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Luis CARRASCO VENEGAS' RESUMEN

Luz CASTANEDA PirEzz Se investiga la dindmica del proceso de esterificacion del 4cido acético con
metanol para la obtencién de acetato de metilo, considerando el flujo de dcido
acético desde un tanque cénico y el de metanol desde un tanque cilindrico. En
ambos casos, los flujos y la temperatura son variables. Los reactivos se descargan
a un reactor esférico, donde se realiza la reaccién de esterificacion, las condiciones
de volumen, temperatura y concentracién son dependientes del tiempo. La
constante especifica de velocidad de reaccién y la constante de equilibrio en
funcién a la temperatura son datos reportados de literatura especializada. Para el
modelamiento de este proceso se establece los balances de masa global, balance de
masa por cada componente y los balances de energfa en cada uno de los tanques
lo cual conduce a la obtencién de un sistema de catorce ecuaciones diferenciales
ordinarias resueltas a través del software Polymath. Se obtienen los petfiles de
temperatura y concentracién en cada uno de los tanques y el reactor, asimismo, la
altura y volumen de fluido en cada uno delos tanques. Los resultados dependen
de las condiciones de alimentacién de la mezcla reaccionante y de las condiciones
mantenidas en el reactor.

Palabras clave: modelamiento, simulacién, dindmica, destilacién reactiva,
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ABSTRACT

The dynamics of the process of sterification of acetic acid with methanol in order to
obtain methyl acetate have been studied, considering the flow of acetic acid from a
conical tank and that of methanol from a cylindrical tank. In both cases, the flows
and temperature are variable. The reagents are discharged to a spherical reactor,
where the esterification reaction occurs, and where the conditions of volume,
temperature and concentration are time dependent. The specific reaction rate
constant and the equilibrium constant as a function of temperature are reported
data obtained from specialized literature. For the modeling of this process, the
global mass balances, mass balance for each component and the energy balances
in each of the conical, cylindrical and spherical tanks are established, which
results in a system of fourteen ordinary differential equations which have been
resolved using the Polymath software. Temperature and concentration profiles are
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Introduccién

La dindmica de los procesos de
reaccién ha sido poco estudiada debido
a la relativa complejidad que involucra su
desarrollo analitico y experimental; sin
embargo, un correcto planteamiento de
las ecuaciones de conservacién de materia
y energia facilita el planteamiento de los
modelos. Grau, D. (1999) realiza un
estudio de tallado de la operacién de los
reactores batch, continuo y semicontinuo
mediante la formulacién de las ecuaciones
de conservacion respectivas; sin embargo,
no toma en cuenta el flujo variable a
la entrada del reactor. El estudio de
reactores por semilotes, conocido como
semicontinuo ha sido desarrollado por
Fogler (2001), aplicando el balance de
materia al proceso de esterificaciéon del
dcido acético con etanol; sin embargo,
este proceso ha sido desarrollado para
condiciones isotérmicas, con retiro
parcial de acetato de etilo. Aldas, J.,
Vivar, G. (2014), en su investigacién
“Diseno y construccién de un reactor
semicontinuo para la obtencién de
acetato de sodio” realizé la construccién
de un reactor semicontinuo basindose
en la ecuacién diferencial lineal para el
disenio del reactor y mediante ensayos
de laboratorio determiné las variables de
operacién del sistema. Ovando, V. (2007)
en su investigacién “Estudio teérico y
experimental de la copolimerizacion de
acetato de vinilo y acrilato de butilo en
microemulsiones estabilizadas aniénica
y estéricamente en procesos por lotes y
semicontinuos” presenta los balances de
materia de este proceso y realiza pruebas
experimentales.

Elestudiodelosreactoressemicontinuo

se aborda en Cudip, M. y Shacham,
M. (2008) que hace un estudio parcial
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de los reactores semicontinuos aplicado
a la destilacién reactiva del acetato
de etilo usando una configuracién
cldsica y reaccién quimica y destilacién
simultdnea. Lux (2013) y Rohde (2004)
han realizado estudios de esterificacién
del 4cido acético con metanol usando
resinas como catalizadores sélidos, en
reactores por lotes. En ese contexto es
importante decir que el modelamiento de
procesos semicontinuo fue desarrollado
por Carrasco (2018) quien planted
los balances de materia y energia de
sistemas  semicontinuos  complejos.
Auquilla, Carrasco (2017) desarrollaron
la investigacién denominada:
“Modelamiento y simulacién del proceso
de obtencién del acetato de etilo en un
reactor esférico”’; (Guerrero, Carrasco,
2017) en su investigacién sobre
reactores semicontinuos desarrollaron el
trabajo denominado: “Modelamiento y
simulacién del proceso de obtencién del
acetato de metilo en un reactor esférico”.
En ambos casos, fue utilizado un reactor
de vidrio que estd compuesto de dos
depésitos uno cilindrico y otro cdnico;
la descarga va a un tanque esférico
(reactor), donde se produce la reaccién de
esterificacion, obteniéndose una mezcla
de productos formados y reactantes
no consumidos. Adicionalmente, la
constante de velocidad de reaccién y la
constante de equilibrio fueron tomados
de Howard (1997), Huss (2003) y Lux
(2013), las propiedades termodindmicas
se encuentran en Perry’s Chemicals
Engineering Handbook (1984),
Ullman’s Encyclopediatrial Chemistry
(1985) y CRC Handbook of Chemistry
and Physics (1992).

