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II PROLOGO

Esta obra es el resultado de mi experiencia en la docencia universitaria
por més de 30 afios en el 4rea de ingenieria, especificamente en la Facultad
de Ingenieria Quimica de la Universidad Nacional del Callao. Esta
estructurado para que el estudiante de Ingenieria Quimica y otras ramas afines
aprendan el disefio de reactores ideales homogéneos, para posteriormente

incursionar al disefio de sistemas reales.

Una de las tareas fundamentales del ingeniero quimico, es transformar la
materia a gran escala mediante procesos fisicos y quimicos. El reactor es el
corazon del proceso quimico, por tal motivo su dimensionamiento es muy
importante ya que en el convergen todos los cambios que relacionan la
fisicoquimica, la termodindmica, la cinética quimica y los fendémenos de
transporte, herramientas que el ingeniero quimico debe conocer para

comprender los procesos quimicos.

Este texto, pretende servir de guia al estudiante para entender la cinética
de reaccién, y el célculo del volumen del reactor a distintas condiciones de
operacion, de modo tal que no le resulten complejos y puedan resolver con
facilidad usando las disciplinas basicas mencionadas y el uso de herramientas

y métodos de calculo.

Mi reconocimiento a la Universiodad Nacional del Ca.llao mi alma mater,
por la oportunidad de haberme permitido desarrollar en las asignaturas de
termodindmica, transferencia de calor, la ingenieria de las reacciones
quimicas, y otras que sirven de sustento para la realizacién de esta obra, y a
mis estudiantes del curso de ingenieria de reacciones quimicas 1, quienes me

permiten innovar cada semestre nuevos ejercicios y problemas del curso.

Ing. MSc. Pablo B. Diaz Bravo
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1 INTRODUCCION

Una de las tareas del ingeniero cuando estd frente a una serie de
operaciones que transforman insumos o materias primas mediante procesos
fisicos y quimicos es el dimensionamiento de los equipos correspondientes.
En el caso de transformaciones quimicas (o bioquimicas) de la materia, el
reactor quimico es el corazén del proceso. Disefiar un reactor quimico
implica, determinar el tamafio del recipiente necesario para obtener una
cantidad especifica de producto y evaluar las variables como la temperatura,
presién y composicion de la mezcla reaccionante en varias partes del
recipiente. Para el efecto, se requiere conocer las condiciones de entrada al
reactor, tales como la presion, temperatura y composicion de los reactantes,
asi como el método de operacién del reactor, es decir si opera en forma
discontinua, continua, isotérmico, no isotérmico, o adiabatico, etc. Para un
buen disefio de reactores, se requiere el conocimiento de Ia termodinamica, la
cinética quimica y de algunos procesos fisicos, tales como las leyes de

conservacion de la materia y energia para cada tipo de reactor.

En este sentido, mi experiencia en la docencia universitaria por mas de 30
afios en el drea de‘ ingenieﬁ'a, me ha permitido elaborar este texto
“Introduccién al disefio de reactores quimicos homogéneos”, para estudiantes
del 4rea de ingenieria quimica y afines. Su contenido se ha estructurado
siguiendo una légica de modo tal que permita entender con facilidad el disefio
de reactores quimicos homogéneos, para posteriormente incursionar al disefio
de sistemas reales. Asi, en el capitulo I se incluye los conceptos basicos de la
termodindmica y la cinética quimica. En el capitulo II, se exponen los
principios tedricos de la cinética quimica, y los métodos de la interpretacién
de datos cinéticos experiméntales que permitan conocer la velocidad de
reaccion para posteriormente aplicar al disefio de reactores. El capitulo III, -
trata del disefio de reactores ideales homogéneos isotérmicos, tanto de
reactores discontinuos y los continuos de tipo tanque agitado y de flujo pistén

o tubular, incluyendo los reactores semicontinuos. En el capitulo IV, se trata
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el disefio de reactores ideales homogéneos no isotérmicos. En estos procesos
se recurre al balance de energia que permite encontrar una relacién de la
temperatura con la conversion. Finalmente, en el capitulo V se analizan
sistemas combinados de reactores CSTR y PFR montados en serie y paralelo,
asi como reactores PFR con recirculacion. En cada uno de los temas se
presentan ejemplos de problemas resueltos, y al finalizar cada capitulo un
conjunto de problemas propuestos con sus respectivas respuestas para que el

lector puede verificarlo.

