuencia por medio de una transformación de Laplace [53]. Implementando esta he-

rramienta matemática en la ecuación 1.84 y despejando C̄B,j , se genera la ecuación

1.85, la cual relaciona la concentración de B a la salida con la concentración y el flujo de

entrada en el dominio de Laplace.

C̄B,j(s) =

[
Kµ,X,j

τµ,js+ 1

]
C̄B,j−1(s) +

[
Kµ,Φ,j

τµ,js+ 1

]
q̄j−1(s) (1.85)

Con el fin de simplicar la expresión 1.85, se definen las funciones de transferencia

presentadas por las ecuaciones 1.86 y 1.87.

Gµ,X,j =
Kµ,X,j

τµ,js+ 1
(1.86)

Gµ,Φ,j =
Kµ,Φ,j

τµ,js+ 1
(1.87)
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Sustituyendo la definición de las funciones de transferencia en la ecuación 1.85 se

llega a la expresión referida por la ecuación 1.88.

C̄B,j(s) = Gµ,X,jC̄B,j−1(s) +Gµ,Φ,j q̄j−1(s) (1.88)

La expresión 1.88 indica que la respuesta en la concentración de B al perturbar el

flujo y/o la concentración de alimentación de cada reactor depende de la suma de dos

funciones de transferencia de primer orden, las cuales se encuentran compuestas por

una constante tiempo τµ,j , la cual refleja la rapidez de respuesta del reactor a una acción

externa, y por las ganancias Kµ,X,j y Kµ,Φ,j , que exponen la sensibilidad que guarda el

proceso con respecto a cada una de las entradas.

Del mismo modo, la ecuación 1.88 muestra que, para un arreglo de reactores conec-

tados en serie, las variaciones en la concentración de salida del primer reactor originadas

a raíz de una perturbación inicial en el flujo de entrada, alteran el estado estado estacio-

nario de los reactores siguientes, lo que implica que una variación en el flujo de entrada

del primer reactor provoca una respuesta en la concentración de salida del último reactor

de la cascada.

1.9.2 Perturbación de la temperatura de alimentación

Para conocer cuál es el efecto de un cambio en la temperatura en la corriente de

alimentación sobre la concentración de salida de cada reactor, se debe considerar la

variabilidad del coeficiente cinético con el cambio de temperatura y suponer que el flu-

jo volumétrico permanece constante. De este modo, la expresión 1.65 se reduce a la

ecuación 1.89.

V
dCB,j(t)

dt
= qj−1 [CB,j−1(t)− CB,j(t)]− V k0 exp

[
− E

RTj(t)

]
[CB,j(t)]

2 (1.89)

El estado estacionario de la ecuación 1.89 está descrito por los términos citados en

la expresión 1.90.

0 = V
dCB,j,s
dt

= qj−1 [CB,j−1,s − CB,j,s]− V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
C2
B,j,s (1.90)
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El restar la expresión 1.90 a la ecuación 1.89 deriva en la ecuación 1.91.

V
d [CB,j(t)− CB,j,s]

dt
= qj−1

{
[CB,j−1(t)− CB,j−1,s]− [CB,j(t)− CB,j,s]

}
− V k0

{
exp

[
− E

RTj(t)

]
[CB,j(t)]

2 − exp

[
− E

RTj,s

]
C2
B,j,s

}
(1.91)

En la ecuación 1.91 el producto de la función exponencial con el cuadrado de la

concentración es un término altamente no lineal, por lo que resulta necesario linealizarlo

a partir del desarrollo de una serie de Taylor truncada en el primer término, a partir de lo

cual se infiere la ecuación 1.92.

exp

[
− E

RTj(t)

]
[CB,j(t)]

2 − exp

[
− E

RTj,s

]
C2
B,j,s =

2 exp

[
− E

RTj,s

]
CB,j,s [CB,j(t)− CB,j,s]

+
E

RT 2
j,s

exp

[
− E

RTj,s

]
C2
B,j,s [Tj(t)− Tj,s] (1.92)

Al reemplazar el resultado de la ecuación 1.92 en la ecuación 1.91 y sustituyendo

las variables de desviación pertinentes se obtiene la expresión mostrada en la ecuación

1.93.

V
dC ′B,j(t)

dt
= qj−1C

′
B,j−1(t)− qj−1C

′
B,j(t)

− 2V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
CB,j,sC

′
B,j(t)

− E

RT 2
j,s

V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
C2
B,j,sT

′
j(t) (1.93)

Al agrupar los términos que comprenden la variable de desviación de la concentra-

ción B en el instante t del lado izquierdo de la ecuación 1.93 se llega a la expresión

citada en la ecuación 1.94.

V
dC ′B,j(t)

dt
+

{
qj−1 + 2V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
CB,j,s

}
C ′B,j(t) =

qj−1C
′
B,j−1(t)− E

RT 2
j,s

V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
C2
B,j,sT

′
j(t) (1.94)

Al dividir la expresión de la ecuación 1.94 por el coeficiente de la concentración de B
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de desviación se obtiene la ecuación 1.95.
V

qj−1 + 2V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
CB,j,s


dC ′B,j(t)

dt
+ C ′B,j(t) =


qj−1

qj−1 + 2V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
CB,j,s

C ′B,j−1(t)

−


E

RT 2
j,s

V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
C2
B,j,s

qj−1 + 2V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
CB,j,s

T ′j(t) (1.95)

Adicionalmente, se definen los parámetros de ganancia y constante tiempo represen-

tativos del comportamiento de cada reactor en los términos citados en las ecuaciones

1.96, 1.97 y 1.98.

τµ,j =
V

qj−1 + 2V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
CB,j,s

(1.96)

Kµ,X,j =
qj−1

qj−1 + 2V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
CB,j,s

(1.97)

Kµ,Ω,j =

E

RT 2
j,s

V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
C2
B,j,s

qj−1 + 2V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
CB,j,s

(1.98)

Al sustituir los parámetros referidos en las ecuaciones 1.96, 1.97 y 1.98 dentro de la

ecuación 1.95 resulta en la inferencia de la ecuación 1.99.

τµ,j
dC ′B,j(t)

dt
+ C ′B,j(t) = Kµ,X,jC

′
B,j−1(t)−Kµ,Ω,jT

′
j(t) (1.99)

La aplicación de la transformación de Laplace en ambos lados de la ecuación 1.99 y

resolviendo para C̄B,j deriva en la obtención de la ecuación 1.100.

C̄B,j(s) =

[
Kµ,X,j

τµ,js+ 1

]
C̄B,j−1(s)−

[
Kµ,Ω,j

τµ,js+ 1

]
T̄j(s) (1.100)
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En seguida se procede a definir las dos funciones de transferencia presentes en

la ecuación 1.100 en términos de las expresiones referidas en las ecuaciones 1.101 y

1.102.

Gµ,X,j =
Kµ,X,j

τµ,js+ 1
(1.101)

Gµ,Ω,j =
Kµ,Ω,j

τµ,js+ 1
(1.102)

El sustituir las expresiones 1.101 y 1.102 en la ecuación 1.100 resulta en la ecuación

1.103.

C̄B,j(s) = Gµ,X,jC̄B,j−1(s)−Gµ,Ω,jT̄j(s) (1.103)

La ecuación 1.103 describe de que forma una variación en la concentración y/o la

temperatura de entrada del reactor altera la concentración de salida. En el caso del pri-

mer reactor en serie, una perturbación en la temperatura de entrada influye en la concen-

tración que se llegue a alcanzar en la salida, modificando de este modo la concentración

que se pueda obtener en cada uno de los reactores subsecuentes.

Tomando en cuenta que un cambio en la temperatura de alimentación modifica la

temperatura de salida del reactor y la rapidez con la que ocurre la reacción, se puede

valorar el efecto de dichas perturbaciones a partir del planteamiento de las ecuaciones

de balance de energía para cada uno de los reactores en serie. La ecuación de balance

de energía para el reactor j viene dada por la expresión 1.104.

ρV cp
dTj
dt

= ρcpqj−1 [Tj−1 − Tj]− rBV [−∆hr] + Q̇j (1.104)

En la ecuación 1.104 el subíndice j está asociado con la concentración y la tempe-

ratura de la corriente de salida, mientras que el subíndice j − 1 alude a las variables de

entrada del reactor.

Con el fin de simplificar la ecuación 1.104 se considera que el intercambio de energía

entre el interior del recipiente y los alrededores es nulo, lo que quiere decir que se trata

de un sistema adiabático (Q̇j = 0). Considerando la idea previamente expuesta y susti-

tuyendo la expresión de rapidez de reacción permite la obtención de la ecuación 1.105,
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en la cual se indican las variables que dependen del tiempo.

ρV cp
dTj(t)

dt
= ρcpqj−1 [Tj−1(t)− Tj(t)]

+ [−∆hr]V k0 exp

[
− E

RTj(t)

]
[CB,j(t)]

2 (1.105)

Como se indica en la expresión 1.105, la capacidad calorífica, la densidad, el volumen

de la mezcla, el calor de reacción y el flujo de alimentación se consideran constantes.

Continuando con el procedimiento, se escribe la ecuación de balance de energía en

estado estacionario en los términos citados en la ecuación 1.106.

0 = ρV cp
dTj,s
dt

= ρcpqj−1 [Tj−1,s − Tj,s] + [−∆hr]V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
C2
B,j,s (1.106)

Restando la expresión 1.106 a la ecuación 1.105 deriva en la deducción de la ecua-

ción 1.107.

ρV cp
d [Tj(t)− Tj,s]

dt
= ρcpqj−1

{
[Tj−1(t)− Tj−1,s]− [Tj(t)− Tj,s]

}
+ [−∆hr]V k0

{
exp

[
− E

RTj(t)

]
[CB,j(t)]

2 − exp

[
− E

RTj,s

]
C2
B,j,s

}
(1.107)

Introduciendo las expresiones linealizadas del producto de la exponencial por el cua-

drado de la concentración citadas en la ecuación 1.92 y sustituyendo las variables de

desviación pertinentes en la ecuación 1.107 da lugar a la ecuación 1.108.

ρV cp
dT ′j(t)

dt
= ρcpqj−1T

′
j−1(t)− ρcpqj−1T

′
j(t)

+ 2 [−∆hr]V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
CB,j,sC

′
B,j(t)

+
E

RT 2
j,s

[−∆hr]V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
C2
B,j,sT

′
j(t) (1.108)

Reorganizando la ecuación 1.108, de forma que los términos con la temperatura de

desviación del reactor queden agrupados del lado izquierdo, permite llegar a la ecuación

1.109.

ρV cp
dT ′j(t)

dt
+

{
ρcpqj−1 −

E

RT 2
j,s

[−∆hr]V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
C2
B,j,s

}
T ′j(t) =

+ 2 [−∆hr]V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
CB,j,sC

′
B,j(t) + ρcpqj−1T

′
j−1(t) (1.109)
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Dividiendo la ecuación 1.109 por el coeficiente de la variable de desviación T ′j(t)

deriva en la obtención de la ecuación 1.110.
ρV cp

ρcpqj−1 −
E

RT 2
j,s

[−∆hr]V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
C2
B,j,s


dT ′j(t)

dt
+ T ′j(t) =


2 [−∆hr]V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
CB,j,s

ρcpqj−1 −
E

RT 2
j,s

[−∆hr]V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
C2
B,j,s

C ′B,j(t)

+


ρcpqj−1

ρcpqj−1 −
E

RT 2
j,s

[−∆hr]V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
C2
B,j,s

T ′j−1(t) (1.110)

Posteriormente se procede a designar un parámetro característico para cada uno

de los coeficientes de esta la ecuación 1.110 de acuerdo a los términos citados en las

ecuaciones 1.111,1.112 y1.113.

τε,j =
ρV cp

ρcpqj−1 −
E

RT 2
j,s

[−∆hr]V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
C2
B,j,s

(1.111)

Kε,X,j =

2 [−∆hr]V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
CB,j,s

ρcpqj−1 −
E

RT 2
j,s

[−∆hr]V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
C2
B,j,s

(1.112)

Kε,Ω,j =
ρcpqj−1

ρcpqj−1 −
E

RT 2
j,s

[−∆hr]V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
C2
B,j,s

(1.113)

Reemplazando los parámetros de las expresiones 1.111,1.112 y 1.113en la ecuación

1.110 da lugar a la ecuación 1.114.

τε,j
dT ′j(t)

dt
+ T ′j(t) = Kε,X,jC

′
B,j(t) +Kε,Ω,jT

′
j−1(t) (1.114)

Al aplicar la transformación de Laplace en ambos lados de la ecuación 1.114 y resol-

viendo para T̄j permite la inferencia de la ecuación 1.115.

T̄j(s) =

[
Kε,X,j

τε,js+ 1

]
C̄B,j(s) +

[
Kε,Ω,j

τε,js+ 1

]
T̄j−1(s) (1.115)
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En seguida, se definen las funciones de transferencia presentes en la ecuación 1.115

de acuerdo a los términos citados en las ecuaciones 1.116 y 1.117.

Gε,X,j =
Kε,X,j

τε,js+ 1
(1.116)

Gε,Ω,j =
Kε,Ω,j

τε,js+ 1
(1.117)

El incorporar las funciones de transferencia definidas en las ecuaciones 1.116 y 1.117

en la ecuación 1.115 resulta en la deducción de la ecuación 1.118.

T̄j(s) = Gε,X,jC̄B,j(s) +Gε,Ω,jT̄j−1(s) (1.118)

El resultado de la ecuación 1.118 indica que una perturbación en la concentración

de entrada influye en la temperatura del reactor, lo que quiere decir que la ecuación

1.104 y 1.115 se encuentran acopladas. Al mismo tiempo, la ecuación 1.115 muestra

que un cambio en la temperatura de operación del primer reactor es capaz de pertur-

bar el estado estacionario de los reactores subsecuentes, conformando un sistema de

capacitancias no interactuantes en serie [55].

1.9.3 Perturbación de la concentración de alimentación del reactivo

B

Hasta este punto se han modelado las ecuaciones que permiten reproducir la res-

puesta de una cascada de reactores tipo tanque agitado ante la perturbación del flujo

volumétrico o la temperatura de entrada. Ahora queda por analizar el efecto que tiene

la alteración de la concentración de uno de los reactivos en la entrada del sistema, en

particular del reactivo B. Para analizar este caso, es importante recordar que la reacción

de A con B puede ser descrita satisfactoriamente por una rapidez de reacción que orden

1 con respecto a la concentración de cada uno los reactivos 1.2. Teniendo esto último en

cuenta, el balance de materia para el componente B queda expresado por la ecuación

1.119.

V
dCB,j(t)

dt
= qj−1 [CB,j−1(t)− CB,j(t)]− V kCA,j(t)CB,j(t) (1.119)
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Como se observa en la expresión de la ecuación 1.119, las concentraciones de am-

bos reactivos dependen del tiempo. Por otro lado, y debido a que la perturbación inicial

consiste en un cambio en la concentración de alimentación de B, resulta conveniente

dejar indicada esta ecuación en términos de la concentración de B exclusivamente. Para

ello se debe calcular la concentración A en la salida siguiendo las relaciones estequio-

métricas de la tabla 1.1, lo cual se expresa en la ecuación 1.120.

CA,j(t) = CA,j−1(t)−Xj(t)CB,j−1(t) (1.120)

En donde Xj se refiere a la conversión de salida del reactor j. La relación que existe

entre la conversión y la concentración de B a la salida del reactor se encuentra indicada

en la ecuación 1.121.

Xj(t) =
CB,j−1(t)− CB,j(t)

CB,j−1(t)
(1.121)

Sustituyendo la expresión 1.121 en la ecuación 1.120 da lugar a la expresión referida

en la ecuación 1.122.

CA,j(t) = CA,j−1(t)− CB,j−1(t) + CB,j(t) (1.122)

Reemplazando el resultado de la ecuación 1.122 en la ecuación 1.119 permite llegar

a la ecuación 1.123.

V
dCB,j(t)

dt
= qj−1 [CB,j−1(t)− CB,j(t)]

− V k [CA,j−1(t)− CB,j−1(t) + CB,j(t)] [CB,j(t)] (1.123)

Al reescribir la ecuación 1.123 en estado estacionario se obtiene la expresión citada

en la ecuación 1.124.

0 = V
dCB,j,s
dt

= qj−1 [CB,j−1,s − CB,j,s]

− V k [CA,j−1,s − CB,j−1,s + CB,j,s] [CB,j,s] (1.124)

Ahora se procede a expresar la diferencia entre el estado transitorio (ecuación 1.123)
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y el estado estacionario (ecuación 1.123), la cual corresponde a la ecuación 1.125.