En este trabajo, se presenta
el modelamiento de wun sistema
semicontinuo complejo. Como base
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de estudio se ha tomado el proceso
de esterificacién del 4cido acético con
metanol para la obtencién de acetato de
metilo y como sub producto el agua. El
acetato de metilo tiene la caracteristica
de ser el componente mds voldtil de
las cuatro sustancias que intervienen
en el proceso por lo que es posible
separar este compuesto conforme se
va formando, proceso conocido como
destilacién reactiva. Como resultado del
modelamiento, se obtiene un sistema
de ecuaciones diferenciales ordinarias
no homogéneas los cuales son resueltas
por uno de los métodos explicitos de
resolucién de ecuaciones diferenciales de
valor inicial. Se requiere el conocimiento

de las propiedades fisico quimicas de
cada uno de los componentes de este
sistema de esterificacién, asi como las
propiedades del sistema como la entalpia
de reaccidn, la constante cinética y la
constante de equilibrio, asi como las
condiciones iniciales.

Método

Se utiliza el método de prueba y error
para la calibracién del modelo en cuanto
se refiere a las condiciones iniciales de
ingreso al reactor esférico; una vez que
se logra la convergencia, se procede a
simular otros casos de estudio, como los
que se presenta en este trabajo.

H:

ha

RO2

A+B< C+D hs

v

Simbolo Descripcion

[1] Recipiente cdnico

[2] Recipiente cilindrico

[3] Reactor esférico
V1pE, V2pE Flujo de entrada al cono / cilindro
V1p, V2p, V3p Flujo de salida del cono / cilindro / esfera
CAE, CBE Concentracién de entrada al cono / cilindro
TE1, TE2 Temperatura de entrada cono / cilindro
CA1, CB1 Concentracién de salida del cono / cilindro
T1,T2, T3 Temperatura de salida cono / cilindro / esfera
CA, CB, CC, CD Concentracion a la salida del reactor esférico
H1, H2 Altura del recipiente cono / cilindro
R1,R2,R3 Radio del recipiente base cono / cilindro / esfera
RO1, R02, R03 Radio de la apertura de descarga del cono / cilindro / esfera
h1, h2, h3 Altura del liquido en cono / cilindro / esfera

Q Resistencia eléctrica

Figura 1. Esquema del sistema complejo de proceso de esterificacién del dcido acético con

metanol
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Procedimiento

Se plantea las ecuaciones diferenciales
proveniente de los balances de materia
total, de los balances de materia por
componente y los balances de energia
aplicado a cada uno de los recipientes
mostrados en la Figura 1. Posteriormente
se resuelve dichas ecuaciones con la ayu-
da del software polymath, que permite
encontrar las variaciones temporales de
volumen, altura del fluido, concentra-
cion y temperatura en cada uno de los
tanques.

La reaccién que se lleva a cabo en este
sistema es la esterificacién del 4cido acé-
tico con metanol dada por:

CH,COOH +CH,0H #Hﬁ +CH,COOCH,
A+ B+><_; C+D

1. Balance de masa total en el tanque
conico

La tasa de acumulacidn es igual al flujo
neto de entrada al reactor, es decir:

Z[[eav=ff rwmas

Consideremos que la densidad del
fluido es constante, con lo cual, la
ecuacién (1) se transforma en:

do, = -
=V Y,

" (2)

El flujo volumétrico a la salida del
tanque conico se obtiene mediante la
ecuacion de Torricelli, la cual es:

l)01 = TCRél \/28hy

El volumen instantdneo en el tanque
cdnico se obtiene mediante:

(3)

(4)

T
v ==r’xh,
3
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Para expresar el radio instantdneo en
términos de la altura instantdnea se usa la
semejanza de tridngulos, dada por:

LA 5)
hl Hl
De la ecuacidn (5), se tiene:
2 2
o= Bixh ©)
Hl
Reemplazando (6) en (4)
R 2
v, =§(;ﬂ] xI; 7)
Derivando la ecuacidn (7), se tiene:
dv RY ., dh
Pty R
Igualando las ecuaciones (8) y (2)
dh _L(HY ()
i z\h ) R 0)

h (V) =hy,

2. Balance de materia del componente
A en el tanque cénico

La acumulacién del componente A en
el tanque cdnico es igual a la tasa neta de
flujo molar de A mas la tasa de generacién

de A.