En este texto, se ha tratado en lo posible cubrir aspectos de disefio de
reactores quimicos mas comunes usados en la industria. Por consiguiente,
.pongo a disposicién su difusion, esperando las criticas y sugerencias que
serdn’ muy valiosas y permitird su mejora continua. Finalmente, quiero
agradecer a mis colegas de la Facultad de Ingenieﬁa Quimica por el apoyo
animico y de aliento para hacer realidad esta obra, y en especial a mis
estudiantes de ingenieria de las reacciones quimicaé I, cuyo entusiasmo y
esfuerzo de investigacién son una constante inspiracién enriqueciendo asi mi

vida.

Ing. M.Sc. Pablo B. Diaz Bravo
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IV CONTENIDO DEL TEXTO
Capitulo 1

CONCEPTOS FUNDAMENTALES DE LA CINETICA Y
TERMODINAMICA '

1.1 Introduccion

Los procesos quimicos industriales nacen de proyectos. Para obtener
econdmicamente un determinado producto a partir de materias primas se

someten a etapas diferentes de tratamiento, tal como se observa en la siguiente

figura.
FIGURA N° 1.1
ESQUEMA DE UN PROCESO QUIMICO
Materia Prima|  Etapas de Proceso Etapas Productos
— 1 fa—
Tratamiento Fisice Quimico de Separacion

F

Recirculacion

Fuente: Levenspiel Octave (1974)

Las materias primas generalmente son sometidas a una serie de etapas de
tratamiento fisico (chancado, molienda, mezclado, etc.) para ponerlos en la
forma adecuada en que puedan reaccionar quimicamente. Seguidamente
pasan al reactor para la transformacién quimica. Los productos de reaccion
generalmente salen con impurezas por lo que requieren de ctapas de
separacion (destilacion, extraccion, secado, etc.) para obtener el producto

deseado.

Al disefiar un reactor se deben considerar los siguientes factores: el tipo y el

tamafio requerido, las caracteristicas del intercambio de energia
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(generalmente en forma de calor) con el entorno, y las condiciones de
operacion (temperatura, presion, composicion y velocidades de flujo). Para el
disefio del reactor se ha de disponer de informacién de la termodinimica,
cinética quimica, mecénica de fluidos, transmisién de calor, transporte de
materia, y economia. El disefio de reactores quimicos es una tarea especifica
del ingeniero quimico, y tal vez la actividad que mas lo justifica dentro de las

ingenierias.
En el disefio de un reactor quimico se plantean dos interrogantes:

¢Hasta donde puede transcurrir la reaccion y cual sera su extension méxima

posible?
¢Con que rapidez se puede alcanzar un estado proximo al equilibrio?

Indudablemente, la primera pregunta concierne a la termodindmica. La
termodindmica es capaz de predecir una conversién favorable en condiciones
determinadas de presién y temperatura, pero no puede asegurar que la
reaccidn transcurra a una velocidad medible. En cambio, la segunda

corresponde a la cinética quimica, y otras como la transmisién de calor.

La termodindmica suministra dos fuentes importantes de informacidn
necesarios para ¢l disefio del reactor: El calor absorbido o desprendido
durante la reaccion y la conversion maxima posible. Esta conversién maxima

se da en el equilibrio donde la velocidad neta de la reaccion es nula.