V
d [CB,j(t)− CB,j,s]

dt
= qj−1

{
[CB,j−1(t)− CB,j−1,s]− [CB,j(t)− CB,j,s]

}
− V k

{
[CA,j−1(t)CB,j(t)− CA,j−1,sCB,j,s]

− [CB,j−1(t)CB,j(t)− CB,j−1,sCB,j,s] + [CB,j(t)]
2 − C2

B,j,s

}
(1.125)

Posteriormente se procede a linealizar los términos no lineales que aparecen en

la ecuación 1.125 mediante una aproximación en serie de Taylor de primer orden, los

cuales quedan definidos por las expresiones de las ecuaciones 1.126, 1.127 y 1.128.

CA,j−1(t)CB,j(t)− CA,j−1,sCB,j,s = CB,j,sC
′
A,j−1(t) + CA,j−1,sC

′
B,j(t) (1.126)

CB,j−1(t)CB,j(t)− CB,j−1,sCB,j,s = CB,j,sC
′
B,j−1(t) + CB,j−1,sC

′
B,j(t) (1.127)

[CB,j(t)]
2 − C2

B,j,s = 2CB,j,sC
′
B,j(t) (1.128)

El incorporar las expresiones 1.126, 1.127 y 1.128 en la ecuación 1.125 y sustituir

las variables de desviación correspondientes permite llegar a la expresión de la ecuación

1.129.

V
dC ′B,j(t)

dt
= qj−1 C

′
B,j−1(t)− qj−1 C

′
B,j(t)

− V k
{
CB,j,s C

′
A,j−1(t) + CA,j−1,s C

′
B,j(t)

− CB,j,s C ′B,j−1(t)− CB,j−1,s C
′
B,j(t) + 2 CB,j,s C

′
B,j(t)

}
(1.129)

El alinear los términos en los que aparece C ′B,j del lado izquierdo de la ecuación

1.129 resulta en la ecuación 1.130.

V
dC ′B,j(t)

dt
+
{
qj−1 + V k [CA,j−1,s − CB,j−1,s + 2CB,j,s]

}
C ′B,j(t) =

[qj−1 + V kCB,j,s]C
′
B,j−1(t)− V kCB,j,sC ′A,j−1(t) (1.130)

Dividiendo el resultado de la ecuación 1.130 por el coeficiente de C ′B,j permite llegar
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a la expresión referida en la ecuación 1.131.{
V

qj−1 + V k [CA,j−1,s − CB,j−1,s + 2CB,j,s]

}
dC ′B,j(t)

dt
+ C ′B,j(t) ={

qj−1 + V kCB,j,s
qj−1 + V k [CA,j−1,s − CB,j−1,s + 2CB,j,s]

}
C ′B,j−1(t)

−
{

V kCB,j,s
qj−1 + V k [CA,j−1,s − CB,j−1,s + 2CB,j,s]

}
C ′A,j−1(t) (1.131)

Definiendo los parámetros característicos de la ecuación en los términos citados en

las ecuaciones 1.132, 1.133 y 1.134.

τµ,j =
V

qj−1 + V k [CA,j−1,s − CB,j−1,s + 2CB,j,s]
(1.132)

Kβ,X,j =
qj−1 + V kCB,j,s

qj−1 + V k [CA,j−1,s − CB,j−1,s + 2CB,j,s]
(1.133)

Kβ,Ψ,j =
V kCB,j,s

qj−1 + V k [CA,j−1,s − CB,j−1,s + 2CB,j,s]
(1.134)

Sustituyendo las expresiones 1.132, 1.133 y 1.134 en la ecuación 1.131 da lugar a la

ecuación 1.135.

τµ,j
dC ′B,j(t)

dt
+ C ′B,j(t) = Kβ,X,jC

′
B,j−1(t)−Kβ,Ψ,jC

′
A,j−1(t) (1.135)

Llevando la ecuación 1.135 al dominio de Laplace y despejando C̄B,j resulta en la

obtención de la ecuación 1.136.

C̄B,j(s) =

[
Kβ,X,j

τµ,js+ 1

]
C̄B,j−1(s)−

[
Kβ,Ψ,j

τµ,js+ 1

]
C̄A,j−1(s) (1.136)

Con base en la expresión 1.136 se procede a definir las funciones de transferencia

denotadas por los términos mostrados en las ecuaciones 1.137 y 1.138.

Gβ,X,j =
Kβ,X,j

τµ,js+ 1
(1.137)

Gβ,Ψ,j =
Kβ,Ψ,j

τµ,js+ 1
(1.138)
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Reescribiendo la ecuación 1.136 en función de las definiciones expuestas en las

ecuaciones 1.137 y 1.138 da paso a la constitución de la ecuación 1.139.

C̄B,j(s) = Gβ,X,jC̄B,j−1(s)−Gβ,Ψ,jC̄A,j−1(s) (1.139)

El resultado indicado por la ecuación 1.139 muestra que C̄B,j depende de la concen-

tración de A de entrada de cada reactor. Por tal motivo, se procede a plantear el balance

de materia para el componente A en función de los términos citados en la ecuación

1.140.

V
dCA,j(t)

dt
= qj−1 [CA,j−1(t)− CA,j(t)]− V kCA,j(t)CB,j(t) (1.140)

La ecuación 1.141 corresponde al balance de materia para el componente A en es-

tado estacionario.

0 = V
dCA,j,s
dt

= qj−1 [CA,j−1,s − CA,j,s]− V kCA,j,sCB,j,s (1.141)

Restando el estado estacionario (ecuación 1.141) al estado transitorio (ecuación

1.140) conduce a la expresión presentada en la ecuación 1.142.

V
d [CA,j(t)− CA,j,s]

dt
= qj−1

{
[CA,j−1(t)− CA,j−1,s]− [CA,j(t)− CA,j,s]

}
− V k [CA,j(t)CB,j(t)− CA,j,sCB,j,s] (1.142)

La ecuación 1.143 muestra el resultado de la linealización del término no lineal co-

rrespondiente a la diferencia del producto de concentraciones de A y B presente en la

ecuación 1.142.

CA,j(t)CB,j(t)− CA,j,sCB,j,s = CB,j,sC
′
A,j(t) + CA,j,sC

′
B,j(t) (1.143)

Reemplazando la expresión 1.143 en la ecuación 1.142 y sustituyendo las variables

de desviación pertinentes permite llegar a la expresión de la ecuación 1.9.3.

V
dC ′A,j(t)

dt
= qj−1C

′
A,j−1(t)− qj−1C

′
A,j(t)− V kCB,j,sC ′A,j(t)− V kCA,j,sC ′B,j(t) (1.144)
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Agrupando los términos que dependen de C ′A,j del lado izquierdo de la ecuación

1.9.3 resulta en la ecuación 1.145.

V
dC ′A,j(t)

dt
+ [qj−1 + V kCB,j,s]C

′
A,j(t) = qj−1C

′
A,j−1(t)− V kCA,j,sC ′B,j(t) (1.145)

La expresión citada en la ecuación 1.146 corresponde al resultado de dividir ambos

lados de la ecuación 1.145 por el coeficiente de C ′A,j .{
V

qj−1 + V kCB,j,s

}
dC ′A,j(t)

dt
+ C ′A,j(t) ={

qj−1

qj−1 + V kCB,j,s

}
C ′A,j−1(t)−

{
V kCA,j,s

qj−1 + V kCB,j,s

}
C ′B,j(t) (1.146)

Definiendo la constante tiempo y las ganancias de la ecuación 1.146 en función de

los términos citados en las ecuaciones 1.147, 1.148 y 1.149.

τν,j =
V

qj−1 + V kCB,j,s
(1.147)

Kα,Ψ,j =
qj−1

qj−1 + V kCB,j,s
(1.148)

Kα,X,j =
V kCA,j,s

qj−1 + V kCB,j,s
(1.149)

Sustituyendo las expresiones de las ecuaciones 1.147, 1.148 y 1.149 en la ecuación

1.146 conduce al planteamiento de la ecuación 1.150.

τν,j
dC ′A,j(t)

dt
+ C ′A,j(t) = Kα,Ψ,jC

′
A,j−1(t)−Kα,X,jC

′
B,j(t) (1.150)

Transformando la ecuación 1.150 al dominio de frecuencias y resolviendo para C̄A,j

resulta en la obtención de la ecuación 1.151.

C̄A,j(s) =

[
Kα,Ψ,j

τν,js+ 1

]
C̄A,j−1(s)−

[
Kα,X,j

τν,js+ 1

]
C̄B,j(s) (1.151)

Las funciones de transferencia presentes en la ecuación 1.151 quedan definidas por

las expresiones de las ecuaciones 1.152 y 1.153.

Gα,Ψ,j =
Kα,Ψ,j

τν,js+ 1
(1.152)
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Gα,X,j =
Kα,X,j

τν,js+ 1
(1.153)

Así, la ecuación 1.151 puede ser escrita de la forma mostrada en la ecuación 1.154.

C̄A,j(s) = Gα,Ψ,jC̄A,j−1(s)−Gα,X,jC̄B,j(s) (1.154)

A partir del resultado de la ecuación 1.154, se puede concluir que la respuesta de la

concentración de A es codependiente de la respuesta de la concentración de B (Ecua-

ción 1.136), ya que al inducir una perturbación en la concentración del reactivo B se

modifica la concentración de salida de A, lo que a su vez retroalimenta la respuesta

dinámica de B. Adicionalmente, el cambio en las concentraciones de salida del primer

reactor modifica el estado estacionario de los siguientes tanques, dando lugar a un sis-

tema de capacitancias no interactuantes de primer orden.

1.10 Método de la curva de respuesta

El método de la curva de respuesta es una metodología empírica que se implementa

para sintonizar los parámetros de control de un proceso químico, que fue descrita por

Cohen y Coon en 1953 [54]. La estrategia se basa en seccionar el lazo de control de

un proceso en estado estacionario (Figura 1.12), comenzando con la supresión de la

señal de acción del controlador transmitida por la función de transferencia de control y

conectando posteriormente una entrada c̄ tipo escalón de magnitud M en la función de

transferencia del elemento final de control. Finalmente, se da seguimiento a la respuesta

exhibida por el sistema a través de la medición de los cambios que presenta la variable

objetivo de control.

Se ha podido corroborar que, para la mayoría de los sistemas estables (incluyendo

aquellos de orden superior), la respuesta de la variable de control ȳm exhibe el compor-

tamiento de una curva sigmoide semejante a la línea continua trazada en la figura 1.13,

a la cual se le suele denominar como curva de respuesta del proceso (CRP). Esta res-

puesta puede ser descrita satisfactoriamente mediante un modelo de primer orden más

tiempo muerto (POMTM) [55]:

GCRP (s) =
ȳm(s)

c̄(s)
=

K

τs+ 1
e−tDs (1.155)
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Figura 1.12: Lazo de control abierto. Basado en Stephanopoulos (1984) [55].

La ecuación 1.155 corresponde a la función de transferencia GCRP que relaciona

la curva de respuesta del proceso ȳm y el elemento final de control c̄. Para conocer

la respuesta del sistema ym a un cambio en la entrada de magnitud M en la variable

c como función del tiempo, es necesario aplicar la antitransformada de Laplace en la

ecuación [56]:

ym(t) = KM
[
1− e−(t−tD)/τ

]
(1.156)

Los parámetros de ganancia K, tiempo muerto td y constante tiempo τ pueden ser

estimados de forma sencilla con base en la información de la respuesta aproximada de

la figura1.13:

K =
Respuesta última

Magnitud de cambio en la entrada
=

L

M

τ =
L

S
, donde S es la pendiente de la respuesta sigmoidal en el punto de inflexión

tD =Tiempo transcurrido desde el momento en el que se introduce un cambio en la

variable c hasta que el sistema responde

Es importante hacer notar que a cada uno de estos parámetros se le puede atribuir un

significado físico asociado con la respuesta que presenta el sistema. En primer lugar, la

ganancia K corresponde a la relación que existe entre el valor que alcanza la variable de

desviación en el nuevo estado estacionario y la magnitud de la función escalón impuesta
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Respuesta experimental
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Figura 1.13: Curva de respuesta del proceso modelada como un sistema de primer orden

más tiempo muerto. Basado en Stephanopoulos (1984) [55].

al elemento final de control. Por ende, es posible vincular el valor de esta ganancia a la

sensibilidad que tiene el proceso con la variable manipulada.

Asimismo, el tamaño de la constante tiempo τ está asociado a la celeridad con la que

el proceso completa la trayectoria desde el estado estacionario original hasta alcanzar

una respuesta última. Cuando la constante tiempo es pequeña, el sistema alcanza la

estabilidad rápidamente. En cambio, con una constante tiempo más grande, la respuesta

es lenta y tarda más tiempo en conseguir un nuevo estado estacionario.

Por último, el tiempo muerto tD corresponde al tiempo que pasa desde que se intro-

duce un cambio en la variable manipulada hasta que se observa una respuesta. Cabe

mencionar que el tiempo muerto se vuelve más notorio cuando el sistema se encuentra

compuesto por varias capacitancias, también denominado sistema de orden superior.

Por esto mismo, al efectuar un análisis de la dinámica y el control de los procesos quí-

micos, resulta fundamental tener en consideración el tamaño del tiempo muerto y de

la constante tiempo, ya que entre más parecidos resulten los valores de estos paráme-

tros, será más probable que el sistema en cuestión sea inestable y, por ende, díficil de

controlar.
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Para estimar el valor de los parámetros que ajusten razonablemente bien los datos

experimentales del modelo de POMTM, se han desarrollado diferentes procedimientos

gráficos y analíticos [57]. Como se mencionó previamente, el método de la curva de

respuesta ha sido empleado con el objetivo de delimitar el rango de valores de sinto-

nización para controladores del tipo proporcional, proporcional-integral y proporcional-

integral-derivativo. En este trabajo se busca determinar la curva de respuesta de una

cascada de reactores en serie generada por diferentes tipos de perturbaciones en la

entrada del sistema.
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2. Desarrollo experimental

2.1 Determinación de los parámetros cinéticos de la reac-

ción de saponificación del acetato de etilo

Es posible encontrar en la literatura numerosos estudios la saponificación del acetato de

etilo, desde artículos que datan del siglo XIX [59–62] hasta publicaciones presentadas

años recientes [15, 18, 63, 64]. El hecho de que se trate de una reacción estudiada con

mucho detalle la convierte en el sistema ideal para probar nuevas técnicas de medición

[65].

En la gran mayoría de los estudios existentes se lleva a cabo esta reacción con

concentraciones iniciales de acetato de etilo e hidróxido de sodio del orden de los deci-

moles, lo cual representa un incoveniente para los alcances del presente estudio, pues

constituye una concentración 10 veces mayor a la que se contempla en los guiones ex-

perimentales para llevar a cabo la saponificación del acetato de etilo como parte de las

prácticas del LIQ IV. Teniendo en consideración que la concentración inicial de los reac-

tivos influye de manera significativa en la rapidez de la reacción [66], se ha determinado

medir los parámetros de la ecuación de Arrhenius de esta reacción química con el fin de

obtener información cinética confiable.

El equipo requerido para este propósito consiste en un reactor enchaquetado de vi-

drio con un volumen de 0.8 L provisto con un agitador de doble hélice plegable propulsa-

do por un motor mecánico (Figura 2.1). Con el propósito de llevar a cabo experimentos

en condiciones isotérmicas, se emplea un equipo de baño de temperatura constante

que utiliza agua como fluido térmico. El reactor se encuentra cubierto por una tapa con

tres orificios, los cuales se ocupan para introducir la flecha del agitador mecánico, un

instrumento de monitoreo de temperatura, así como la extracción de muestras.

Se realizaron 3 corridas experimentales en condiciones isotérmicas de 20, 30 y 40

°C, con un volumen de reacción total de 0.6 litros. Se prepararon 3 disoluciones de 1 L de

acetato de etilo y de hidróxido de sodio, ambas con una concentración de 20 mM. Para

preparar estas disoluciones se emplearon como reactivos una disolución de hidróxido de
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Figura 2.1: Montaje experimental para determinar los parámetros cinéticos de la saponi-

ficación del acetato de etilo.

sodio 1 N (Solución volumétrica valorada, marca Reactivos Químicos Hycel®), acetato de

etilo (Uso analítico, ensayo ≥ 99.5 %, marca Reactivos Química Meyer®), agua destilada

y fenolftaleína.

Para llevar a cabo la reacción, se ajustó en primera instancia la temperatura del baño

de agua en el valor requerido. Se conectó una manguera de hule latéx desde la salida del

baño de agua a la entrada de la camisa del reactor. Asimismo, se colocó una manguera

que conectaba el circuito de atemperación con el baño de temperatura constante, esto

con el objetivo de mantener el agua recirculando. Se permitió que el agua proveniente

del baño llenara el volumen de la camisa del reactor y después se agregaron 300 mL de

la disolución de acetato de etilo 20 mM dentro del reactor para que ésta alcanzara las

condiciones de temperatura requeridas. Se colocó la tapa sobre la ceja del recipiente y

se cerró con auxilio de un sello mecánico. Se encendió el motor mecánico para impulsar

el agitador a una velocidad de 120 revoluciones por minuto (rpm) y así fomentar que el
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acetato de etilo se calentara de forma homogénea.