%mgdu:—ﬁjq (y.ﬁ)dA+IJIrAdU (10)

Dado que no hay reaccién quimica en
el tanque de almacenamiento cénico, el
término de generacién es igual a cero, por

lo cual, la ecuacién (10) se transforma en:
0
(11)

E(Cmul ) = Uol CAE _Uoz CAI

Dado que en este caso varfan tanto la
concentracién como el volumen:

dC, , .~ dv
Al

dt dr =y CAE_UZ CAI (12)

b

Reemplazando (2) en (12), se tiene:
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dc,

Y ==

Al

(131_152)+l;1 Cie 7002 Ca (13)
Simplificando la ecuacién (13)

ﬂ _ﬁ(CAE _CAI)

g (14)

b

La ecuacién (5.14) se resuelve con la
condicién inicial:  Cay (0) =Cpo.

%jjj.(p1CplT1)d01 =—ﬁjp1Cp1T1 (y.ﬁ)dmjﬂedol —UA (T, -T,)

En el tanque de almacenamiento
no se produce reaccién quimica, por
la que el término generacién se anula.

3. Balance de energia en el tanque
conico

La energia acumulada es igual al flujo
neto de energia que contiene el fluido
mas el flujo de energia generada menos
la perdida de energfa por intercambio al
medio circundante.

(15)

Considerando p y Cp, constantes, se
tiene:

0 o o 16
plcpla(ulTl):pCpr Ty —pCpu T -U 4 (Tl_Tool) (16)
Simplificando la ecuacién (16)
0 o ° UA
E(UITI):UIE TEI_UITI_pl]CI;l (Tl_Tool) (17)
En la ecuacién (17) tanto el volumen por lo cual se tiene:
como la concentracién, son variables,
or 0 ° U A
U1_1+Tlﬁ:U1ETE1_UlTl_#(]}_Twl) (18)
ot ot 2Cp,
Reemplazando la ecuacién (2) en (18) De la ecuacién de Torricelli, se
y simplificando, se obtiene: obtiene
_ 2
o« (Tu=T)) U4 (T-7.)(19) v, = TR, 28 My (22)
A, YiE - 17 4wl
ot O PP, El volumen instantineo se obtiene

La condicién inicial para la resolucién
de (19) es: T(0)=T,,

4. Balance de materia global en el
tanque cilindrico

La masa acumulada en el tanque
cilindrico es igual al flujo neto de materia
en dicho tanque

%” pdv, :—ﬁjp(y-ﬁ)dA (20)

De la ecuacién (20) para p constante,

se tiene: du . 3
> = U= U,

s (21)
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mediante

v, =R, (23)
Derivando la ecuacién (23)
do, ) dh,
=R
a0 (24)

Igualando las ecuaciones (21) y (24),
se obtiene:

%:%(U;E_UO ) (25)

5. Balance de materia del componente
B en el tanque cilindrico

La acumulacién del componente B en
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el tanque cilindrico es igual al flujo neto

en el tanque mas la tasa de generacién.

%j”cglduz = —ﬂ.cm (v .ﬁ)dA+IIIrBduz (26)

En el tanque cilindrico, no se produce
reaccién quimica alguna, por lo cual,
en la ecuacién (26) se anula el término
de generacién de materia, luego al
simplificar, resulta:

0

E(le)z) =U,g CBE —U, CB] (27)

Considerando que el volumen vy
la concentracién varia con el tiempo,
derivando la ecuacién (27) con la ayuda
de la ecuacién (21) y simplificado se
tiene:

dC v
TMZU_z(CBE _CBI) (28)

La ecuacién (28) requiere la condicién
inicial Gy, (0) =Gy,

6. Balance de energia en el tanque
cilindrico

La tasa de acumulacién de energia en
el tanque cilindrico es igual al flujo neto
de anergia debido al flujo mds el flujo de
calor afadido al tanque, menos la pérdida
de energfa al medio circundante.