1.2 Calor de reaccién

Se define como la energia desprendida o absorbida durante la reaccién
quimica a condiciones de presion y temperatura. Si la reaccién ocurre a
presion constante, el calor de reaccidn es igual al cambio de entalpia. Sea la
reaccion;

ad +bB+.. o .. cC+dD
AHR = Zi Uin(i) (11)

14



Donde: v; es el indice estequiométrico del componente i: (- ) para reactantes,
(+) para productos y (0) para neutras o inertes. Hf(i) es la energia (entalpia)
estandar de formacion del componente i. Si AHz = (=), la reaccién es
exotérmica y es endotérmica para AHp = (+). Los valores de la entalpia

estandar de formacién de compuestos quimicos se dan en el apéndice C.

La variacion del calor de reaccion con la temperatura depende de la diferencia
de capacidades calorificas molares de los productos y reactantes. Asi para una

temperatura cualesquiera 7, el calor de reaccion es:
MHp(T) = AHp(T,) + f; ACpdT (1.2)
ACp = 54viCpgy 13
Donde: AHgR(T,) es el calor de reaccién a una temperatura referencial,
generalmente a 25 °C (298,15 K) donde se dispone de los calores de
formacién de los compuestos, € p¢iyes la capacidad calorifica molar de los

compbnentes 1 (ver apéndice B).

Sea,
P~ A, + BT + CT? + DT (1.4)
Entonces,
% =Xivi A + 50 BT + Lyv, CGT? + ¥ v, DT 2 (1.3)
%P0 = A4 + ABT + ACT? + ADT~2 (1.6)

Reemplazando la ecuacion (1.6) en (1.2) resulta,
AHR(T) = AHR(T,) + R f;; (AA + ABT 4+ ACT? + ADT2)dT  (1.7)

El efecto de la presion sobre el calor de reaccién para sistemas gaseosos
depende de la desviacion del comportamiento de los componentes respecto a
los gases ideales. Si los reactantes y productos ser comportan como gases
ideales el efecto es nulo. Sin embargo, se pueden hallar algunas correlacionés
que permitan el calculo de los efectos de la temperatura y presién en algunos

textos de termodinamica.
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1.3 Equilibrio quimico

Para sistemas abiertos el cambio de la energia libre de Gibbs®® e,

_ {2(n&) (nG) a(naG) )
d(nG) = [2£2 ]T, dp + [ ]PndT+Zl[ - p,r,n,-dn‘ - as)

Reemplazando las derivadas parciales por sus equivalencias se transforma en,
d(nG) = (nv)dP — (ns)dT + X; p; dn; (1.9)
Pero, dn; = vide
Donde: ; es ¢l potencial quimico de componentes i, y € es la coordenada de
reaccidn. Luego,
d(nG) = (nv)dP — (ns)dT + X; v;u; de (1.10)
Cuando la reaccion alcanza el equilibrio, la temperatura y la presion

permanecen constantes y el cambio de la energia libre de Gibbs es cero. Es

decir,

Sovg =[5 =0 (1.11)
Como el potencial quimico de componentes i es igual a la energia libre molar
parcial de Gibbs,

#; = G; = G; + RTIng; (1.12)
Reemplazando la expresion anterior en (1.11) resulta |

Y v:(G; + RTInd;) =0 = ¥;v,G; + RT ¥, In(@)™ (1.13)

—AG = RT[In(@)" + tn(@)" + In(@)" + ] - (1.14)

Usando la propiedad logaritmica y definiendo, & como la constante de

equilibrio®' resulta,

k=TI, a)" = exp( “G) | (1.15)

Donde &; es la actividad efectiva del componente i en la mezcla, asi:

f Ji _ _fugacidad efectiva de componentes i en la mezcla (1 1 6)

I f i Fugacidad de componentes i puro en estado estandar

La constante de equilibrio de una reaccion quimica, indica en qué grado los
reactivos se transforman en productos, una vez que se ha alcanzado el
equilibrio. Asi, si k > 1, la reaccion progresa irreversiblemente hasta que se

agota el reactivo limitante. Para k =~ 1, en el equilibrio las concentraciones de
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reactivos y productos son similares, y si k < 1, la reaccién es reversible y

muy desplazada hacia los reactivos, con poca formacién de productos.