Posteriormente, se vertieron 300 mL de la disolución de hidróxido de sodio en un

vaso de precipitados de 0.5 L. Se colocó este recipiente sobre una parrilla de agitación

y calentamiento, colocando un agitador magnético en el fondo del vaso. Dependiendo

de la temperautura a la cual se llevaría a cabo la reacción, se atemperó la disolución

de hidróxido de sodio sumergiendo el vaso de precipitados dentro de un recipiente con

agua más fría que la temperatura ambiente, o calentándola con la energía suministrada

por la parrilla, procurando en ambos casos que la disolución tuviera una buena agitación

para promover la homogeneidad de la disolución.

Una vez que la disolución de acetato de etilo y la de hidróxido de sodio alcanzaron la

temperatura de reacción, se interrumpió la agitación en ambos recipientes y en seguida

se vació la disolución de hidróxido de sodio a través de una de las boquillas con ayuda

de un embudo. Se encendió nuevamente el motor con una agitación de 120 rpm y partir

de ese momento se comenzó a contar el tiempo con un cronómetro.

Considerando que los volúmenes de ambos reactivos fueron los mismos y que po-

seían la misma concentración, se ha establecido como hipótesis que la concentración

inicial de cada uno de los reactivos en el interior del reactor fue de 10 mM, con base en

el siguiente cálculo:

Concentración de la disolución de reactivo preparada = C0 = 20 mM

Volumen de reactivo adicionado al reactor = V0 = 0,3 L

Volumen total de ambas disoluciones dentro del reactor = V = 0,6 L

Concentración inicial del reactivo dentro del reactor = Ci =
(20 mM) (0,3 L)

(0,6 L)
= 10 mM

En el transcurso de la reacción química, se extrajeron muestras de 5 mL del seno

del reactor con ayuda de una manguera de 3 mm de diámetro interno ensamblada a

una jeringa de 5 mL. Las alícuotas se retiraban cada dos minutos aproximadamente y se
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vertían en matraces Erlenmeyer de 50 mL, se les adicionaban dos gotas de fenolftaleína

para ser tituladas inmediatamente con una disolución de ácido clorhídrico 10 mM. Esta

disolución era preparada con anticipación a partir de una disolución de acido clorhídrico

1 N (Solución volumétrica estandarizada, marca Reactivos Químicos Hycel®) usando

agua destilada como diluyente.

El método analitíco de titulación permitió medir el número de moles de sosa sin reac-

cionar en cada una de las muestras extraídas del reactor, determinando de esa forma

la conversión del reactivo en los distintos instantes en los que se retiraron las muestras.

De este modo, el volumen de ácido empleado para titular cada alícuota corresponde a la

concentración de hidróxido de sodio presente en la mezcla de reacción en el instante en

el que se sustrajo la muestra en cuestión. Fueron efectuados tres experimentos para ca-

da una de las diferentes temperaturas seleccionadas y en los que se dio seguimiento a la

reacción durante por lo menos 30 minutos, tiempo después del cual la reacción comen-

zaba a alcanzar un estado estacionario. Para interrumpir la reacción, se detuvo el motor

de agitación y se cerró el flujo de agua de enfriamiento/calentamiento para finalmente

proceder a desmontar el sistema y continuar con el siguiente experimento. El remanente

de la mezcla de reacción fue neutralizado con la disolución de ácido clorhídrico 10 mM

y posteriormente desechado al drenaje.

2.2 Medición de la curva de respuesta de un sistema de

reactores CSTR en serie

Con el fin de determinar el efecto de una perturbación en la entrada de un sistema de

reactores tipo tanque agitado conectados en serie, se utilizaron cuatro matraces Erlen-

meyer con una capacidad nominal de 125 mL y que están provistos con dos boquillas,

una de entrada y otra de salida, las cuales permiten realizar interconexiones con otros

matraces. Se conectaron cuatro matraces en serie a través de mangueras de caucho

natural de látex, anticipando que la entrada a cada recipiente se debiese encontrar en

la boquilla inferior y la salida en la boquilla superior. Estos matraces desempeñarían la

función de un reactor tipo tanque agitado.
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Seguidamente, se pusieron los cuatro matraces dentro de una bañera de acrílico co-

locada sobre una parrilla de agitación magnética de cuatro plazas. Se sujetó cada reactor

con unas pinzas de nuez por la parte alta de la boca del matraz a un soporte universal,

intentando que la base de cada matraz quedara flotando ligeramente por encima de una

de las plazas del agitador.

Se colocó un recipiente de acrílico entre los matraces y la parrilla de agitación debido

a que esta última comienza a emitir calor como resultado de la disipación de energía

asociada a la conducción de electricidad dentro del aparato, por lo que el recipiente de

acrílico funcionó como una barrera para limitar la transferencia de calor de la superficie

de la parrilla hacia el aire y de éste hacia los reactores. Por esta misma razón es que se

dejó un espacio entre la superficie del acrílico y la base de cada matraz.

Prosiguiendo con el ensamblaje del sistema, se colocó un agitador magnético dentro

de cada matraz. Posteriormente, se selló cada matraz con un tapón de goma, lo que

serviría para generar un vacío dentro del recipiente y así propiciar que el líquido entrante

a cada matraz siguiera fluyendo hacia el siguiente reactor, evitando de esa manera que

inundara por completo el recipiente y que se comenzara a derramar.

En la entrada del primer reactor se conectó una conexión T de vidrio usando una

pequeña manguera flexible de PVC cristal y a la que también se agregaron dos porcio-

nes pequeñas de manguera de látex unidas con dos adaptadores de plástico, los que

servirían para conectar las mangueras procedentes de dos bombas de velocidad varia-

ble, cada una de ellas ensamblada a uno de los dos lados de la conexión T. En este

punto es importante subrayar que los tramos de tuberías que van desde los recipientes

de almacenamiento hasta las bombas, así como las mangueras conectadas a la unión

T, deben tener la misma longitud en cada tramo, ello con el propósito de que el fluido de

cada reactivo recorriera la misma distancia hacia la conexión T en aproximadamente el

mismo lapso de tiempo.

Por otro lado, las bombas de velocidad variable ofrecen un control preciso de la ve-

locidad y poseen una pantalla LED que muestra la velocidad del motor (rpm). Cada una

de las bombas funcionaría como dispensador de las disoluciones de acetato de sodio o

hidóxido de sodio para el sistema de reactores en serie. Las disoluciones fueron alma-
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cenadas dentro de dos recipientes con un volumen aproximado de 2 L.

Se perforó el sello del último matraz en serie con la aguja de una jeringa de 5 mL, con

el propósito de utilizar la misma jeringa para extraer alícuotas que permitirían monitorear

el progreso de la reacción en el cuarto matraz.

Por último, se colocó un recipiente debajo de la manguera saliente del último matraz

para almacenar el efluente del proceso continuo. El esquema del arreglo experimental

se muestra en la figura 2.2.

Figura 2.2: Arreglo de cuatro reactores de tanque agitado conectados en serie con ali-

mentaciones de hidróxido de sodio y acetato de etilo.

Una vez ensamblado el dispositivo experimental, y con el objetivo de averiguar cuan

sensible es esta configuración de cuatro reactores en serie a una perturbación, fue ne-

cesario en primera instancia arrancar el sistema y llevarlo al estado estacionario.

Para ello, se prepararon 2 L de una disolución de hidróxido de sodio y 2 L de una

disolución de acetato de etilo, ambas con una concentración de 20 mM. Se introduje-

ron las mangueras que suministraban las bombas, cada una dentro de uno de los dos

recipientes que almacenaban los reactivos.

Se configuró la velocidad del motor de cada bomba para proveer un flujo de 22

mL/min. Se encendió la parrilla de agitación y se ajustó la velocidad de cada plaza pa-

ra que los agitadores rotaran con una velocidad de 120 rpm. Se encendieron ambas

bombas al mismo tiempo con el fin de que el primer frente de fluido proveniente de ca-

da bomba llegara a la conexion T aproximadamente al mismo tiempo y de esa forma
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promover una alimentación equimolar de ambos reactivos.

Desde el momento en que ingresó la primera gota del flujo de entrada al primer

reactor hasta que salió la primera gota del cuarto matraz, pasaron aproximadamente 13

minutos, momento a partir del cual se activó el cronómetro para contar el tiempo. En ese

instante se extrajeron 5 mL del interior del cuarto reactor con la jeringa y se vertieron

dentro de un matraz de 50 mL, al cual se le agregaron dos gotas de fenolftaleína para

proceder a titular la muestra y determinar los moles de hidróxido de sodio sin reaccio-

nar. Se repitió este procedimiento en varios intervalos de tiempo, procurando analizar el

mayor número de muestras posible en los primeros diez minutos (que fue el intervalo en

el que se pudo observar el mayor cambio), y espaciando cada vez más la retirada de

alícuotas conforme pasaban los minutos. Esto se hizo con el fin de conocer el avance

de la reacción y poder definir en que momento el sistema alcanzaba el estado esta-

cionario, lo cual se logró prácticamente a la media hora de haber arrancado el sistema

de forma íntegra, es decir cuando los matraces estaban completamente llenos, y que

se dio por sentado después de haber analizado tres muestras sucesivas con la misma

concentración.

Es fundamental reconocer que el estado estacionario se alcanzó al alimentar un flujo

de entrada total de 44 mL/min, con una concentración inicial de ambos reactivos de 10

mM y que la reacción se llevó a cabo a temperatura ambiente, siendo ésta de aproxima-

damente 24 °C.

Una vez logrado lo anterior, se procedió de tres formas distintas para establecer a

cuál tipo de perturbación es más sensible este proceso continuo con reacción química.

Tomando en cuenta las limitaciones de la técnica de análisis para cuantificar la con-

centración de reactivo sin reaccionar en el último elemento de la cascada, se resolvió

realizar diferentes entradas al sistema que impactaran la concentración de hidróxido de

sodio en beneficio de la conversión de reactivos a productos, y de este modo promover

estrategias para aumentar la productividad de los reactivos correspondientes: acetato de

sodio y etanol.
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2.3 Perturbación del flujo volumétrico de entrada

Considerando que el hecho de disminuir el flujo volumétrico de entrada incrementa

el tiempo de residencia de los reactivos dentro del sistema y con ello el tiempo en el que

pueden estar en contacto para poder reaccionar, se introdujo al sistema una perturbación

tipo función escalón en el que se disminuyó el flujo de entrada de 44 a 24 mL/min.

Para realizar lo anterior, se configuraron ambas bombas para suministrar un flujo me-

nor al establecido en un principio, pasando así de 22 mL/min a 12 mL/min. Al momento

de cambiar el flujo, se activó el cronómetro e inmediatamente se tomó una primera mues-

tra para medir la concentración de hidróxido de sodio mediante titulación volumétrica. Se

tomaron tantas muestras como fuera posible durante los primeros momentos con el fin

de establecer en que momento el cuarto reactor responde al cambio inducido en la en-

trada del primer matraz.

En este trabajo se logró tomar 5 muestras durante los primeros 10 minutos. Poste-

riormente, se extrajeron muestras en intervalos de tiempo más largos a medida que el

sistema tendía hacia un nuevo estado estacionario.

Una vez que se extrajeron tres muestras consecutivas con la misma concentración,

se dio por terminado el experimento, concluyendo que el sistema había alcanzado un

nuevo estado estacionario.

2.4 Perturbación en la temperatura de entrada

Se sabe que un aumento en la temperatura acelera la rapidez con la que ocurre una

reacción química y también favorece la conversión de reactivos a productos. Para esto,

se insertó una función tipo escalón en la temperatura de la entrada del sistema de reac-

tores en serie. Asimismo, se vertieron 2 L de acetato de etilo 20 mM y 2 L de hidróxido

de sodio 20 mM en cuatro vasos de precipitado con capacidad para un litro. Los vasos

fueron ubicados sobre cuatro parrillas de agitación con calentamiento, colocando un ter-

mómetro de mercurio y un agitador magnético dentro de cada recipiente. Además, a los

dos recipientes que almacenaban la disolución de acetato de etilo fueron sellados con

una pélicula de laboratorio multiusos Parafilm®, esto con el fin de prevenir la evaporación
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del reactivo.

Posteriormente se activó la agitación en cada una de las parrillas con una velocidad

moderada que permitiera un mezclado homogéneo en cada disolucón, se inició el calen-

tamiento a una velocidad que posibilitara un incremento paulatino de la temperatura, con

el objetivo de que las disoluciones alcanzaran un valor final de 40 °C, el cual constituye

un valor 15 °C por encima de la temperatura de entrada en estado estacionario.

Una vez que la cascada de reactores alcanzó el estado estacionario y que las diso-

luciones de reactivo sometidas a calentamiento alcanzaron los 40 °C de temperatura, se

intercambiaron las mangueras que suministraban a las bombas a uno de los vasos de

precipitado con hidróxido de sodio y con acetato de etilo, respectivamente. Esta opera-

ción se llevo a cabo conjuntamente, constituyendo una perturbación escalón de +15 °C

en la temperatura de entrada para el tren de reactores en serie.

Cuando el primer frente de fluido de cada reactivo caliente arribó al punto de unión de

la conexión T, se registró el tiempo y se comenzó a retirar alícuotas del seno del cuarto

reactor para determinar la evolución dinámica de la concentración de reactivo como con-

secuencia del cambio de temperatura en la entrada del sistema. Considerando que los

primeros instantes después de haber introducido la función escalón son cruciales para

visualizar la respuesta del tren de reactores, durante los primeros 10 minutos se tomaron

muestras aproximadamente cada dos minutos. Más adelante, se retiraron alícuotas en

intervalos de tiempo más prolongados, esto en la medida en que la concentración de

salida del cuarto reactor exhibía valores cada vez más próximos con el paso del tiempo.

Cabe recordar que cada uno de los dos reactivos a 40°C estaban distribuidos en

dos vasos de precipitado de 1 L, por lo que fue necesario cambiar la alimentación de

un recipiente a otro en cuanto se agotara la disponibilidad de éste en el caso de cada

reactivo. Se dio por sentado que el cuarto reactor alcanzó un nuevo estacionario en

cuanto se detectaron tres concentraciones consecutivas iguales, asignando también una

condición de estado estacionario a los reactores precedentes.
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2.5 Perturbación de la concentración de hidróxido de

sodio en la entrada

Para determinar el efecto que tiene un cambio en la concentración de entrada de uno

de los reactivos que participan en la reacción, se resolvió disminuir en un 50 % la con-

centración inicial de hidróxido de sodio pero sin alterar la concentración inicial de acetato

de etilo. Con este propósito, se prepararon 2 L de sosa con una concentración inicial 10

mM, las cuales fueron almacenadas en un recipiente de plástico con una capacidad para

4 L.

Una vez que el cuarto reactor alcanzó el estado estacionario, se cambió la alimen-

tación de sosa al recipiente con menor concentración, realizando de esa manera un

escalón descendente del 50 % en la concentración de entrada de hidróxido de sodio.

En ese instante se empezó a contar el tiempo con el cronómetro y se extrajeron varias

muestras durante los primeros minutos para ser analizadas mediante titulación volumé-

trica. La extracción de muestras fue continua durante los primeros diez minutos, para

luego ir dosificando la remoción de alícuotas conforme la concentración de hidróxido de

sodio del cuarto reactor se iba estabilizando.

En cuanto se examinaron tres alícuotas consecutivas con la misma concentración,

se supusó que el sistema de reactores en serie había alcanzado el estado estacionario,

momento en el que se apagaron la parrilla de agitación y las bombas para proceder a

desmontar el sistema.

Los volúmenes de disolución con reactivos y el efluente del sistema de reactores

fueron neutralizados con ácido clorhídrico 1 N para luego ser vertidos en el drenaje

siguiendo las recomendaciones del manual de procedimientos del Laboratorio de Inge-

niería Química IV.

2.6 Distribución de tiempos de residencia

Con el fin de establecer que tan semejante es el comportamiento de uno de los ma-

traces que conforman el sistema de reactores en serie con el desempeño de un reactor

ideal tipo tanque agitado del mismo volumen, se llevó a cabo una medición de la res-
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puesta de este reactor a una entrada tipo escalón en la concentración de la corriente

de entrada. Para esto, se empleó una disolución de hidróxido de sodio como trazador,

llevando a cabo un procedimiento semejante al que describen Sonawala [2] y Ng [67]

para medir tiempos de residencia.