%Hj(pchzg)duz = —‘[ﬁjpchsz (v.n)d,+0-U,4,(T,-T,,) (29)

Para p y Cp constantes, la ecuacién (29), se transforma en:

5 . .
P-Cp, E(Usz) =P Cp, Uy T, — P, Cp, 0, T, + O —U, 4, (Tz _Tooz) (30)
Expandiendo la ecuacién (30)
0 o7, o o U, A
Tzi‘H)z_z:UzETEz_Usz*' Q - (Tz_Tooz) (31)
ot ot P.Cp,  pCp,
Con la ayuda de la ecuacién (21), la ecuacién (31) resulta:
or. o . . . 0 U. A
02_2:_T2(U25_U2)+025T52_02T2+ ——= (Tz_Tooz) (32)
ot PCp,  PCp,
Simplificando la ecuacién (32)
ﬂ:”z_E(TEz_TZ)+ 0 __UA (I,-T.,,) (33)
ar v, pP,Cpy v, pCp, 0,

La ecuacién (33) se resuelve con la
condicién inicial 7, (0)=17,

volumétrico de metanol y a la salida se
tiene los flujos de la mezcla reaccionante
en fase liquida, por tanto, la tasa de
7. Balance de masa global en el reactor acumulacién viene dada por:

esférico ;
U o o o
Al reactor esférico ingresa el flujo dt

volumétrico de dcido acético y el flujo
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El flujo volumétrico a la salida del
tanque esférico, estd dado por la ecuacién

de Torricelli.

l)o3 =7Z'R§3ﬂ2><g><h3

El volumen instantdneo en el reactor
esférico en funcidén a la altura se encuentra
usando el concepto de rotacién de un
plano cuya ecuacién es

(35)

w=r[ 006 0o
-
(0, R) 'II
| I

Figura 2. Esquema para el cdlculo del
volumen instantdneo.

La ecuacién del circulo con centro (x,

y) = (0, R) estd dado por:
K +(y-R) =R’ (37)
A partir de la ecuacién (37) se tiene:

x=+R* —(y—R)* =Ry -y’ =f(y) (38)
Reemplazando (38) en (36)
A 2
vy = njo(\/2Ry —y2 ) dy
La integracién de la ecuacién (39)

conduce aobtener el volumen instantidneo
de mezcla reaccionante

3
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Derivando respecto al tiempo

dos dh,

= (21‘CRh3 —nh; )E

(41)

Igualando las ecuaciones (34) y (41)

dh, ($1t00—vs)

(42)
dt  2mRh, —nth’

La ecuacién (42) requiere la siguiente
condicién:

t=0, h3(0) = h30

8. Balance de materia de acido acético
en el reactor

La tasa de acumulacién de A en
el reactor esférico viene dada por la
diferencia entre los flujos de ingreso y
salida mas la tasa de generacidn.

dC, vwxC, - +v,)xC,

dt v,

+7r, (43)

La ecuacién (43) requiere la condicién
inicial: C,(0)=C,,

9. Balance de materia de metanol en el
reactor

La tasa de acumulacién de B en
el reactor esférico viene dada por la
diferencia entre los flujos de ingreso y
salida mds la tasa de generacion.

dC, ¥, xCyy = (5 49,)%C,

dt A

7y (44)

La ecuacién (44) requiere la condicién
inicial: C ,(0) = Cy,

10. Balance de materia de acetato de
metilo en el reactor

La tasa de acumulacién de D en el
reactor esférico viene dada por el flujo
de salida mds la tasa de generacién por
reaccion.
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dCp __ (h+)xC, rr, (45) ’L‘a Velongzji de .reacci(')n del 4cido
dt Vv acetico esta dada por:
La ecuacidn (45) requiere la condicién r =—kC,C,+kCC, (47)

inicial: C ,(0)=0

La relacidén de velocidades de reaccién

11. Balance de materia de acetato de esta dado por

metilo en el reactor

—r =T, =T, =1, (48)
La tasa de acumulacién de C en el
reactor esférico viene dada por el flujo
de salida mds la tasa de generacién por

12. Balance de energia en el reactor
esférico

feaccion. La tasa de acumulacién de energia
dC. _ (i +vy)xC. e (46) en el reactor esférico es igual al flujo

- C ’ 7
dt v, neto de energfa en el tanque mds la tasa

de generacién de energia mas la tasa

La ecuacién (46) requiere la condicién : ) _
de intercambio de calor con el medio

inicial: )
C.(00=C,, circundante.
%J.“.(pCpE )dv, =—ﬂp¢pT3 (y.ﬁ)dA+J‘”Gdu3 —UsAs (T3 - T.s) (49)
Considerando que las propiedades densidad de la mezcla permanecen
fisicas como el calor especifico y la constantes, la ecuacién se transforma en