1.3.1 Estado estindar

Para reacciones en fase gaseosa, el estado estandar es el estado del gas ideal

puro a la presion de 1 bar y temperatura del sistema, luego f; = 1

Entonces,
= f; (1.17)
Sea la reaccion: ad+bB+... e .. cC+dD
A Ca d a2 Ca d
Luego, k= 26800 _Jcfo,
a4y dp 7a" fa

Definiendo @;como el coeficiente de fugacidad de componentes 7 en solucion,

f f ugacidad efectiva de componentes i en la mezcla

b= yiP presion parcial de componentes i (1.18)
Resulta, i
Reemplazando la expresion anterior en (1.15)
k= H(fz H(J/:P%)"‘ = Pk, k~ = kpkp ) (1.20)
N L ]
Donde,
@cpp” d -
kp = 1.21
Y pat0s" (1.21)

El coeficiente de fugacidad efectiva es funcién de la composicion,
temperatura y presion,

i =o{(y:},PT) (1.22)
Los coeficientes de fugacidad de los componentes se pueden evaluar usando
las relaciones PVT: es decir, ecuaciones de estado o correlaciones
generalizadas. Sin embargo, para el célculo del coeficiente se requiere
conocer la composicion de la mezcla. Una aiternativa de solucién es usar
procedimientos iterativos. Es decir, se supone un comportamiento ideal donde

k3 = 1. Para un valor de Py T conocidos se determina k y la composicién de

17



la mezcla. Posteriormente, se determinan los coeficientes de fugacidad para
cada componente y el valor de k. Se corrigen las composiciones hasta que
la sumatoria de las composiciones sea igual a la unidad.
Para una mezcla ideal se puede usar la siguiente expresion,

k= Pkyk, = kpk, (1.23)
Donde, @; = @;(PT)
El coeficiente de fugacidad corresponde a una sustancia pura, independiente
de la composicion. _ |
A bajas presiones la fase gaseosa se comporta como gas ideal, luego la
expresion anterior se reduce a,
k= Pk, =kp (1.24)

En términos de concentracion la ecuacién (1.24) se puede expresar como,
N N
k= l—[(Pi)"f - l_-[(RTCi)”i = (RT)Yk (1.25)
i=1 i=1 '

Si v =0 entonces, ‘

k= ke=kp | (1.26)
Para solidos y liquidos, el estado estandar es el sdlido o liquido puro a la
presion de 1 atm (1 bar). Luego f; # 1, por tanto,

k=TT, (a)™ | (1.27)
Para liquidos, se recurre a una propiedad auxiliar de la termodinamica

denominado coeficiente de actividad y

¥ = % (1.28)
Reemplazando la expresion anterior en (1.16)

o _ fi _ xnify | _

“=5=" (1:29)

Donde el termino ? se aproxima a la unidad. Sin embargo, para sistemas a

3

presiohes elevadas se puede evaluar,
Y '
dinf; = o dP (1.30)

Integrando desde el estado estandar hasta la presién P, se obtiene
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Pv

fi _ t
7 = exp I —aP (1.31)

A presiones bajas,

a; = x;y; (1.32)
Luego,

k= T (qgy)™ (1.33)
Si la mezcla se comporta como solucién ideal (soluciones concentradas)

ke = 12, ()" (1.34)

Conocida también como ley de accion de masas.

En soluciones dilvidas &; = x; estd lejos de la realidad, por lo que se recurre
a estados de referencias hipotéticos (o ficticios) para el soluto. Este estado
hipotético es aquel donde €l soluto obedece a la ley de Henry hasta una

molalidad igual a la unidad. La ley de Henry es una relacion lineal,

~

f, = Hm, | (1.35)
En el estado hipotético, m;= 1. Luego,
fi=H, (1.36)

Donde fl es la fugacidad del componente i en ¢l estado hipotético.