El primer paso consistió en preparar una disolución de hidróxido de sodio con una

concentración 10 mM coloreada con fenolftaleína. Luego se estableció una configuración

para el matraz que permitiera reproducir condiciones de flujo y agitación semejantes a

las que experimentó el recipiente al formar parte de la cascada de reactores en serie.

Se sostuvo el matraz en un soporte universal utilizando unas pinzas de nuez. Se colocó

un agitador magnético en el fondo del recipiente y se selló con un tapón de plástico para

evitar que el líquido se derramara.

Se conectaron dos mangueras de látex a las boquillas de entrada y de salida del

matraz. La manguera ensamblada a la entrada fue unida con la manguera proveniente

de una bomba de velocidad variable mediante un conector de plástico. Asimismo, se

llenó un recipiente de 2 L con agua destilada, en el cual se introdujó la manguera de

alimentación a la bomba. A la salida del reactor, se colocó un recipiente para recibir el

flujo de salida de éste.

Se posicionó la base del matraz 1 cm por encima de una de las plazas de la parrilla

de agitación magnética, configurándola para que el agitador girara con una velocidad de

120 rpm. También se ajustó la velocidad de la bomba para que se tuviera un flujo de 44

mL/min.

Posteriormente se encendió la parrilla de agitación y la bomba. Una vez que se ter-

minó de llenar el matraz con el flujo de agua, se esperaron 5 minutos para asegurar la

estabilidad del flujo. Luego se cambió la alimentación de agua por la disolución de hidró-

xido de sodio, tomando el tiempo con el cronómetro en el instante en el que ingresó el

frente de fluido color violeta por la entrada del matraz. Durante los primeros 10 minutos

se tomaron 5 muestras de 5 mL del seno del recipiente haciendo uso de una aguja y

una jeringa de 5 mL, las cuales fueron analizadas mediante titulación volumétrica con

ácido clorhídrico con una concentración 10 mM. Esto permitió observar la respuesta del

reactor a una perturbación en la concentración de entrada. Después de los primeros 10
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minutos, se continuaron extrayendo alícuotas en diferentes intervalos de tiempo, hasta

el punto de haber obtenido tres muestras consecutivas con la misma concentración de

NaOH, que debía ser igual a la de la disolución de hidróxido de sodio alimentado. Este

experimento fue realizado por duplicado.

2.7 Calibración del flujo suministrado por las bombas

Con el fin de conocer el régimen de operación de las bombas requerido para suminis-

trar el flujo solicitado para el tren de reactores en serie, fue necesario construir la curva

de la bomba en la que se compara la velocidad de la bomba (rpm) con el flujo entregado.

Para esto, se comenzó por alimentar agua corriente a cada bomba mediante una

manguera de látex. Igualmente, se conectó una manguera a la salida de la bomba, la cual

comunicaba el fluido hacia un recipiente que recibía el efluente del matraz. Se estableció

la velocidad de la bomba en un valor arbitrario y se pusó en marcha. Se esperó 5 minutos

para que el flujo provisto por el aparato fuera estable. Después se colocó una probeta

de 10 mL en la salida de la bomba y se midió el tiempo que le tomó al flujo completar

el volumen de la probeta. Luego se retiró la probeta y se aguardaron cinco minutos para

realizar una nueva medición.

Se repitió este mismo procedimiento para diferentes posiciones de velocidad de cada

bomba, realizando 3 mediciones para cada valor de velocidad seleccionado. Las curvas

de las bombas obtenidas se muestran en el Anexo 1.
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3. Análisis de resultados

3.1 Cálculo de los parámetros de la ecuación de Arrhe-

nius

En esta sección se presentan los datos empleados para determinar la energía de ac-

tivación y el factor preexponencial que caracterizan a la reacción de saponificación del

acetato de etilo con hidróxido de sodio.

Se estudió el comportamiento de esta reacción en tres valores de temperatura: 20

°C, 30 °C y 40 °C. Se llevaron a cabo tres experimentos por lotes en cada una de las

temperaturas mencionadas para validar la información recabada en cada corrida experi-

mental.

A continuación se incluyen las gráficas que muestran la disminución de la concentra-

ción de hidróxido de sodio con el tiempo a partir de una concentración inicial de ambos

reactivos de 10 mM. También aparecen los ajustes lineales realizados a partir de estos

datos experimentales y siguiendo el modelo 1.8, lo que permite estimar el valor de la

constante de rapidez de reacción para cada temperatura a partir de la pendiente de la

línea recta que ajusta mejor los datos del inverso de la concentración de hidróxido de

sodio como función del tiempo.

Se obtuvo un promedio de las tres constantes derivadas de las corridas experimenta-

les realizadas a cada temperatura y a partir de esta información se construyó una gráfica

con el logaritmo natural de cada coeficiente cinético en el eje de las ordenadas y con la

temperatura absoluta en el eje de las abscisas. Finalmente, se trazó una línea recta que

pasara lo más cerca posible de los tres puntos calculados. La pendiente de esta línea

corresponde al cociente de la energía de activación y la constante universal de los ga-

ses (E/R), mientras que la ordenada al origen equivale al logaritmo natural del factor

preexponencial (ln k0), de acuerdo con la siguiente relación derivada de la ecuación de

Arrhenius.

ln (k) = ln (ko)−
E

R

(
1

T

)
(3.1)

Para cada uno de los ajustes lineales efectuados, se incluyen el intervalo de confian-
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za del 95 % de la pendiente y el coeficiente de determinación r2 [68].

En la figura 3.1 se muestran los datos de concentración de hidróxido como función

del tiempo recabados en tres corridas experimentales llevadas a cabo a 20 °C, al tiempo

que la figura 3.2 presenta el ajuste lineal realizado a estos datos.
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Figura 3.1: Resultados de las mediciones cinéticas a 20 °C.

Primera corrida

Segunda corrida

Tercera corrida

0 5 10 15 20 25 30

100

150

200

250

Tiempo de reacción [min]

1
/C

B
[L
/m

o
l]

k=4.62±0.13
L

mol min
r
2=0.992

Figura 3.2: Ajuste lineal de los datos experimentales a 20 °C.
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En la figura 3.3 exhibe los datos de concentración de hidróxido como función del

tiempo recabados en tres corridas experimentales a 30 °C. La figura 3.4 muestra el

ajuste lineal realizado para estos datos experimentales.
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Figura 3.3: Resultados cinéticos a 30 °C.
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Figura 3.4: Ajuste lineal de los datos experimentales a 30 °C.
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La figura 3.5 expone los datos de concentración de hidróxido contra tiempo de tres

corridas experimentales efectuadas a 40 °C, mientras que la figura 3.6 presenta el ajuste

lineal realizado a estos datos.
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Figura 3.5: Resultados cinéticos a 40 °C.
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Figura 3.6: Ajuste lineal de los datos experimentales a 40 °C.
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La tabla 3.1 muestra los valores de las constantes de rapidez de reacción con un

intervalo de confianza del 95 % obtenidas de las cinéticas de reacción realizadas a las

diferentes temperaturas.

Tabla 3.1: Constantes de rapidez de reacción a distinta temperatura

T [◦C] k [L mol−1 min−1]

20 4.62±0.13

30 8.35±0.49

40 14.1±0.69

3.1.1 Parámetros de la ecuación de Arrhenius

Con el propósito de determinar los parámetros característicos de la ecuación de

Arrhenius, se requiere calcular el logaritmo natural de las constantes de rapidez obteni-

das. Luego, es preciso graficar estos valores como función del inverso de la temperatura

absoluta en la que se efectuó cada una de las reacciones y ajustar una línea recta que

pase por la mayoría de los puntos graficados.

En la figura 3.7 se muestra la regresión lineal del logaritmo natural de la constante de

rapidez de reacción contra el inverso de la temperatura absoluta de reacción construida

con base en datos experimentales.

A partir de los valores de la pendiente y la ordenada al origen hallados con la re-

gresión lineal es posible expresar la ecuación de Arrhenius para la saponificación del

acetato de etilo de la siguiente manera:

ln (k) = 18,7− 5042

T
(3.2)

Si se compara la ecuación 3.2 con la expresión 3.1, se puede calcular la energía

de activación E y el factor preexponencial k0, utilizando un valor de R igual a 8.314

J/mol/K [69], como se indica en las ecuaciones 3.3 y 3.4.
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E = (5219 K)

(
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J
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Figura 3.7: Ajuste lineal del logaritmo de los coeficientes cinéticos contra el inverso de la

temperatura absoluta.

El valor de energía de activación obtenido es comparado en la tabla 3.2 con los

resultados reportados en otros trabajos para la reacción de saponificación de acetato de

etilo con concentraciones iniciales semejantes a las que se emplearon en este trabajo.

Tabla 3.2: Comparación de los parámetros calculados con los resultados obtenidos en

trabajos precedentes.

Investigadores CA,i = CB,i [mM ] E [kJ mol−1] Técnica adoptada

Warder [59] 10 46.8 Titulación volumétrica

Tsujikawa e Inoue [26] 20 48.4 Conductimetría

Presente trabajo 10 42.6 Titulación volumétrica
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De acuerdo a los datos de la tabla 3.2, la energía de activación resultante de los ex-

perimentos realizados guarda una diferencia del 9 % con el valor reportado por Warder,

quien utilizó el mismo procedimiento de medición y que partieron de las mismas con-

centraciones iniciales de ambos reactivos. En contraste, la diferencia se eleva a un 12 %

cuando se contrasta con el dato derivado de una técnica de medición más precisa y en

el que se empleó una concentración inicial dos veces mayor a la utilizada en este trabajo.

Si bien se podría argumentar que los resultados aquí expuestos son parecidos a

los que surgieron de la investigación en la que se empleó la misma técnica analítica

para el seguimiento de la reacción y en el que se partió de una concentración inicial

de 10 mM de acetato de etilo e hidróxido de sodio, lo cierto es que hay que tomar en

cuenta otros factores. Por ejemplo, en el trabajo de Tsujikawa et al. [26] se utilizó un

aparato de conductimetría con una precisión superior a la que ofrece la titulación con

ácido clorhídrico.

Otro factor a tomar en cuenta es la velocidad de agitación que se consideró en cada

investigación para mantener la homogeneidad de la mezcla en cada lote de reacción.

En los trabajos citados no se hace mención de la velocidad de agitación aplicada a la

mezcla, más allá de aseverar que la disolución se mantuvo bajo agitación constante

durante el lapso que duró cada experimento.

Relacionado con este último punto, se deben señalar las diferencias que existen entre

los intervalos de tiempo de reacción que consideraron cada uno de los autores citados.

Por ejemplo, Tsujikawa et al. determinaron la constante de rapidez inicial a partir de la

señal recabada exclusivamente durante los primeros 120 segundos de reacción, mietras

que en este trabajo se estimó la rapidez de reacción a partir del muestreo llevado a cabo

en los primeros 30 minutos de reacción.

Finalmente, es importante diferenciar las medidas que se tomaron en cada investi-

gación para atenuar las pérdidas por evaporación de acetato de etilo, tanto en las di-

soluciones del reactivo preparadas, como en el reactor por lotes. En este trabajo se

procuró tener siempre cubiertas las disoluciones de acetato de etilo, ya fuera dentro de

un recipiente con tapa o cubriéndolo con papel Parafilm®. Del mismo modo, se tuvó la

precaución de que el reactor o los sistemas de reactores en los que se llevó a cabo la
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saponificación estuvieran cerrados desde el instante en el que se alimentó el acetato de

etilo, y así evitar la pérdida de este componente volátil hacia el ambiente.

3.2 Distribución de tiempos de residencia

En esta sección se muestra la distribución de tiempos de residencia que exhiben los

matraces que se emplearon como reactores para la configuración en serie. Para facilitar

el análisis de los resultados, se presenta una gráfica con los ejes de concentración y

de tiempo adimensionales. Para ello se dividió la concentración en el efluente por la

concentración del trazador introducida en la entrada, que en este caso fue una disolución

de hidróxido de sodio 10 mM. Del mismo modo, se dividió la escala de tiempo por el valor

del tiempo de residencia promedio del recipiente θ̄, que es igual al cociente del volumen

de líquido (149 mL) por el flujo de alimentación (44 mL/min).

En la figura 3.8 se muestran las curvas de concentración contra tiempo medidas

experimentalmente para el matraz que se utilizó como reactor. También se incluye la

distribución de tiempos de residencia pronosticada para un CSTR y un PFR, las cuales

fueron calculadas con base en la explicación expuesta en la sección 1.8 y a partir de los

valores de volumen y flujo establecidos para el reactor real.

La respuesta experimental que exhibe el matraz empleado tiene un comportamiento

muy semejante al esperado para un reactor ideal de tanque agitado. La distribución de

tiempos de residencia del reactor real no es exactamente igual a la de un CSTR porque

en los primeros minutos se observa un ligero retraso de las datos experimentales con

respecto a la curva del modelo ideal. Este retraso en la respuesta del reactor se atribuye

al tiempo muerto que pasa desde que ingresa la perturbación al recipiente hasta que

se manifiesta la respuesta en el flujo de salida. A partir de este resultado, es posible

establecer que el desempeño de los reactores empleados para construir el arreglo en

serie es prácticamente el mismo que el que tendría un reactor de mezclado perfecto con

las mismas propiedades de volumen y flujo del reactor real.
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Figura 3.8: Curva de respuesta experimental del reactor empleado y la distribución es-

perada para dos reactores ideales.

3.3 Arranque y desarrollo del estado estacionario de un

sistema de cuatro CSTR’s en serie

En este apartado se muestra el arranque de la cascada de cuatro reactores tipo

tanque agitado en serie y su evolución hacia el estado estacionario. Se realizaron seis

arranques, los cuales serían perturbados al alcanzar el régimen permanente a través

de las variables de flujo, concentración y temperatura. Los valores de estas variables

en la alimentación durante los períodos de arranque y estado estacionario fueron los

siguientes:

q0,s = 44 mL/min

CA,0,s = CB,0,s = 10 mM

T0,s = 24 ◦C

La figura 3.9 muestra los datos de concentración de NaOH en función del tiempo ana-

lizados a la salida del cuarto matraz que forma parte del tren de reactores en serie. En

esta gráfica, la línea continua corresponde a la concentración teórica de salida del cuarto
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reactor calculada a partir de las ecuaciones de balance de materia del componente B en

estado transitorio, para lo cual fue necesario estimar en primer lugar como progresaba

la conversión en cada reactor desde el momento en que se llenó cada recipiente hasta

que estuvieron ocupados todos los recipientes, tomando las concentraciones de ese ins-

tante como las condiciones iniciales requeridas para calcular el perfil de concentración

del cuarto reactor.

Modelo CSTR

Flujo 1

Flujo 2

Concentración 1

Concentración 2

Temperatura 1

Temperatura 2
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Figura 3.9: Operación de arranque y en estado estacionario del cuarto reactor.

Los diferentes conjuntos de datos de la figura 3.9 se derivan de haber arrancado el

sistema bajo las mismas condiciones iniciales, por lo que las etiquetas asignadas a cada

serie hacen referencia a la perturbación que sufrió el sistema después de haber alcan-

zado el estado estacionario. En la tabla 3.3 se presentan los valores de concentración de

hidróxido de sodio (CB,4,s), conversión porcentual de reactivo ( % X4,s) y productividad

de acetato de sodio (NaAc) en el efluente del cuarto reactor una vez que en el proceso

se tiene el estado estacionario. La productividad de acetato de sodio se calcula con la

ecuación 3.5.

Productividad NaAc = CB,0,s ·X4,s · q0,s · PMNaAc (3.5)

En la ecuación 3.5, el parámetro PMNaAc se refiere al peso molar del acetato de

sodio, el cual corresponde a un valor de 82.0338 g/mol [70].
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Las diferentes series de datos experimentales mostradas en la figura 3.9 muestran

que la concentración de salida del cuarto reactor tiende hacia un valor de estado estacio-

nario conforme pasaron los minutos, el cual se estableció aproximadamente 40 minutos

después de que los cuatro reactores estuvieran operando simultáneamente. Adicional-

mente la curva teórica de la concentración de salida del cuarto matraz predice de forma

precisa el valor de estado estacionario medido experimentalmente en las seis corridas.

Teniendo en consideración este último resultado, se decidió calcular la concentración

de salida de cada matraz a partir de las ecuaciones de balance de materia para cuatro

reactores CSTR conectados en serie en estado transitorio.

Tabla 3.3: Datos experimentales de concentración, conversión fraccional y productividad

de acetato de sodio del cuarto reactor en estado estacionario.