8 ° o o
pCpa(BUg): pCpL1 T, +pCpu2 T, —pCpus T; +Guy —Us A3 (T = T3 ) (50)

Dividiendo entre pCp, se obtiene

0

o . . . A
a(T303)=01 T;+0v2T, =03 T; —va Ts + GL; _UsAs

pCp  pCp

(Ts _Toca) (51)

Teniendo en consideracidn la ecuacion (5.34) y simplificando, se tiene:

dn _o(h—T)+v(l=Ty) G _ Usd (T -T..) (52)
dt Uy pCp  pCpoy- ~ 7
La tasa de generacién de energfa se obtiene Para los componentes del sistema
multiplicando la entalpia de reaccién y la de estudio: acido acético, metanol,
velocidad de reaccidn, es decir: acetato de metilo y agua, las entalpias de
formacién en Kj/mol, indicados en CRC
G=AH, xr ) ’

k=4 (53) Handbook of Chemistry and Physics
La entalpia de reaccién se obtiene (1992), Perry’s Chemical Engineering

mediante la diferencia de la entalpia de Handbook (1984), son:
formacién de productos y reactantes. H,((T)=-422.584-4.8354x10°T +2.3337x10°T" (55)
AHy =" nH(T), = > mH (D) (54) H,5(T)=-188.188-4.9823x10°T +2.0791x10°7* (56)

Hp(T)=-392226-7.0347x10°T +3.4601x10°7° (57)
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(58)

El flujo molar de cada uno de los
componentes se obtiene multiplicando la
concentracién por el flujo volumétrico a
la salida.

H ;p(T)=-241.80

Fy=Cyxv, (59)
F,=C,xv, (60)
F,=C.xv, (61)
Fp=Cyxv, (62)

El nimero de moles instantdneo de
cada componente en el reactor esférico,
estd dado por:

N,=C, xv, (63)
N, =C,xv, (64)
N.=C.xu, (65)
N, =C,xu, (66)

El nimero total de moles en el reactor
se obtiene sumando las ecuaciones

N,=N,+N,+N.+N, (67)
La composicién molar de cada
componente dentro del reactor esférico

para cada componente se obtiene:
Y=—r (68)

El programa utilizado para la
resolucién del sistema de ecuaciones
diferenciales obtenidas, se muestra a
continuacion.

# 1.-Balance de masa global en el tanque
cdnico

dh1)id) = If (h1 < HI) Then ((1 / pi)
*(H1/h1) N2 *(1/RIN2)*(VIpE -
Vip)) Else (0)
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dV1)/d(@) = (VIpE - Vip)

VIip =pi *ROI N2 * (2 *g*hl) 05
VI_IN = (1/3) *pi *(R1 / HI) A 2 * h1
A3 VI0) = 0.1206374

h1(0) =2

h10 =2

pi=31416

g=938

Hl =25

RI =03

VIpE =0.0011

ROI = 0.0095

# 2.- Balance de materia de A en el tanque
conico

d(CADId() = (Vip / V1) * (CAE - CAI)
CA1(0) = 0.2

CAE = 0.4

# 3.- Balance de energia en el tanque conico
d(T1Did() = (VIpE/ V1) *(TEI - T1) -
(Ul *AI_IN / (RHOI * Cpl *V1)) *
(T1 - Tinfl) T1(0) = 65

TEI = 58

RHOI = 950

Cpl =48

Ul =20

Al_IN = pi *RI * gen

gen=(RIN2 +h1N2)N0.5Tinfl =57

# 4.- Balance de materia de masa global en
el tanque cilindrico

dh2)/d(t) = (1/ (pi *R2 » 2)) * (V2pE -
V2p) d(V2)ld(r) = V2pE - V2p

h2(0) = 0.5

520 = 0.5

V2(0) = 1.5708

V2_IN = pi *R2A2*h2R2 = I

V2pE = 0.0005

V2p = pi *RO2A2*(2%g*h2) A 0.5
R0O2 =0.008

# 5.- Balance de materia de B en el tanque
cilindrico

d(CBL)/d(t) = (V2p / V2) * (CBE - CB1)
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CBI(0) = 0.2
CBE =0.4

# G6.- Balance de energia en el tanque
cilindrico d(T2)/d(t) = (V2pE |/ V2) *
(TE2-T12) + (Q/(RHO2 * Cp2 *V2)) -
(U2 *A2_IN/(RHO2 * Cp2