Entonces la actividad del soluto se puede representar por la molalidad.
g =L=m, a (1.37)
fi
FIGURA N° 1.2

FUGACIDAD DEL SOLUTO £, EN FUNCION DE LA MOLALIDAD

»

~

fi
(ley dgAlenry)
(estado hipdfético)

-

- 4~ "Ley de Raoult

[
>

) mj

Fuente: Smith-Van Ness (2003)-
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La ecuacion (1.37) indica la ventaja de este estado estandar que proporciona
una relacion simple entre la fugacidad y la concentracién para casos en que
la ley de Henry es valida.

En soluciones diluidas el soluto obedece a la ley de Henry (fraccion molar
cercano a cero) en cambio el disolvente satisface la ley de Raoult (fraccion

molar cercano a la unidad)

1.3.2 Efecto de la temperatura sobre la constante de equilibrio

Como la temperatura del estado esténdar es la misma de la mezcla en el
equilibrio, el calor de reaccion estandar AH y la energia libre estindar de
Gibbs AG varian con la temperatura. La dependencia de la constante de

equilibrio con la temperatura est4 dada por la ecuacién de Vant” Hoff,

d(ink) _ AH
e (1.38)

Donde: AH es el calor de reaccion estandar.

Una solucion aproximada de esta expresion se obtiene al considerar que ¢l

calor de reaccidn es independiente de la temperatura.

n(2) ==22(2 -3 (1.39)

ky R\, T
Figura N° 1.3

CONSTANTE DE EQUILIBRIO EN FUNCION DE LA
TEMPERATURA

. Por ejemplo: SO2 + 2 02 - 803

VT
Fuente: Smith-Van Ness (2003)
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La expresion (1.39) representa una relacion lineal, asi la grafica In k en
funcidn de la inversa de [a temperatura puede presentar pendientes positivas
(reacciones exotérmicas) o negativas (reacciones endotérmicas) tal como se

observa en la figura N° 1.3.

1.2.3 Principio de Lee-Chatelier
Efecto de la temperatura
El efecto de la temperatura sbbre la constante de equilibrio es conocido
también como el principio de Lee-Chatelier el cual indica que: Si la reaccion
es exotérmica se puede considerar al calor como uno de los productos, por lo
que, al aumentar la temperatura a presion constante, se sobre tensiona el lado
de los productos, y el equilibrio se desplaza hacia los reactivos, generando la
disminucién de la constante de equilibrio &, y de la conversién.
A+ B— AB+calor
Ahora, si la reaccion es endotérmica, el calor se considera como un reactivo.
Por lo tanto, al aumentar la temperatura se favorece el desplazamiento del
equilibrio hacia los productos, generando el incremento de la constante de
equilibrio %, y aumentando la conversion.
A+ B+calor > AB
Caso contrario si se disminuye la temperatura.
Efecto de la presién
El cambio de la presion sobre el equilibrio afecta solo las reacciones en
equilibrio en fase gaseosa a temperatura constante, siempre y cuando el
nimero de moles de los reactantes sea diferente al nimero de moles de los
productos. Asi, para v < 0, un aumento de la bresic’)n a tempefatura constante
involucra el incremento de £, en la ecuacion (1.24) generando el aumento de
moles de los productos. Caso contrario si v > 0.
Por ejemplo, sea la reaccién: 2805+ O — 250;
Los moles de los productos son menores que la de los reactantes (v = —1) al
aumentar la presidén, aumenta %y, favoreciendo la formacién de productos.

Caso contrario al disminuir la presion.
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Por otro lado, una solucién mas exacta de la ecuacidn de Van't Hoff se obtiene
suponiendo que el calor de reaccidn es funcion de la temperatura. Entonces,

integrando la ecuacion (1.38) resulta,

AH .
Ink=f——dl +]1 (1.40)
Pero,
AHR(T) = [ ACpdT +] | (1.41)
Reemplazando (1.6) en (1.41) ¢ integrando se obtiene,
AHp _ 8Bp2  ACp3 4D T
S EAMT T2 4T3 -2 i (1.42)

Reemplazando la expresién anterior en la ecuaciéon (1.40) e integrando

resulta,

_ AB Moo AD T
Ink = AT + =T + T2+ — — =41 (1.43)

Las constantes J e / se determinan a una temperatura referencial,
generalmente a 298 K y usando los datos de los calores de formacién y la
energia libre de Gibbs de las componentes dadas en las tablas del apéndice C.
Adicionalmente se puede usar la ecuacion (1.15).