Corrida CB,4,s [mM ] % X4,s Productividad NaAc [mg/min]

Flujo 1 6.0 40 14.4

Flujo 2 6.2 38 13.7

Concentración 1 5.8 42 15.2

Concentración 2 5.7 43 15.5

Temperatura 1 6.3 37 13.4

Temperatura 2 6.3 37 13.4

Promedio 6.1 40 14.3

En la figura 3.10 se han trazado las trayectorias teóricas de concentración para cada

reactor, lo que permite estimar las concentraciones y la conversión de salida en estado

estacionario para cada matraz. Estos perfiles de concentración evidencian que el efluen-

te de cada reactor posee cierto grado de conversión en el instante en que se termina

de llenar el cuarto tanque, esto como resultado del tiempo de reacción que pasó desde

que se comenzó a llenar el primer reactor hasta que salió la primer gota de fluido por el

último matraz. En particular, el cuarto matraz presenta una conversión aproximada del

92



31 % en el momento en el que arranca la cascada de reactores en serie. La tabla 3.4

resume los valores de concentración y conversión a la salida de cada reactor una vez

que se instauró el estado estacionario en los cuatro tanques.

Reactor 1

Reactor 2

Reactor 3

Reactor 4
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Figura 3.10: Curvas teóricas de concentración para el efluente de los cuatro reactores

CSTR conectados en serie.

Tabla 3.4: Concentración y porcentaje de conversión en estado estacionario.

Reactor CB,j,s [mM ] % Xj,s

1 8.54 14.6

2 7.44 25.6

3 6.57 34.3

4 5.88 41.2
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3.4 Curvas de respuesta

En esta sección se muestra la respuesta del tren de reacción a tres tipos de perturba-

ciones en la entrada del primer reactor: flujo, temperatura y concentración. Se realizaron

dos experimentos para cada variable de entrada, la cual consistió en insertar una función

tipo escalón enfocada a aumentar la conversión global de salida. El seguimiento de la

respuesta del sistema se realizó por medio de la concentración de hidróxido de sodio en

la salida del cuarto reactor. No obstante, esta respuesta fue expresada como una con-

centración de desviación normalizada (C ′B,4/M ), lo que quiere decir que la variable de

desviación fue dividida por la magnitud del escalón inducido en la variable perturbada,

esto con el fin de facilitar la comparación entre los distintos casos estudiados. Adicio-

nalmente, se incluye el ajuste de los datos experimentales con un modelo de primer

orden más tiempo muerto (POMTM), haciendo énfasis en el análisis de los valores de

los parámetros del modelo para determinar la sensibilidad del proceso a cada una de las

perturbaciones ocasionadas.

3.4.1 Perturbación del flujo de alimentación

Las curvas de respuesta del proceso mostradas en la figura 3.11 exhiben una res-

puesta negativa de la variable de desviación normalizada. Este fenómeno se debe a

que al disminuir el flujo de alimentación aumenta el tiempo de residencia de los reacti-

vos en cada reactor, provocando así un aumento en la conversión y en consecuencia el

decremento de la concentración de los reactivos. Asimismo, al sistema le toma aproxi-

madamente 60 minutos para alcanzar un nuevo estado estacionario, el cual corresponde

a una respuesta final promedio de -0.0625 mol min/L2.

El ajuste realizado para ambas series de datos experimentales con un modelo de pri-

mer orden más tiempo muerto describe adecuadamente la respuesta en la concentración

de salida del cuarto reactor. En la tabla 3.5 se desglosan los valores de los parámetros

encontrados para cada corrida experimental con su intervalo de confianza del 95 % y el

coeficiente de determinación del ajuste realizado, los cuales describen la respuesta del

sistema a una perturbación de flujo.
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Figura 3.11: Curvas de respuesta experimentales y ajuste con un modelo de POMTM

ante una perturbación escalón en el flujo de alimentación del primer reactor.

Tabla 3.5: Valores de los parámetros del modelo de POMTM.

Parámetro Valor

K [mol min/L2] 0.0625±0.0026

τ [min] 12.7±3.0

tD [min] 2.75±1.38

r2 0.994
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3.4.2 Perturbación de la temperatura de alimentación

La figura 3.12 muestra un descenso de la concentración de reactivo como respuesta

a un escalón positivo en la temperatura de entrada del sistema, ya que un aumento de

la temperatura favorece la rapidez de reacción. Además, el cuarto reactor alcanza un

nuevo estado estacionario entre 40 y 60 minutos después de haber perturbado el primer

reactor, logrando una respuesta final promedio de -0.113 mM/°C. La notable dispersión

que existe entre ambos conjuntos de datos se atribuye a las variaciones de temperatura

de la corriente de alimentación, ya que fue necesario calentar de forma intermitente los

reactivos para procurar mantener la temperatura de alimentación en el valor de pertur-

bación designado.
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Figura 3.12: Curvas de respuesta experimentales y ajuste con un modelo de POMTM

ante una perturbación escalón en la temperatura de alimentación del primer reactor.
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En la tabla 3.6 se muestran los resultados obtenidos para describir la respuesta del

sistema a una perturbación de temperatura.

Tabla 3.6: Valores de los parámetros del modelo de POMTM para describir la respuesta

del sistema a una perturbación de temperatura.

Parámetro Valor

K [mM/◦C] 0.116± 0.012

τ [min] 12.0± 5.5

tD [min] 3.82± 2.48

r2 0.987

La línea continua de la figura 3.12 corresponde a un ajuste realizado con un modelo

de primer orden más tiempo muerto. Los valores de los parámetros del modelo que

ajustan mejor los datos experimentales son mostrados en la tabla 3.6, donde también

está indicado el intervalo de confianza del 95 % de cada variable, además del coeficiente

de determinación del modelo construido alrededor de la información experimental.

3.4.3 Perturbación en la composición de alimentación

En la figura 3.13 se comprueba que una disminución en la concentración de hidróxido

de sodio en la entrada del primer reactor provoca un descenso en la concentración de

reactivo en la salida del cuarto reactor, lo que en esencia se debe a que ingresaron

menos moléculas de reactivo al sistema. A lo anterior hay que sumarle que la relación

de moléculas de acetato de etilo con respecto a las de la base se va incrementando a

partir del momento en el que se induce la perturbación, lo que se traduce en un aumento

de la probabilidad de colisión entre una molécula de hidróxido de sodio con las moléculas

de acetato de etilo. Por otro lado, se requieren alrededor de 50 minutos para tener un

nuevo estado estacionario, lográndose una respuesta final promedio de -0.64. La tabla

3.7 muestra los valores de los parámetros de ajuste de un modelo de primer orden más

tiempo muerto para los datos experimentales.
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Magnitud del cambio de la variable de perturbación:

∆CB = −5 mM
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Figura 3.13: Curvas de respuesta experimentales y ajuste con un modelo de POMTM

ante una perturbación escalón en la composición de alimentación del primer reactor.

Tabla 3.7: Valores de los parámetros del modelo de POMTM para describir la respuesta

del sistema a una perturbación de la composición de entrada del primer reactor.

Parámetro Valor

K 0.651±0.024

τ [min] 9.45±1.45

tD [min] 5.81±0.58

r2 0.996
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3.4.4 Análisis de la sensibilidad del sistema a las diferentes pertur-

baciones efectuadas

La tabla 3.8 resume los parámetros obtenidos para los modelos de primer orden más

tiempo muerto que mejor describen las curvas de respuesta a las diferentes perturbacio-

nes infligidas a la cascada de reactores. Con base en estos números, es posible deter-

minar la influencia que tiene cada variable de perturbación en la respuesta del proceso.

Con el fin de poder comparar los parámetros de ganancia encontrados para cada curva

de respuesta, se han multiplicado estos valores por la magnitud del escalón inducido en

la variable de entrada (M ).

Tabla 3.8: Valores encontrados de los parámetros de un modelo de POMTM para repro-

ducir la respuesta de una perturbación en la alimentación.

Perturbación KM [mM ] τ [min] tD [min]

∆q 1.25 12.7 2.75

∆T 1.73 12.0 3.82

∆CB 3.25 9.45 5.81

Comparando los valores del producto de la ganancia por la magnitud de la función

escalón de cada perturbación, se puede notar que el sistema de reactores en serie

posee una mayor sensibilidad al cambio en la concentración de B en la entrada del

primer reactor, ya que el valor de KM resultó ser mayor para los experimentos en los

que se alteró la composición de alimentación del primer matraz.

Por otro lado, el valor de la constante tiempo hallada para el caso en el que se per-

turbó la concentración de entrada es ligeramente menor que el de los otros dos casos, lo

que quiere decir que la transcisión de un estado estacionario original a uno nuevo ocurre

con mayor rapidez cuando se altera la composición de alimentación.

Finalmente, el tiempo muerto fue mayor para el caso en el que se perturbó la concen-

tración de alimentación del primer reactor en comparación con los otros dos escenarios.
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Lo anterior indica que las alteraciones de flujo y temperatura en la alimentación de la

cascada de reactores inducen cambios que se propagan exclusivamente por mecanis-

mos convectivos, provocando un retraso que se suele denominar tiempo muerto debido

a flujo. Por el contrario, el valor más alto de tiempo muerto encontrado para el caso

en el que se perturbó la concentración de alimentación del primer reactor se atribuye a

que los cambios de composición en cada reactor son difundidos lentamente a través de

las diferentes capacitancias, lo cual depende de la agitación de los elementos de fluido

dentro de cada tanque así como de la reducción de la probabilidad de colisión para las

moléculas de hidróxido de sodio al disminuir la concentración de este reactivo.

3.5 Simulación numérica de las curvas de respuesta del

sistema de reactores en serie

Con el fin de comparar la respuesta experimental de la cascada de reactores con la

predicción numérica de los modelos linealizados desarrollados en las secciones 1.9, se

ha modelado el comportamiento dinámico del sistema de reactores por medio de diagra-

mas de bloques basados en las funciones de transferencia y las variables características

del proceso construidos en Simulink® de MATLAB®.

3.5.1 Respuesta a un cambio escalón en el flujo de entrada

Las ecuaciones que describen la respuesta de cada uno de los reactores en serie

desarrolladas a partir de la expresión 1.88 son las siguientes:

C̄B,1(s) = Gµ,Φ,1(s)q̄0(s) (3.6)

C̄B,2(s) = Gµ,X,2(s)C̄B,1(s) +Gµ,Φ,2(s)q̄1(s) (3.7)

C̄B,3(s) = Gµ,X,3(s)C̄B,2(s) +Gµ,Φ,3(s)q̄2(s) (3.8)

C̄B,4(s) = Gµ,X,4(s)C̄B,3(s) +Gµ,Φ,4(s)q̄3(s) (3.9)
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Es posible reducir este sistema de ecuaciones a una sola expresión (Ver Anexo 2),

la cual relaciona la concentración de salida del cuarto tanque con la perturbación en el

flujo de entrada, lo cual viene dado por la ecuación 3.10.

C̄B,4(s) = GF (s)q̄0(s) (3.10)

donde GF (s) representa una función de transferencia que depende de las funciones

de transferencia de las ecuaciones 3.6, 3.7, 3.8 y 3.9. Con base en la expresión 3.10 y

los valores de los parámetros involucrados en cada función de transferencia es posible

construir diagrama de bloques en Simulink®, el cual reproduce la respuesta dinámica del

sistema a una perturbación en el flujo de alimentación (Figura 3.14).

Figura 3.14: Diagrama de bloques del modelo linealizado para describir la respuesta a

una perturbación en el flujo de alimentación.

El resultado de la simulación al introducir un escalón de -20 mL/min es mostrado en

la figura 3.15.

Figura 3.15: Comparación de la respuesta experimental con la solución del modelo li-

nealizado para una perturbación en el flujo de alimentación.
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3.5.2 Respuesta a un cambio escalón en la temperatura de entrada

El sistema de ecuaciones usadas para describir la respuesta de la concentración de

salida del cuarto reactor a un cambio escalón en la temperatura de alimentación del

primer reactor, con base en el modelo descrito por las ecuaciones 1.103 y 1.118, es el

siguiente:

C̄B,1(s) = −Gµ,Ω,1(s)T̄1(s) (3.11)

T̄1(s) = Gε,X,1(s)C̄B,1(s) +Gε,Ω,1(s)T̄0(s) (3.12)

C̄B,2(s) = Gµ,X,2(s)C̄B,1(s)−Gµ,Ω,2(s)T̄2(s) (3.13)

T̄2(s) = Gε,X,2(s)C̄B,2(s) +Gε,Ω,2(s)T̄1(s) (3.14)

C̄B,3(s) = Gµ,X,3(s)C̄B,2(s)−Gµ,Ω,3(s)T̄3(s) (3.15)

T̄3(s) = Gε,X,3(s)C̄B,3(s) +Gε,Ω,3(s)T̄2(s) (3.16)

C̄B,4(s) = Gµ,X,4(s)C̄B,3(s)−Gµ,Ω,4(s)T̄4(s) (3.17)

T̄4(s) = Gε,X,4(s)C̄B,4(s) +Gε,Ω,4(s)T̄3(s) (3.18)

Lo cual puede ser reducido a la siguiente expresión en la que se incorpora una fun-

ción global de transferencia del proceso GT (Ver Anexo 2):

C̄B,4(s) = GT (s)T̄0(s) (3.19)

A partir de la cual se puede construir el diagrama de bloques del proceso, el cual

aparece en la figura 3.16.
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Figura 3.16: Diagrama de bloques del modelo linealizado para describir la respuesta a

una perturbación en la temperatura de alimentación.

La figura 3.17 compara la solución numérica del sistema linealizado con los datos

recabados en dos corridas experimentales al haber inducido un cambio escalón en la

temperatura de entrada del primer reactor con una magnitud de 15 °C.

Figura 3.17: Comparación de la respuesta real con la solución del modelo linealizado

para una perturbación en la temperatura de la alimentación.

3.5.3 Respuesta a un cambio escalón en la composición de alimen-

tación

De acuerdo al modelo desarrollado en la subsección 1.9.3, la respuesta de la cas-

cada de reactores en serie a un cambio en la concentración de hidróxido de sodio en la

entrada del primer reactor puede ser descrita por las siguientes ecuaciones:

C̄B,1(s) = Gβ,X,1(s)C̄B,0(s) (3.20)
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C̄A,1(s) = −Gα,X,1(s)C̄B,1(s) (3.21)

C̄B,2(s) = Gβ,X,2(s)C̄B,1(s)−Gβ,Ψ,2(s)C̄A,1(s) (3.22)

C̄A,2(s) = Gα,Ψ,2(s)C̄A,1(s)−Gα,X,2(s)C̄B,2(s) (3.23)

C̄B,3(s) = Gβ,X,3(s)C̄B,2(s)−Gβ,Ψ,3(s)C̄A,2(s) (3.24)

C̄A,3(s) = Gα,Ψ,3(s)C̄A,2(s)−Gα,X,3(s)C̄B,3(s) (3.25)

C̄B,4(s) = Gβ,X,4(s)C̄B,3(s)−Gβ,Ψ,4(s)C̄A,3(s) (3.26)

C̄A,4(s) = Gα,Ψ,4(s)C̄A,3(s)−Gα,X,4(s)C̄B,4(s) (3.27)

Lo que equivale a la siguiente expresión:

C̄B,4(s) = GX(s)C̄B,0(s) (3.28)

Donde GX(s) es una función compuesta por las funciones de transferencia de todo

el sistema (Ver Anexo 2). El diagrama de bloques construido a partir de esta expresión

se muestra en la figura 3.18

Figura 3.18: Diagrama de bloques del modelo linealizado para describir la respuesta a

una perturbación en la composición de alimentación.

La figura 3.19 contrasta la predicción del modelo linealizado con las curvas de res-

puesta experimentales como respuesta a una perturbación en la concentración de hidró-

xido de sodio de -5 mM en la entrada del primer reactor.
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Figura 3.19: Comparación de la respuesta real con la solución del modelo linealizado

para una perturbación en la composición de la alimentación.

3.6 Implementación del sistema de control

Hasta este punto se ha estudiado el comportamiento dinámico de una cascada de

reactores en serie ante diferentes perturbaciones en la entrada principal del sistema.

El siguiente nivel de diseño del proceso consiste en analizar cual es la configuración

de control más adecuada para satisfacer los requerimientos técnicos de seguridad, de

regulación ambiental y económicos en un escenario en el que el proceso está expuesto

a distintos tipos de perturbaciones externas.