*V2)) *(12 - Tinf2) T2(0) = 55

TE2 =45

RHOZ2 = 800

Cp2 =4.533

U2 =30

A2_IN = pi *R2 N2 * h2 Tinf2 = 40
Q= 1000

# 7.- Balance de masa total en el reactor
d(V3)ld(t) = (Vip + V2p) - V3p # - Vip
V3(0) = 0.070774

V3_IN = pi *h3 N2 *(3 *R3 - h3)

V3p =pi *RO3 N2 *(2*g*h3) N 05
V3C = pi *(R3 *h372-h373/3)
dh3)/d(t) = (VIp + V2p - V3p) / (2 * pi
*R3 *h3

- pi *h3 A 2) h3(0) = 0.08

h30 = 0.08

R3=12

RO3 = 0.01# 0.005# # #0.015 cambio

# 8.- Balance de masa de A en el reactor
d(CA)/d(t) = (VIp * CAI - (Vip + V2p)
*CA)/ V3

+ 74

CA0) = 0.4

# 9.- Balance de materia de B

d(CB)/d(t) = (V2p * CBI - (Vip + V2p)
*CB)/V3

+7B

CB(0) = 0.4

# 10.- Balance de materia de D en el
reactor d(CD)/d(t) = (-CD /V3) *(VIp +
V2p) + D CD(0) = 0
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#11.- Balance de materia de C en el reactor
d(CONd(r) = (-CC/V3) *(Vip + V2p) +
rC CC(0) = 0.0005

# 12.-Balance de energia en el reactor
esférico d(13)/d(x) = (Vip * (T1 - 13)
+ V2p *(12-13)) / V3 + DHR *rA /
(RHO3 * Cp) - (U3 *A3_IN/ (RHO3 *
Cp *V3)) * (13 - Tinf3)

T3(0) = 58 #48 # 68 cambio

U3 =10

#A3 =3.015936

A3_IN =2 *pi *R3 *h3 RHO3 = 850
Cp=4.184

Tinf3 =60 # 50 # 70 cambio

DHR = ((HACETATO + HAGUA) -
(HACIDO + HALCOHOL)) * 1000
HAGUA = -241.8

HACETATO = -392.226 - 7.0347E-2 *
13K + 3.460E-5 *T3K " 2
HALCOHOL = -188.88 - 4.9823E-2 *
T3K + 2.0791E-5 *T3K " 2

HACIDO = -422.584 - 4.8354F-2 *T3K
+ 2.3337E-5 * 13K N 2

# DHR = -14.437 calculado en funcién a
la formula anterior

A =-k1 *CA *CB + (k1 / Kc) * CC *
CDrB=7rA
rD = -rArC = -vA

k1 = 8.88E8 * exp(—7032.] / T3K) / 60
/60

Ke = 5.2 * exp((-8000 / 1.978) * ((1 /
298) - (1/T3K)))
13K=1T3+273NA=CA*V3NB=CB
*V3NC=CC*V3ND=CD *V3

FA = CA*V3p FB = CB *V3p FC = CC
“V3p FD = CD *V3p

NT =NA + NB+ NC+ NDYA =NA/
NT

| ISSN (1mPRESO): 1812-6049 | ISSN (EN LiNEA): 2523-1820 |



MODELAMIENTO Y SIMULACION DEL PROCESO DE ESTERIFICACION DEL ACIDO ACETICO CON METANOL EN UNA
CONFIGURACION COMPLEJA

YB=NB/NTYC=NC/NTYD =ND
/NT

REL1 =VIp/V3p REL2 = V2p /V3p
REL3 = (Vip + V2p)/V3p

XA = (CAE-CA)/ CAEXB = (CBE - CB)
/ CBE
REL Al = h1/h3 REL_A2 = h2/h3

t0) =0
Hf) = 720

Resultados

Se analiza el proceso de esterificacién
del 4cido acético con metanol desde

el punto de vista dindmico, lo cual
permite hacer un andlisis de los efectos
de las variables en la operacién del
reactor semicontinuo. Los depdsitos de
los reactantes y productos tienen una
geometria tal que el flujo de alimentacién
es variable, haciendo que la concentracién
de reactantes y productos varien con el
tiempo.

En la Figura 3 se observa la variacién
de la temperatura con el tiempo en cada
uno de los tanques cilindrico, cénico y
esférico; se observa que luego de cierta
inestabilidad al inicio del proceso, las
temperaturas en los tres tanques, se
estabilizan en valores constantes.