Se implementará un sistema de control hacia atrás (feedback control), el cual está re-

presentado por el lazo de control de la figura 3.20. La variable monitoreada Ȳ , la cual en

este caso coincide con el objetivo de control, corresponde a la concentración de desvia-

ción de hidróxido de sodio en la salida del último reactor en cascada CB,4. Al considerar

las diferentes variables de entrada y de salida del proceso químico que se está anali-

zando, se puede establecer que la variable manipulada más apropiada para controlar el

proceso es el flujo de alimentación del primer reactor q0. Para demostrar la efectividad

de esta decisión, se examinará el desempeño del sistema de control a la influencia de

una perturbación externa d̄ (Problema regulador) y a un cambio en el objetivo de control
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ȲSP (Problema del servocontrol). En el caso de la perturbación externa (también llamada

carga del proceso) puede tratarse de un incremento en la temperatura de la corriente de

alimentación o de una variación en la composición del flujo de entrada del primer reac-

tor del sistema en serie. Asimismo, se considerarán dos tipos de controladores: (a) un

controlador proporcional sintonizado a partir del método de la curva de respuesta [54] y

(b) un controlador PID sintonizado de forma automatizada con la herramienta PID Tuner

App de Simulink®, la cual ejecuta un método basado en funciones de transferencia.

Figura 3.20: Lazo de control hacia atrás. Adaptado de Stephanopoulos (1984) [55].

Para sintonizar el control proporcional se requieren los parámetros de la curva de

respuesta producida a partir de una perturbación tipo escalón en el flujo volumétrico de

alimentación 3.5. Estos números son introducidos en la correlación propuesta por Cohen

y Coon [55] para estimar el valor de la ganancia proporcional 3.29.

Kc =
1

K

τ

tD

(
1 +

tD
3 τ

)
(3.29)

Con lo cual, el valor de la ganancia del controlador proporcional calculada con base

en las curvas de respuesta experimentales es:

Kc =

(
1

0,0625 mol min
L2

)(
12,7 min

2,75 min

)(
1 +

2,75 min

3 (12,7 min)

)
= 79,3

mol min

L2

Con el fin de comparar los valores calculados con los valores de los parámetros del

controlador PID sintonizados de manera automatizada con el PID Tuner de Simulink®, la
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tabla 3.9 muestra los resultados obtenidos a partir de la implementación de la herramien-

ta computacional. Las variables P , I, D y N son los parámetros sujetos a sintonización

de acuerdo con un modelo PID tradicional con filtro en la derivada 3.30, que a su vez

están relacionados con los párametros Kc, τI y τD relativos a la salida del controlador

PID de acuerdo con las ecuaciones 3.31, 3.32, 3.33 y 3.34.

Tabla 3.9: Valores de sintonización del controlador PID estimados de forma automática.

Parámetro Valor de sintonización

P 35510

I 8159

D 15130

N 0.7698

Gc(s) = P +
I

s
+

Ds

Ns+ 1
(3.30)

Gc(s) = Kc

(
1 +

1

τIs
+ τDs

)
(3.31)

P = Kc (3.32)

I =
Kc

τI
(3.33)

D = KcτD (3.34)

Los parámetros sintonizados automáticamente son introducidos en el bloque PID de

Simulink® siguiendo las instrucciones del cuadro de diálogo que aparece en la figura

3.21.
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Por añadidura, y con el fin de simplificar el estudio del sistema de control, se supondrá

que tanto el elemento final de control (que puede ser una válvula para controlar el flujo)

como el medidor son ideales. Esto conlleva que Gf = Gm = 1.

Figura 3.21: Cuadro de diálogo de Simulink® en el que se introducen los parámetros del

controlador PID y desde donde se habilita la sintonización automatizada.

3.6.1 Eliminación del efecto de perturbaciones externas

Incremento repentino de la temperatura de alimentación

Se supone que un sistema de cuatro reactores tipo tanque agitado conectados en

serie han alcanzado el estado estacionario. De pronto, la corriente que alimenta al primer

tanque presenta un incremento de temperatura T ′0 = 1,5 ◦C. ¿Cuál será la respuesta del

lazo de control? ¿El sistema es estable? Y si lo es, ¿El objetivo de control regresa el

108



valor de diseño?

Para plantear este problema, se requiere establecer que la función de transferencia

Gp es igual a GF (Ecuación 4.11), ya que la variable manipulada es el flujo de entrada al

primer reactor q0. De la misma manera, la función de transferencia de la perturbación Gd

corresponde a la función global de transferencia GT , la cual guarda la relación entre la

temperatura de entrada del primer tanque y la concentración de salida del último reactor

4.48. La figura 3.22 exhibe el lazo de control construido en Simulink® para apreciar la

respuesta a un cambio escalón en la temperatura de alimentación de 1.5 °C y para el

que se consideró un controlador proporcional.

Figura 3.22: Diagrama de bloques de un lazo de control con controlador proporcional

puro.

La figura 3.23 muestra la respuesta del controlador proporcional y del PID a una

entrada tipo escalón en la temperatura de la alimentación del primer reactor. Como se

puede ver, ambas respuestas son estables, ya que en los dos casos se alcanza una

respuesta última. No obstante, la principal diferencia radica en que el sistema controlado

con el PID regresa al estado estacionario original, mientras que el lazo de control pro-

porcional produce un offset (Diferencia entre la respuesta final y el set point). A pesar

de que la respuesta del PID presenta una pequeña oscilación, lo cierto es que éste ha-

ce que el proceso retorne al nivel de operación requerido en poco más de 30 minutos,

mientras que el control proporcional lo hace en más de 40 minutos.

Cambio repentino en la composición de alimentación

Partiendo que es una cascada de cuatro reactores en serie que ha alcanzado el

régimen permanente, en un instante dado se produce una perturbación en la corriente
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Figura 3.23: Respuesta de un control proporcional puro y de un PID a un escalón en la

temperatura de la alimentación de +1.5. °C

de alimentación del primer reactor que consiste en un incremento en la concentración

inicial de hidróxido de sodio del 10 %. Esto se traduce como una carga del proceso

equivalente a C ′B,0 = −1 mM .

Para simular este proceso es preciso construir un lazo de control en el que la función

global de transferenciaGX sea asignada aGd, teniendo en mente que la primera relacio-

na la respuesta en la concentración de salida del cuarto reactor (C ′B,4) con los cambios

de concentración de B en la entrada del primer tanque (C ′B,0).

En la figura 3.24 se puede visualizar el diagrama de bloques del sistema de control

elaborado en Simulink®, en particular en aquel en el que se consideró un controlador

PID y al cual se introdujo una función escalón de 1 mM en la señal correspondiente

a la entrada de la concentración de hidróxido de sodio. El desempeño del controlador

proporcional y del controlador PID para el escenario propuesto son contrastados en la

figura 3.25. Ahí se revela que las respuestas generadas por ambas estrategias de control

son estables. Sin embargo, y como era de esperarse, el controlador proporcional dá

origen a un offset, mientras que el PID propicia que el proceso químico vuelva al estado

estacionario original. De igual modo, el proceso gobernado por el controlador PID retorna

al estado estacionario en 50 minutos, en tanto que el proporcional puro alcanza un nuevo
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estado estacionario en cerca de 60 minutos.

Figura 3.24: Diagrama de bloques de un lazo de control con un controlador PID.

Figura 3.25: Respuesta de un control proporcional puro y de un PID a un escalón en la

concentración de alimentación de +1 mM.

Reconfiguración del valor del set point

Una vez que se ha analizado la reacción del controlador proporcional y del PID a una

carga de proceso en la temperatura y concentración de entrada del sistema, se puede

concluir que el segundo resulta ser más efectivo para el control del proceso químico de

estudio. Con esto en mente, se procede a indagar el desempeño del controlador PID

ante un cambio en el set point (ȲSP ).
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En un escenario en el que se debe salvaguardar la seguridad y el bienestar de los

operadores de la planta y de las instalaciones, en el que resulta necesario satisfacer los

niveles de producción y de pureza requeridos, en donde más que nunca resulta impres-

cindible acatar las normas de regulación ambiental y en el que por supuesto que debe

existir una sinergia con las condiciones del mercado, la disponibilidad de las materias

primas y la demanda de los productos, resulta inevitable pensar que en algún momento

dado se requerirá modificar el set-point del proceso químico, que es nada más y na-

da menos que el valor de diseño designado para la variable objetivo, que en este caso

corresponde a la concentración de B en el efluente del tren de reacción.

Se va a conjeturar que se necesita incrementar la productividad de acetato de so-

dio en la salida de la cascada de tanques agitados que se ha estado analizando en el

presente trabajo. Después de calcular el cambio requerido para lograr la meta de pro-

ducción proyectada, resulta plausible decantarse por introducir una entrada escalón en

el set-point equivalente a Y ′SP = +0,5 mM . La figura 3.26 muestra la reacción del con-

trolador PID a la modificación del set-point. Aquí se puede observar que la respuesta

presenta un disparo o overshoot a los diez minutos de haber transmitido la renovación

del objetivo de control. También se puede observar que el proceso químico logra satisfa-

cer los nuevos requerimientos de conversión 50 minutos después de haber generado un

cambio en el set-point.

Una vez que el sistema alcanza el nuevo estado estacionario, se mide el valor de

desviación del flujo volumétrico en este nuevo régimen, recordando que esta variable

constituye la variable manipulada para lograr la acción de control, y que corresponde

a q′0 = +10 mL/min. Con este dato, el cambio en el set-point (C ′B,4) y los valores de

estado estacionario CB,4,s y q0,s, es posible calcular la productividad de acetato de sodio

en el nuevo estado estacionario a partir de la ecuación 3.5.

Productividad NaAc = CB,0 ·X4 · q0 · PMNaAc

Productividad NaAc = CB,0 ·
(

1− CB,4
CB,0

)
· q0 · PMNaAc
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Productividad NaAc = (CB,0 − CB,4) · q0 · PMNaAc

Productividad NaAc = (10− 6,38)
mmol

L

(
0,054

L

min

)(
82,0338

mg

mmol

)
= 16,0

mg

min

Figura 3.26: Respuesta del controlador PID a un cambio en el set-point de +0.5 mM.
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4. Propuesta de guion experimental

Objetivo académico

Que el alumno reconozca el efecto de la perturbación de una variable de entrada

sobre una variable de respuesta en un sistema de orden superior, de forma que

pueda deconstruir el comportamiento dinámico de un sistema de reactores en serie

y que haga uso de la información recabada para formular soluciones a problemas

periféricos.

Problema

Identificar los parámetros de un modelo de primer orden más tiempo muerto que

describen la respuesta dinámica de un arreglo de reactores en serie cuando se realiza

una perturbación en la composición de alimentación.

Parte experimental

Material, equipo y reactivos

Tabla 4.1: Por grupo

Acetato de etilo

Hidróxido de sodio 1 N

Ácido clorhídrico 1 N

Fenolftaleína

1 termómetro de mercurio

1 matraz aforado de 500 mL

Bolsa de mangueras
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Tabla 4.2: Por equipo

4 reactores con un volumen nominal de 120 mL

4 tapones septum

1 cronómetro

1 pipeta de 10 mL

1 pipeta de 2 mL

3 matraces aforados de 1 L

4 vasos de precipitado de 1 L

5 soportes universales

5 pinzas de nuez

1 bureta de 25 mL

1 T de vidrio

3 conectores para manguera

1 bomba peristáltica

6 matraces Erlenmeyer de 50 mL

1 probeta de 10 mL

1 probeta de 100 mL

4 agitadores magnéticos

4 jeringas de 5 mL

1 parrilla de agitación de 4 plazas

1 termómetro
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Desarrollo experimental

1. Medir el volumen de líquido que puede almacenar cada reactor utilizando las bu-

retas y agua corriente, tomando como punto de referencia la boquilla de salida de

cada recipiente.

2. Preparar las siguientes disoluciones:

2 L de acetato de etilo 0.02 M (por equipo)

1 L de hidróxido de sodio 0.02 M (por equipo)

1 L de hidróxido de sodio 0.01 M (por equipo)

500 mL de ácido clorhídrico 0.005 M (Por grupo)

Agregar dos gotas de fenolftaleína a las disoluciones de hidróxido de sodio.

3. Montar el equipo como se muestra en la figura 4.1 con las disoluciones de hidróxido

de sodio y acetato de etilo con una concentración 0.02 M. Considerando que la

reacción se llevará a cabo a temperatura ambiente, no es necesario incorporar

parrillas con calentamiento. Se recomienda colocar los reactores a una altura de 1

cm por arriba de la superficie de la parrilla de agitación con ayuda de los soportes

universales y de las pinzas de nuez. Esto se debe hacer con el fin de evitar que

el calentamiento derivado del funcionamiento del equipo de agitación genere un

aumento de la temperatura del fluido que pasa por los reactores.

4. Establecer un flujo volumétrico en la bomba peristáltica que entregue la misma

cantidad de flujo previamente establecido y que haya permitido obtener una pro-

ductividad de 16 mg/min de acetato de sodio1.

5. Verificar que el flujo sea similar en ambas líneas de alimentación al sistema de

reactores en cascada, para lo cual se recomienda utilizar agua corriente para rea-

lizar este procedimiento. También es preciso asegurar que las mangueras que

1Resulta aconsejable implementar este guion en secuencia con el Guion 3: Saponificación de acetato

de etilo en reactores de tanque agitado
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conectan la entrada a la bomba con los recipientes con reactivo, así como las

mangueras que conectan la salida de la bomba con la conexión T, sean de una

longitud semejante entre sí, esto con el fin de asegurar que el primer frente de

fluido de cada reactivo alcance el punto de unión aproximadamente al mismo tiem-

po, garantizando de ese modo una alimentación equimolar de ambos reactivos al

sistema.

6. Determinar la concentración inicial de hidróxido de sodio alimentado al sistema

tomando 5 mL del recipiente en el que se almacena este reactivo y procediendo a

titularlo con la disolución de ácido clorhídrico.

Arranque del sistema

7. Encender la parrilla de agitación y ajustar la velocidad hasta un valor arbitrario que

permita un mezclado homogéneo y suave de las disoluciones dentro del reactor.

8. Activar la acción de la bomba para comenzar a alimentar las disoluciones de am-

bos reactivos al arreglo de reactores.

9. El tiempo estimado en el que se llenan los cuatro reactores es de 14 minutos.

Se considera que el arranque formal de la operación del sistema tiene lugar en el

momento en el que sale la primera gota de fluido por la salida del último reactor.

10. Seguir el arranque del sistema retirando muestras de 5 mL con la jeringa del último

reactor (sin retirar la aguja del tapón) y vertiendo la alícuota extraída en un matraz

de 50 mL, haciendo esto de acuerdo con los tiempos sugeridos en la tabla 4.3.

Agregar dos gotas de fenolftaleína a la muestra y titular con la disolución de ácido

clorhídrico 0.005 N. Este paso se debe realizar rápidamente debido a que la

reacción química sigue ocurriendo tanto en la jeringa como en el matraz de

muestra.

11. Repetir el paso 9 hasta que se logren analizar tres muestras consecutivas con

la misma concentración de hidróxido de sodio en la salida del último reactor en
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serie, suponiendo que esto es evidencia de que el sistema ha alcanzado el estado

estacionario.

12. En caso de que se agote el volumen de alguno de los dos reactivos durante la

operación de arranque y desarrollo del estado estacionario, es necesario preparar

más disoluciones con una concentración 0.02 M en el caso de cada reactivo y

repetir el paso 6 para cada lote de hidróxido de sodio.

13. Determinar la concentración de salida en estado estacionario de cada reactor ex-

trayendo muestras por medio de cada una de las jeringas sin retirar la aguja de

cada tapón y completar la tabla 4.4 con los resultados obtenidos.

Perturbación del estado estacionario y medición de la respuesta dinámica

14. Una vez que el sistema ha alcanzado el estado estacionario, se procede a cambiar

la manguera de alimentación de hidróxido de sodio al vaso de precipitado con la

disolución 0.01 N, lo cual constituye una perturbación en la composición de entrada

del sistema.

15. Inmediatamente después del paso 14, se debe comenzar a extraer muestras de

5 mL del cuarto reactor empleando la jeringa sin retirar la aguja del tapón. Las

alícuotas deben ser vertidas en un matraz de 50 mL con dos gotas de fenolfta-

leína para posteriormente ser tituladas con la disolución de ácido clorhídrico. Se

recomienda retirar las muestras siguiendo los tiempos establecidos en la tabla 4.5.

16. Repetir el paso 15 hasta lograr analizar tres muestras consecutivas que presenten

la misma concentración de hidróxido de sodio.

17. Una vez que el sistema ha alcanzado el estado estacionario, analizar la composi-

ción de todos los reactores extrayendo muestras de cada uno de ellos utilizando

las jeringas sin retirar la aguja de los tapones y completar la tabla 4.6 con los datos

obtenidos.

18. Apagar la parrilla de agitación y detener la bomba peristáltica para proceder a

desmontar el sistema, evacuar los reactivos y limpiar el equipo.
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19. Realizar el manejo de residuos de acuerdo con el diagrama de desechos del ma-

nual del Laboratorio de Ingeniería Química IV.

Figura 4.1: Montaje del arreglo de reactores en serie.