65 T T T T T T T
64 I 4
63 T
T
B2 m
5}
a B[ .
©
5 T3
W 60 7
[F]
3
@ 290 il
=
58 T n
57 I T2 =
e T1 = CONICO
56 F s '] - CI|II:IdI'IDD i
T3 - Esferico
55 I I I I I I 1
] 100 200 300 400 500 600 700

Tiempo (s)

Figura 3. Temperatura en cada uno de los tanques vs tiempo

En la Figura 4 se observa que el fluido
del tanque cénico disminuye su nivel al
inicio del proceso, luego se estabiliza;
esto indica que el flujo de entrada y el
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flujo de salida se igualan, mientras que
en los tanques cilindrico y esférico,
para los datos suministrados, tienden a
incrementarse.
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Figura 4. Variaci6n de la altura de fluido en cada uno de los tanques vs

tiempo

La Figura 5 muestra los perfiles
temporales de concentracién de cada
uno de los componentes del proceso
de esterificacién del 4dcido acético con
metanol; al principio hay un descenso
rapido de la concentracién de d4cido
acético y metanol por dilucién; luego

0.4
Reactanies
0.35
= 0.3
B
=
5
: [
o 025
E
5
L
&
2 02
018 B
0.4
0 200 400 B0

(i}
Taoen o {5)

comienzael proceso de reaccién, haciendo
que la concentracién de dcido acético
disminuya ligeramente y la de metanol
se incremente por la mayor tasa de flujo.
La concentracién de agua y acetato de
etilo se incremente sostenidamente; sin
embargo, a un nivel bajo.

Produdos

Figura 5. Concentracién de los reactantes y productos en el reactor vs

tiempo.
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En la Figura 6 se muestra el flujo
molar de reactantes y productos del
proceso de esterificacién del dcido acético
con metanol. Los flujos molares de los
reactantes son mds altos que los flujos

[

Fi

Flujo molar (kmodim3)

Q 200 #00 600

molares de los productos; esto debido a
que el tiempo de residencia en el reactor es
muy pequeno lo que impide que se llegue
a condiciones cercanas al equilibrio.

0.8

0.6

0.2

o . . s
o 208 400 E00

Wizt {5

Figura 6. Flujo molar de los reactantes y productos a la salida del

reactor vs tiempo.

En la Figura 7 se muestra la conversién
del dcido acético y metanol en funcién al
tiempo; al inicio se da un incremento
rapido de la concentracién; sin embargo,

0y T T T

para tiempos mds grandes, la conversién
tiende a estabilizarse para ambos
reactantes en niveles cercanos 0.4 para el
dcido acético y 0.6 para el metanol.

i i i i i
n 1) STH L] A £ L1 ELI Ty

Tiempa (5)

Figura 7. Conversién de los reactantes y productos a la salida del reactor

vs tiempo.
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La Figura 8 muestra la evolucién
temporal de la composicién molar; la
fraccién molar de acido acético tiene un
comportamiento creciente decreciente
con tendencia a estabilizarse, mientras
que la fraccién molar de metanol tiene

Raactaniag

0.65

0.55

Fragadn molars
a
a

045

] 00 400 B0

un comportamiento decreciente creciente
con tendencia a estabilizarse; las fracciones
molares de acetato de metilo y agua tienen
una tendencia creciente; sin embargo; los
valores relativos de estos productos son
mucho menores que la de los productos.

F00 400 B0

Tiaemps (5}

Figura 8. Fraccién molar de los reactantes y productos a la salida del

reactor vs tiempo.

En la Figura 9 se tiene las moles
instantdneos de cada uno de los reactantes
y productos en el reactor esférico, donde
se observa un incremento de las moles
totales de todos los componentes, debido a

Feaclanies ]

0.22 |

0.2

018

®18 HA
g-’ﬂ-’.
]
H 012 NB
=

(1

.08

.06

.04

.02

Li] 200 Llii] 600

que la tasa de salida es menor que la tasa de
entrada; asimismo las moles de producto
son relativamente mucho menores que la
de los reactantes; a su vez debido al corto
tempo de residencia en el reactor

« 107

Productos

0.8

0.6

nz2

Q
i 200 400

Tiempa (5)

Figura 9. Moles de los reactantes y productos a la salida del reactor vs

tiempo.
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En la Figura 9 se observa la relacién dicha relacion es decreciente en un
de flujos volumétricos de los flujos principio, cuyo valor se estabiliza luego
de ingreso a cada uno de los tanques, de unos 400 s. manteniéndose constante
respecto al flujo volumétrico de descarga; durante el proceso.

T T T T T T T T
6 i

Rell -Vip/ V3p
Rel2 -\V2p / V3p
Rel3 - (V1p+\V2p) /! Vip

REL

1 1 1 1 1 1 1
0 100 200 300 400 500 600 700
Tiempo (s)

Figura 10. Relacién de flujos volumétricos de entrada a los tanques respecto al
flujo volumétrico de salida del reactor vs tiempo.