Tabla 4.3: Registro de datos y resultados de la operación de arranque.

n Tiempo [min] VHCl [mL] C4 [mM ]

1 0

2 2

3 4

4 6

5 8

6 10

7 13

8 16

9 20

10 25

11 30

12 40

. . . . . .
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Tabla 4.4: Condiciones de operación en estado estacionario.

Q [mL/min]

T [◦C]

Ci,s

C0,s

C1,s

C2,s

C3,s

C4,s

Productividad [mg/min]

C4 Concentración de NaOH en la salida del cuarto tanque

Ci,s Concentración de la disolución de NaOH preparada

C0,s Concentración de NaOH en la alimentación al primer tanque

C1,s Concentración de NaOH en el primer tanque en estado estacionario

C2,s Concentración de NaOH en el segundo tanque en estado estacionario

C3,s Concentración de NaOH en el tercer tanque en estado estacionario

C4,s Concentración de NaOH en el cuarto tanque en estado estacionario

n Número de muestra analizada

Q Flujo volumétrico de entrada al primer reactor

T Temperatura ambiente

VHCl Volumen de HCl gastado en la titulación de cada muestra
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Tabla 4.5: Registro de datos y resultados de la respuesta dinámica.

n Tiempo [min] VHCl [mL] C4 [mM ]

1 0

2 2

3 4

4 6

5 8

6 10

7 13

8 16

9 20

10 25

11 30

12 40

. . . . . .

Ci,u Concentración de NaOH preparada para perturbar el sistema

C0,u Concentración de NaOH de perturbación en la entrada del primer reactor

C1,u Respuesta última de la concentración de NaOH en el reactor 1

C2,u Respuesta última de la concentración de NaOH en el reactor 2

C3,u Respuesta última de la concentración de NaOH en el reactor 3

C4,u Respuesta última de la concentración de NaOH en el reactor 4
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Tabla 4.6: Condiciones de operación en el nuevo estado estacionario inducido a raíz de

una perturbación en la composición de alimentación.

Q [mL/min]

T [◦C]

Ci,u

C0,u

C1,u

C2,u

C3,u

C4,u

Productividad [mg/min]

Cuestionario

1. Construir una gráfica de la concentración de salida del cuarto reactor en función

del tiempo durante el arranque de operación de la cascada (C4 V s t). Gráfico 1.

2. Con base en el valor medido de la concentración de salida del último tanque en

estado estacionario C4,s, calcular la variable de desviación de la concentración de

salida del cuarto reactor (C ′4) en el intervalo de tiempo posterior al cambio en la

concentración de entrada de hidróxido de sodio.

3. Construir una gráfica de la variable de desviación de la concentración del reactor

4 como función del tiempo (C ′4 V s t) tomando como tiempo de partida el instante

en el que indujo la perturbación de la concentración en la entrada del sistema.

Gráfico 2.

4. ¿Cómo se sabe que el sistema alcanzó el estado estacionario después de la etapa

de arranque?
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5. ¿Cuál fue la respuesta del arreglo de reactores en serie al haber perturbado la

composición de entrada del sistema?

6. Después de haber generado una perturbación en el sistema ¿Se reestablece el

estado estacionario original? Argumente su respuesta.

7. Determinar el valor de los parámetros que permiten ajustar los datos experimenta-

les de la gráfica 2 con un modelo de primer orden más tiempo muerto:

C ′4(t) = K∆c

[
1− exp

(
−t− tD

τ

)]
(i)

donde ∆c representa el escalón de cambio en la variable de perturbación, que en

este caso corresponde a la concentración de hidróxido de sodio en la alimentación

del primer reactor.

8. Comparar en una sóla gráfica los datos expuestos en la gráfica 2 con la curva de

respuesta predicha por el modelo de primer orden más tiempo muerto. Gráfico 3.

9. Teniendo en cuenta las características del proceso químico que tiene lugar en el

arreglo de reactores en serie ¿Qué significado físico tienen los parámetros K, τ y

tD de la ecuación (i)?

10. Si se desea implementar un sistema de control al arreglo de cuatro reactores en

serie, ¿Cuál es la variable manipulada idónea para controlar el proceso? ¿Cuál es

la variable medible para monitorear el desempeño del sistema?

11. Si se considera que la configuración de reactores en serie es una operación de

producción de acetato de sodio y que se desea incrementar la productividad de

este reactivo en la salida del cuarto reactor ¿Qué cambio se debe considerar en el

objetivo de control para lograr este propósito? ¿De qué manera se modificaría la

variable manipulada?
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Conclusiones
El producto principal del presente trabajo es un guion experimental en el cual se estudia

la respuesta dinámica de una cascada de cuatro reactores de tanque agitado conecta-

dos en serie y que operan de forma continua. Para ello se determinó que este proceso

presenta una mayor sensibilidad a la perturbación de la composición del flujo de alimen-

tación que a los cambios en las variables de flujo volumétrico y de temperatura.

Asimismo, se estableció que el procedimiento propuesto para estudiar la respuesta

dinámica a una entrada tipo escalón en la variable de concentración de uno de los reac-

tivos constituye la secuencia experimental más asequible para ser implementada en una

sesión del Laboratorio de Ingeniería Química IV.

También ha sido posible establecer la efectividad de los modelos matemáticos desa-

rrollados a partir de balances de materia y energía con el fin de describir el comporta-

miento dinámico del proceso de estudio.

Finalmente, se han dado indicios de las características del sistema de control ade-

cuado para satisfacer los requerimientos de diseño y así salvaguardar la operación ópti-

ma de un arreglo de reactores CSTR dispuestos en serie.
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Apéndice A

Características de las bombas peristálticas

Marca: MASTERFLEX®

Catálogo: MFX07528-10

Detalles del equipo: Bomba estándar de velocidad variable con pantalla digital

L/S®. Bomba fácil de usar: ofrece control preciso de velocidad y una pantalla LED

de 3 dígitos que muestran la velocidad del motor (rpm). Proporciona un rango

de flujo de 0.06 a 3400 mL/min con tubería L/S® (de 0.0005 a 1700 mL/min con

cabezal de cartucho). El equipo ofrece bombeo del líquido en cualquier dirección

con un motor reversible.

No. inventario de la bomba
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Figura 4.2: Curvas de las bombas peristálticas.
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Apéndice B

Deducción de las expresiones condensadas de los mo-

delos linealizados empleadas para describir la dinámica

de 4 reactores en serie

Perturbación en el flujo de alimentación

Las ecuaciones obtenidas para describir la respuesta en la concentración de cuatro

reactores en serie a raíz de una perturbación en el flujo de entrada del primer reactor

son las siguientes:

C̄B,1(s) = Gµ,Φ,1(s)q̄0(s) (4.1)

C̄B,2(s) = Gµ,X,2(s)C̄B,1(s) +Gµ,Φ,2(s)q̄1(s) (4.2)

C̄B,3(s) = Gµ,X,3(s)C̄B,2(s) +Gµ,Φ,3(s)q̄2(s) (4.3)

C̄B,4(s) = Gµ,X,4(s)C̄B,3(s) +Gµ,Φ,4(s)q̄3(s) (4.4)

Partiendo de estas expresiones, es posible sustituir 4.1 en la ecuación 4.2:

C̄B,2(s) = Gµ,X,2(s)Gµ,Φ,1(s)q̄0(s) +Gµ,Φ,2(s)q̄1(s) (4.5)

Considerando que la perturbación de flujo inducida en la entrada del primer reactor

se propaga con la misma magnitud en las capacitancias subsecuentes, se va a suponer

que q̄0 = q̄1 = q̄2 = q̄3, con lo cual la ecuación 4.5 viene dada por:

C̄B,2(s) = [Gµ,Φ,1(s)Gµ,X,2(s) +Gµ,Φ,2(s)] q̄0(s) (4.6)

Sustituyendo este último resultado en la ecuación 4.3:

C̄B,3(s) = Gµ,X,3(s) [Gµ,Φ,1(s)Gµ,X,2(s) +Gµ,Φ,2(s)] q̄0(s) +Gµ,Φ,3(s)q̄2(s) (4.7)

Recordando que q̄0 = q̄2, 4.7 se reduce a lo siguiente:

C̄B,3(s) = [Gµ,Φ,1(s)Gµ,X,2(s)Gµ,X,3(s) +Gµ,Φ,2(s)Gµ,X,3(s) +Gµ,Φ,3(s)] q̄0(s) (4.8)
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Por último, se reemplaza esta expresión en la ecuación 4.4:

C̄B,4(s) = Gµ,X,4(s)[Gµ,Φ,1(s)Gµ,X,2(s)Gµ,X,3(s)

+Gµ,Φ,2(s)Gµ,X,3(s) +Gµ,Φ,3(s)]q̄0(s) +Gµ,Φ,4(s)q̄3(s) (4.9)

Lo cual puede ser reescrito del siguiente modo:

C̄B,4(s) = [Gµ,Φ,1(s)Gµ,X,2(s)Gµ,X,3(s)Gµ,X,4(s)

+Gµ,Φ,2(s)Gµ,X,3(s)Gµ,X,4(s) +Gµ,Φ,3(s)Gµ,X,4(s) +Gµ,Φ,4(s)]q̄0(s) (4.10)

Definiendo la función global de transferencia GF del siguiente modo:

GF (s) = Gµ,Φ,1(s)Gµ,X,2(s)Gµ,X,3(s)Gµ,X,4(s)

+Gµ,Φ,2(s)Gµ,X,3(s)Gµ,X,4(s) +Gµ,Φ,3(s)Gµ,X,4(s) +Gµ,Φ,4(s) (4.11)

Entonces, la ecuación 4.10 se reduce a lo siguiente:

C̄B,4(s) = GF (s)q̄0(s) (4.12)

Perturbación en la temperatura de alimentación

Las ecuaciones que modelan la respuesta dinámica de la concentración de cuatro

tanques conectados en serie ante un cambio en la temperatura del flujo de alimentación

del primer reactor son:

C̄B,1(s) = −Gµ,Ω,1T̄1(s) (4.13)

T̄1(s) = Gε,X,1C̄B,1(s) +Gε,Ω,1T̄0(s) (4.14)

C̄B,2(s) = Gµ,X,2C̄B,1(s)−Gµ,Ω,2T̄2(s) (4.15)

T̄2(s) = Gε,X,2C̄B,2(s) +Gε,Ω,2T̄1(s) (4.16)

C̄B,3(s) = Gµ,X,3C̄B,2(s)−Gµ,Ω,3T̄3(s) (4.17)

T̄3(s) = Gε,X,3C̄B,3(s) +Gε,Ω,3T̄2(s) (4.18)

C̄B,4(s) = Gµ,X,4C̄B,3(s)−Gµ,Ω,4T̄4(s) (4.19)

T̄4(s) = Gε,X,4C̄B,4(s) +Gε,Ω,4T̄3(s) (4.20)
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Con el fin de facilitar las operaciones que se realizarán para reducir este sistema, se

procede a expresar las ecuaciones anteriores en los siguientes términos:

C1 = aT1 (4.21)

T1 = bC1 + cT0 (4.22)

C2 = dC1 + eT2 (4.23)

T2 = fC2 + gT1 (4.24)

C3 = hC2 + iT3 (4.25)

T3 = jC3 + kT2 (4.26)

C4 = lC3 +mT4 (4.27)

T4 = nC4 + oT3 (4.28)

Sustituyendo 4.22 en 4.21:

C1 = abC1 + acT0 (4.29)

Despejando C1 de esta expresión:

C1 =

(
ac

1− ab

)
T0 (4.30)

Reemplazando 4.30 en 4.22 se llega a la siguiente expresión para T1:

T1 =

(
c

1− ab

)
T0 (4.31)

Sustituyendo la expresión de C1 en 4.23:

C2 =

(
acd

1− ab

)
T0 + eT2 (4.32)

Introduciendo el resultado de T1 en la ecuación 4.24:

T2 = fC2 +

(
cg

1− ab

)
T0 (4.33)

Reemplazando esta ecuación en 4.32:

C2 =

(
acd+ ceg

1− ab

)
T0 + efC2 (4.34)
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Despejando C2 de esta expresión se llega al siguiente resultado:

C2 =

[
acd+ ceg

(1− ab)(1− ef)

]
T0 (4.35)

Sustituyendo C2 en la ecuación 4.33:

T2 =

[
acdf + cefg

(1− ab)(1− ef)

]
T0 +

(
cg

1− ab

)
T0 (4.36)

Lo cual se reduce a lo siguiente:

T2 =

[
acdf + cg

(1− ab)(1− ef)

]
T0 (4.37)

El siguiente paso consiste en sustituir 4.35 en 4.25:

C3 =

[
acdh+ cegh

(1− ab)(1− ef)

]
T0 + iT3 (4.38)

Y 4.37 en 4.26:

T3 = jC3 +

[
acdfk + cgk

(1− ab)(1− ef)

]
T0 (4.39)

Reemplazando esta última expresión en la ecuación 4.38:

C3 =

[
acdh+ cegh

(1− ab)(1− ef)

]
T0 + ijC3 +

[
acdfki+ cgki

(1− ab)(1− ef)

]
T0 (4.40)

Despejando para C3:

C3 =

[
acdfki+ cgki+ acdh+ cegh

(1− ab)(1− ef)(1− ij)

]
T0 (4.41)

Incluyendo este resultado en la ecuación 4.39:

T3 =

[
acdfkij + cgkij + acdhj + ceghj

(1− ab)(1− ef)(1− ij)

]
T0 +

[
acdfk + cgk

(1− ab)(1− ef)

]
T0 (4.42)

Lo que es equivalente a lo siguiente:

T3 =

[
acdfk + acdhj + ceghj + cgk

(1− ab)(1− ef)(1− ij)

]
T0 (4.43)

Finalmente, se requiere sustituir la expresión encontrada para C3 en la ecuación 4.27:

C4 =

[
acdfkil + cgkil + acdhl + ceghl

(1− ab)(1− ef)(1− ij)

]
T0 +mT4 (4.44)
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Introduciendo el resultado de T3 en 4.28:

T4 = nC4 +

[
acdfko+ acdhjo+ ceghjo+ cgko

(1− ab)(1− ef)(1− ij)

]
T0 (4.45)

Sustituyendo esta expresión dentro de la ecuación 4.44:

C4 =

[
acdfkil + cgkil + acdhl + ceghl

(1− ab)(1− ef)(1− ij)

]
T0 +mnC4 +

[
acdfkmo+ acdhjmo+ ceghjmo+ cgkmo

(1− ab)(1− ef)(1− ij)

]
T0 (4.46)

Despejando para C4:

C4 =

[
acdfkil + acdfkmo+ acdhjmo+ ceghjmo+ acdhl + ceghl + cgkil + cgkmo

(1− ab)(1− ef)(1− ij)(1−mn)

]
T0 (4.47)

Expresando este resultado en términos de las variables originales:

C̄B,4(s) =
{
Gµ,Ω,1(s)Gε,Ω,1(s)Gµ,X,2(s)Gε,X,2(s)Gε,Ω,3(s)Gµ,Ω,3(s)Gµ,X,4(s)

+Gµ,Ω,1(s)Gε,Ω,1(s)Gµ,X,2(s)Gε,X,2(s)Gε,Ω,3(s)Gµ,Ω,4(s)Gε,Ω,4(s)

+Gµ,Ω,1(s)Gε,Ω,1(s)Gµ,X,2(s)Gµ,X,3(s)Gε,X,3(s)Gµ,Ω,4(s)Gε,Ω,4(s)

+Gε,Ω,1(s)Gµ,Ω,2(s)Gε,Ω,2(s)Gµ,X,3(s)Gε,X,3(s)Gµ,Ω,4(s)Gε,Ω,4(s)

−Gµ,Ω,1(s)Gε,Ω,1(s)Gµ,X,2(s)Gµ,X,3(s)Gµ,X,4(s)

−Gε,Ω,1(s)Gµ,Ω,2(s)Gε,Ω,2(s)Gµ,X,3(s)Gµ,X,4(s)

−Gε,Ω,1(s)Gε,Ω,2(s)Gε,Ω,3(s)Gµ,Ω,3(s)Gµ,X,4(s)

−Gε,Ω,1(s)Gε,Ω,2(s)Gε,Ω,3(s)Gµ,Ω,4(s)Gε,Ω,4(s)
}
/
{

[1 +Gµ,Ω,1(s)Gε,X,1(s)]

[1 +Gµ,Ω,2(s)Gε,X,2(s)] [1 +Gµ,Ω,3(s)Gε,X,3(s)] [1 +Gµ,Ω,4(s)Gε,X,4(s)]
}
· T̄0(s) (4.48)
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Se puede condensar esta expresión a partir de la definición de una función global de

transferencia GT , la cual depende de todas las funciones de transferencia que aparecen

en la ecuación4.48. De este modo, el resultado final relaciona de forma directa la con-

centración de B a la salida del cuarto reactor con la perturbación inicial en la entrada del

primer reactor a través de la función de transferencia GT :

C̄B,4(s) = GT (s)T̄0(s) (4.49)

Perturbación en la composición de alimentación

A continuación, se presenta el conjunto de ecuaciones deducidas para modelar la

respuesta dinámica de la concentración de salida de cuatro reactores en cascada:

C̄B,1(s) = Gβ,X,1(s)C̄B,0(s) (4.50)

C̄A,1(s) = −Gα,X,1(s)C̄B,1(s) (4.51)

C̄B,2(s) = Gβ,X,2(s)C̄B,1(s)−Gβ,Ψ,2(s)C̄A,1(s) (4.52)

C̄A,2(s) = Gα,Ψ,2(s)C̄A,1(s)−Gα,X,2(s)C̄B,2(s) (4.53)

C̄B,3(s) = Gβ,X,3(s)C̄B,2(s)−Gβ,Ψ,3(s)C̄A,2(s) (4.54)

C̄A,3(s) = Gα,Ψ,3(s)C̄A,2(s)−Gα,X,3(s)C̄B,3(s) (4.55)

C̄B,4(s) = Gβ,X,4(s)C̄B,3(s)−Gβ,Ψ,4(s)C̄A,3(s) (4.56)

C̄A,4(s) = Gα,Ψ,4(s)C̄A,3(s)−Gα,X,4(s)C̄B,4(s) (4.57)

Del mismo modo que en la sección previa, se procede a expresar este sistema en

términos de variables elementales con el propósito de facilitar las operaciones que se

llevaran a cabo para llegar a una única expresión que relacione la respuesta en la con-

centración de salida del último reactor con una perturbación inicial en la composición de

alimentación del primer tanque.