En la Figura 10 se muestra la relacién respecto al flujo de salida; estos valores
de los flujos de entrada desde los tanques tienden a estabilizarse aproximadamente
conicoycilindrico hacia el tanque esférico, a 700 s.

25 T T T T T T T
20 -
15 .

= Rel1 -h1/ h3

o Rel2 - h2 / h3
10 .

Rel1
. i
Rel2

D 1 1 1 1 1 1 1

o 100 200 300 400 500 600 700
Tiempo (s)

Figura 11. Relacién de alturas de los fluidos contenidos en los tanques de dcido
acético y metanol, respecto a la altura de la mezcla reaccionante vs tiempo
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La relacién de las alturas instantdnea
de los fluidos contenidos en los tanques
1 y 2 respecto al tanque 3 se observa en
la Figura 11; dicha relacién es bastante
variable al principio. En ambos casos, la
altura de los fluidos en los tanques 1 y 2
es mucho mayor respecto al tanque 3; sin
embargo, conforme pasa el tiempo, dicha
relacién tiende a ser constante, pues los
datos de simulacién permiten lograr esta
condicién de flujo cercana al equilibrio.

Discusién de los resultados

El flujo de descarga desde los tanques
cénico y cilindrico hacia el reactor depende
de la geometria, el nivel inicial de los fluidos,
el flujo de ingreso a los tanques y el flujo de
descarga, que a su vez depende del didmetro
de descarga; los niveles de temperatura en
la descarga también son dependientes de las
condiciones térmicas iniciales de los flujos,
asi como de la carga inicial.

Las condiciones finales de
concentracion de reactantes y productos,
temperatura, flujo volumétrico, que se
llevan a cabo en el reactor esférico, estin
en relacién directa de las condiciones de
flujo y temperatura proveniente de los
tanques cénico y cilindrico, asi como de
la condicién térmica que se mantiene en
el reactor esférico.

Con este programa desarrollado es
posible simular una gran cantidad de
posibilidades, variando las condiciones
iniciales de operacién en el reactor y en
los tanques de alimentacién, referido a
las condiciones térmicas, concentraciones
flujo neto de entrada y salida, etc.

Se estudié el efecto de las variables

radio de salida R03 = [0.005; 0.01;
0.015] m y temperatura en la pared
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del reactor Tinf3 = [50; 60; 70] °C del
reactor esférico frente a la conversién XA
mediante un disefio factorial 23, el cual
queda representado en la siguiente tabla:

Tabla 1

Diseno factorial 2° para XA
RO3 Tinf3 XA
0.01 60 0.3555
0.015 70 0.3686
0.005 60 0.3501
0.005 50 0.3486
0.01 70 0.3558
0.015 50 0.3682
0.015 60 0.3684
0.01 50 0.3553
0.005 70 0.3525

Del anilisis de varianza del diseno
factorial de donde se obtuvo lo siguiente:

Tabla 2

Andlisis de varianza
Fuente GL SCAjust. MCAjust. ValorF  Valorp
Modelo 4  0.00052  0.00013 12831  0.00
Lineal 4  0.00052  0.00013 128.31 0.00
RO3 2 0.000516  0.000258 2547  0.00
2
4
8

Tinf3 0.000004  0.000002 1.92 0.26
0.000004  0.000001
0.000524

Error

Total

Gridfica de efectos prinapales para XA
W asladas

R T}

B3as

rlolia de XA
3

AxE

135 '

oo omo oo, M & o

Figura 12. Gréifica de efectos principales
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Del andlisis de varianza del disefio
factorial se infiere al 95% de confianza
que el aporte del radio de salida del reactor
“R03” (valor p=0.00) es significativo
frente a la conversién XA y se maximiza
la respuesta cuando se trabaja en el nivel
alto R03 = 0.015 m. La influencia de
la temperatura de la pared del reactor
“Tinf3” resulta ser no significativa (valor

p=0.20).

Asi mismo, los supuestos del ANOVA
son satisfechos: la normalidad de residuos
y homogeneidad de varianzas, por lo que
se confirma la validez de los resultados.
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3

Paicenlaje

-8 EEREEZAR B X
.
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Figura 13. Normalidad de residuos

Prueba de igualdad de varianzis: XA vs. R03
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Figura 14. Homogeneidad de varianza R03

Prusha de iqualdad de varanzas: XA ve. Tinf3
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Figura 14. Homogeneidad de varianza Tinf3
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