B1 = aB0 (4.58)

A1 = bB1 (4.59)

B2 = cB1 + dA1 (4.60)
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A2 = eA1 + fB2 (4.61)

B3 = gB2 + hA2 (4.62)

A3 = iA2 + jB3 (4.63)

B4 = kB3 + lA3 (4.64)

A4 = mA3 + nB4 (4.65)

Se comienza por sustituir 4.58 dentro de 4.59:

A1 = abB0 (4.66)

Luego se reemplazan las expresiones para B1 y A1 en 4.60:

B2 = (ac+ abd)B0 (4.67)

Sustituyendo este resultado y la expresión para A1 dentro de la ecuación 4.61:

A2 = (abe+ acf + abdf)B0 (4.68)

Introduciendo las expresiones 4.67 y 4.68 en 4.62:

B3 = (acg + abdg + abeh+ acfh+ abdfh)B0 (4.69)

Incluyendo los dos últimos resultados en 4.63:

A3 = (abei+ acfi+ acgj + abdfi+ abdgj + abehj + acfhj + abdfhj)B0 (4.70)

Finalmente se reemplanzan las expresiones encontradas para A3 y B3 dentro de la

ecuación 4.64:

B4 = (acgk + abdgk + abehk + abeil + acfhk + acfil + acgjl

+ abdfhk + abdfil + abdgjl + abehjl + acfhjl + abdfhjl)B0 (4.71)
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Lo que en términos de las variables originales equivale a:

C̄B,4(s) = Gµ,X,1(s)
[
Gβ,X,2(s)Gβ,X,3(s)Gβ,X,4(s) +Gα,X,1(s)Gβ,Ψ,2(s)Gβ,X,3(s)Gβ,X,4(s)

+Gα,X,1(s)Gα,Ψ,2(s)Gβ,Ψ,3(s)Gβ,X,4(s) +Gα,X,1(s)Gα,Ψ,2(s)Gα,Ψ,3(s)Gβ,Ψ,4(s)

+Gβ,X,2(s)Gα,X,2(s)Gβ,Ψ,3(s)Gβ,X,4(s) +Gβ,X,2(s)Gα,X,2(s)Gα,Ψ,3(s)Gβ,Ψ,4(s)

+Gβ,X,2(s)Gβ,X,3(s)Gα,X,3(s)Gβ,Ψ,4(s) +Gα,X,1(s)Gβ,Ψ,2(s)Gα,X,2(s)Gβ,Ψ,3(s)Gβ,X,4(s)

+Gα,X,1(s)Gβ,Ψ,2(s)Gα,X,2(s)Gα,Ψ,3(s)Gβ,Ψ,4(s) +Gα,X,1(s)Gβ,Ψ,2(s)Gβ,X,3(s)Gα,X,3(s)Gβ,Ψ,4(s)

+Gα,X,1(s)Gα,Ψ,2(s)Gβ,Ψ,3(s)Gα,X,3(s)Gβ,Ψ,4(s) +Gβ,X,2(s)Gα,X,2(s)Gβ,Ψ,3(s)Gα,X,3(s)Gβ,Ψ,4(s)

+Gα,X,1(s)Gβ,Ψ,2(s)Gα,X,2(s)Gβ,Ψ,3(s)Gα,X,3(s)Gβ,Ψ,4(s)
]
· C̄B,0(s) (4.72)

Se puede simplificar esta expresión a partir de la definición de una función global de transferencia GX , la cual agrupa a todas

las funciones de transferencia que caracterizan el sistema. Así, se obtiene una ecuación que relaciona la concentración de salida

del último reactor con el cambio en la concentración de B que acontece en la entrada del primer tanque por medio de la función

global de transferencia GX :

C̄B,4(s) = GX(s)C̄B,0(s) (4.73)
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Apéndice C

Cálculo de los parámetros de los modelos linealizados

Propiedades físicas

Tabla 4.7: Valor de las constantes físicas introducidas en los modelos linealizados.

Propiedad Unidades Valor Fuente

cp J/g/K 4.1814 [71]

q0,s mL/min 44 Experimental

ρ g/mL 0.9974 [71]

T0,s °C 24 Experimental

V mL 149. Experimental

La capacidad térmica y la densidad de la mezcla de reacción que transita por el sis-

tema de reactores en serie, descrito en la sección 2.2, corresponden a las del agua

pura a 24 °C, pues se considera que la concentración de las especies químicas fue lo

suficientemente baja para dar por válida esta suposición. El valor de flujo y de tempera-

tura corresponden a las propiedades de la corriente de alimentación medidas en estado

estacionario. Igualmente, el volumen corresponde a la capacidad de cada uno de los

reactores conectados en serie.

La concentración inicial de la corriente de alimentación del primer reactor correspon-

de al valor de diseño establecido en el procedimiento experimental 2.2. Las concentra-

ciones de estado estacionario a la salida de cada tanque fueron calculadas a partir del

balance de materia con reacción química del hidróxido de sodio. Los parámetros cinéti-

cos de la ecuación de Arrhenius fueron calculados a partir de datos experimentales, tal

como se explica en la sección 3.1.1.

135



Propiedades químicas y de reacción

Tabla 4.8: Valores de concentración y de los parámetros cinéticos requeridos para la

construcción del modelo linealizado.

Parámetro Unidades Valor Fuente

CB,0,s mol/L 0.01 Experimental

CB,1,s mol/L 0.00854 Calculado

CB,2,s mol/L 0.00744 Calculado

CB,3,s mol/L 0.00658 Calculado

CB,4,s mol/L 0.00588 Calculado

∆hr kJ/mol -54.285 Calculado

E/R K 5122 Experimental

k (T0,s = 24 ◦C) L/mol/min 5.88 Calculado

k0 L/mol/min 1.80×108 Experimental

Con base en estas constantes, se calculó el valor de la constante de rapidez de

reacción a la temperatura de operación del sistema de reactores en serie en estado

estacionario:

k (T0,s = 24 ◦C) =

(
1,80× 108 L

mol min

)
exp

[
− 5122 K

(24 + 273,15)K

]
= 5,88

L

mol min

La entalpía de reacción fue calculada a partir de las entalpías de formación están-

dar de las especies químicas involucradas en la reacción, tomando como referencia los

valores reportados en el CRC Handbook of Chemistry and Physics [72].

CH3COOC2H5(liq)+Na+(ac)+−OH(ac)→ CH3COO
−(ac)+Na+(ac)+CH3CH2OH(liq)
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Tabla 4.9: Entalpías molares de formación estándar a 298 K [72].

Especie ∆fh
◦(kJ/mol)

CH3COOC2H5(liq) -479.3

−OH(ac) -230.015

Na+(ac) -240.34

CH3COO
−(ac) -486

CH3CH2OH(liq) -277.6

∆hr = ∆fh
◦
CH3COO−(ac) + ∆fh

◦
Na+(ac) + ∆fh

◦
CH3CH2OH(liq)

−
[
∆fh

◦
CH3COOC2H5(liq) + ∆fh

◦
Na+(ac) + ∆fh

◦
−OH(ac)

]
(4.74)

∆hr = [−486− 240,34− 277,6− (−479,3− 240,34− 230,015)]
kJ

mol

∆hr = −54,285
kJ

mol

El valor negativo del calor de reacción indica que las especies formadas a partir del

rompimiento y formación de nuevos enlaces químicos poseen menor energía que los

reactivos. Esta diferencia de energía puede ser absorbida por los mismos productos

formados o transferida hacia los alrededores. Adicionalmente, es importante aclarar que

el resultado obtenido corresponde al calor de reacción a la temperatura de 298 K, la cual

es muy cercana a la temperatura de operación del sistema de reacción en cascada, por

lo que no se consideró necesario realizar una corrección de la entalpía de reacción por

temperatura.
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Modelo linealizado para describir la respuesta dinámica a una per-

turbación en el flujo de alimentación

C̄B,j(s) =

[
Kµ,X,j

τµ,js+ 1

]
C̄B,j−1(s) +

[
Kµ,Φ,j

τµ,js+ 1

]
q̄j−1(s)

τµ,j =
V

qj−1,s + 2V kCB,j,s

Kµ,X,j =
qj−1,s

qj−1,s + 2V kCB,j,s

Kµ,Φ,j =
[CB,j−1,s − CB,j,s]
qj−1,s + 2V kCB,j,s

Tabla 4.10: Valor de los parámetros introducidos al modelo linealizado para describir una

perturbación en el flujo de alimentación.

Reactor τµ,j [min] Kµ,X,j Kµ,Φ,j

[
mol
L

min
mL

]
1 2.53 0.746 0.0000247

1 2.62 0.771 0.0000194

3 2.69 0.792 0.0000155

4 2.75 0.810 0.0000127

A partir de los valores de la tabla 4.10, la definición de las funciones de transferencia

de este modelo (Ecuaciones 1.86 y 1.87) y de la función global de transferencia GF

(Ecuación 4.11), se puede expresar esta última en términos de coeficientes numéricos y

la variable de frecuencia s:
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GF (s) =
4,62734× 10−6s3 + 7,01905× 10−6s2 + 4,00023× 10−6s+ 1,01948× 10−6

s4 + 1,5128s3 + 0,857942s2 + 0,216179s+ 0,0204204
(4.75)

Con base en esta última expresión y 4.12, es posible construir un diagrama de bloques en Simulink® de MATLAB® incorporando

los bloques “Step” para la entrada de la perturbación, “Transfer Fcn” para la función de transferencia, “Scope” para generar la

gráfica de la respuesta dinámica y “Display” para mostrar el valor de la variable de salida en el último instante del tiempo de

simulación elegido. El diagrama de bloques correspondiente se muestra en la figura 4.3.

Figura 4.3: Diagrama de bloques para una perturbación en el flujo volumétrico de entrada del primer reactor.
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Modelo linealizado para describir la respuesta dinámica a una per-

turbación en la temperatura de alimentación

C̄B,j(s) =

[
Kµ,X,j

τµ,js+ 1

]
C̄B,j−1(s)−

[
Kµ,Ω,j

τµ,js+ 1

]
T̄j(s)

T̄j(s) =

[
Kε,X,j

τε,js+ 1

]
C̄B,j(s) +

[
Kε,Ω,j

τε,js+ 1

]
T̄j−1(s)

τµ,j =
V

qj−1 + 2V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
CB,j,s

Kµ,X,j =
qj−1

qj−1 + 2V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
CB,j,s

Kµ,Ω,j =

E

RT 2
j,s

V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
C2
B,j,s

qj−1 + 2V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
CB,j,s

τε,j =
ρV cp

ρcpqj−1 −
E

RT 2
j,s

[−∆hr]V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
C2
B,j,s

Kε,X,j =

2 [−∆hr]V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
CB,j,s

ρcpqj−1 −
E

RT 2
j,s

[−∆hr]V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
C2
B,j,s

Kε,Ω,j =
ρcpqj−1

ρcpqj−1 −
E

RT 2
j,s

[−∆hr]V k0 exp

[
− E

RTj,s

]
C2
B,j,s
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Tabla 4.11: Valor de los parámetros introducidos al modelo linealizado para describir una perturbación en la temperatura de

alimentación.

Reactor τµ,j [min] Kµ,X,j Kµ,Ω,j

[
mol
L

1
◦C

]
τε,j [min] Kε,X,j

[◦C L
mol

]
Kε,Ω,j

1 2.53 0.746 0.0000630118 3.40 4.44 1.00

1 2.62 0.771 0.0000493972 3.40 3.87 1.00

3 2.69 0.792 0.0000396536 3.40 3.42 1.00

4 2.75 0.810 0.0000324656 3.40 3.06 1.00

Introduciendo las variables de la tabla 4.11 en las funciones de transferencia definidas por las ecuaciones 1.101, 1.102, 1.116

y 1.117, y éstas a su vez en la definición de la función global de transferencia GT , es posible expresar esta última de forma

condensada en términos de la frecuencia:

GT (s) =
5,29608× 10−7s3 − 5,26615× 10−7s2 − 1,75419× 10−7s− 1,95751× 10−8

s8 + 2,69024s7 + 3,15912s6 + 2,115s5 + 0,882962s4 + 0,235376s3 + 0,0391268s2 + 0,00370826s+ 0,000153417
(4.76)

A partir de este resultado y la ecuación 4.49 se puede construir el diagrama de bloques de la figura 4.4 en Simulink®, el cual

sirve para reproducir la respuesta dinámica de la concentración de salida del cuarto reactor .
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Figura 4.4: Diagrama de bloques para una perturbación en la temperatura de entrada del primer reactor.
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Modelo linealizado para describir la respuesta dinámica a una per-

turbación en la composición de alimentación

C̄B,j(s) =

[
Kβ,X,j

τµ,js+ 1

]
C̄B,j−1(s)−

[
Kβ,Ψ,j

τµ,js+ 1

]
C̄A,j−1(s)

C̄A,j(s) =

[
Kα,Ψ,j

τν,js+ 1

]
C̄A,j−1(s)−

[
Kα,X,j

τν,js+ 1

]
C̄B,j(s)

τµ,j =
V

qj−1 + V k [CA,j−1,s − CB,j−1,s + 2CB,j,s]

Kβ,X,j =
qj−1 + V kCB,j,s

qj−1 + V k [CA,j−1,s − CB,j−1,s + 2CB,j,s]

Kβ,Ψ,j =
V kCB,j,s

qj−1 + V k [CA,j−1,s − CB,j−1,s + 2CB,j,s]

τν,j =
V

qj−1 + V kCB,j,s

Kα,Ψ,j =
qj−1

qj−1 + V kCB,j,s

Kα,X,j =
V kCA,j,s

qj−1 + V kCB,j,s

Tabla 4.12: Valor de los parámetros introducidos al modelo linealizado para describir una

perturbación en la composición de alimentación.

Reactor τµ,j [min] Kβ,X,j Kβ,Ψ,j τν,j [min] Kα,Ψ,j Kα,X,j

1 2.53 0.873 0.127 2.90 0.854 0.146

1 2.62 0.886 0.114 2.96 0.871 0.129

3 2.69 0.896 0.104 3.00 0.884 0.116

4 2.75 0.905 0.0951 3.04 0.895 0.105
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Reemplazando los valores de la tabla 4.12 en las funciones de transferencia definidas por las ecuaciones 1.137, 1.138, 1.152

y 1.153, se puede expresar la función de transferencia global GX en función de la frecuencia:

GX(s) =
0,0127977s3 + 0,0133764s2 + 0,00466636s+ 0,00054333

s7 + 2,52919s6 + 2,73985s5 + 1,64794s4 + 0,594358s3 + 0,128543s2 + 0,0154354s+ 0,000793878
(4.77)

Considerando este resultado y la ecuación 4.73, se procede a componer el diagrama de bloques correspondiente en Simulink®,

el cual reproduce la respuesta de la concentración de salida del cuarto reactor con la entrada de concentración en el primer tanque.

El diagrama de bloques resultante se exhibe en la figura 4.5.

Figura 4.5: Diagrama de bloques para una perturbación en la composición de entrada del primer reactor.
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