Ejemplo 1.1 ‘

Hallar el calor de reaccién a 1000, 900, 800 y 700 K y el porcentaje de error

al no considerar el efecto de la temperatmﬁ'para la siguiente reaccién:
1
502(9) 5 02(9) = S03(g)
Solucién

Se elabora la siguiente tabla con los datos del apéndice B y C:

TABLA N° 1.1
CALOR DE FORMACION Y PARAMETROS DE LOS REACTANTES
Y PRODUCTOS
Componente v;  Hy 4 B C D
SO; 1 -305720 8,060 1,056x10° - 2,028x10°
SO, -1 296830 5,699 0,801x107 - -1,015x10°
O, -1/2 - 3,639  0,506x107 - -0,227x10°

Fuente: Smith-Van Ness (2003)
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Ad = Z v A; = (1)8,06 + (=1)5,699 + (0,5)3,639 = 0,5415
i

Similarmente se calculan,

AB = 2x107
AC=0
AD = —89950

AH 205 k) = —98890 cal/mol

Reemplazando en la ecuacion (1.7) integrando se obtiene:

AHR(T) = —98890 + R [AA(T —298) + 22 (T2 - 2982) + 0 — AD (% -

298
Para distintas temperaturas se obtiene el calor de reaccién y el porcentaje de

error que se cometeria al considerar nula el efecto de la temperatura, tal como

se muestra en la tabla adjuhta.

TABLA N° 1.2 ,
CALOR DE REACCION Y % DE ERROR AL CONSIDERA NULO EL
EFECTO DE LA TEMPERATURA

T'(K) -AH(D) Yeerror
1000 97483.6989 1.44260131
900 978523878 1.06038513
800 98200.1371 0.70250711
700 98518.0436 0.37755152

Fuente: Elaboracién propia
Se observa, a medida que aumenta la temperatura, el calor de reaccién
disminuye, pero aumenta ligeramente el % de error que se cometeria al no
considerar el efecto de la temperatura. Sin embargo, este error es muy

pequefio que en la practica se puede considerar constante para esta reaccion.
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Ejemplo 1.2
En 1974 Stanley" reporto los siguientes datos de equilibrio para la
hidratacion de etileno a etanol en fase vapor:
145°C ; k=6,8x10? |
320°C; k=1,9x10"
A partir de esta informacion desarrolle la expresion general para la constante
de equilibrio & en funcién de la temperatura.
Solucion
Para la reaccién de hidratacion del etileno: CaHs + HhO — (L HsOH
Los coeficientes 4, B, C 'y D de los componentes de la reaccién se obtienen

del apéndice B, tal como se muestra en la tabla adjunta.

TABLA N°1.3
PARAMETROS A, B, C Y D DE LOS REACTANTES Y PRODUCTOS
Componente v A B C D
C2HsOn 1 3,518 20,000x10 -6, 002x10° -
C:Hy -1 1,424 14,394x107 -4,392x10°¢
H20 -1 3470  1,450x107 - -0,121x10°

Fuente: Smith-Van Ness (2003)

Se realizan los siguientes célculos:

AA = Z v A; = (1)3,518 + (—1)1,424 + (—-1)3,47 = —1,376
i

Similarmente,
AB = 4,157x1073
AC = —1,61x107°
AD = —0,121x10°

Reemplazando los valores calculados en la ecuacion (1.43)

Ink = —1,376inT + 2257077 IS0 g 0N _ S
Para T=418 K

4,8294 = -0,002392 J/R + I @
Para 7= 593 K
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1,3994 = -0,001686 J/R + I (b)
Se tiene dos ecuaciones y dos incdgnitas, resolviendo algebraicamente las
ecuaciones (a) y (b) resultan:

J/R=-4858.5

[=-6,7936
Luego, la expresion de la constante de equilibrio & en funcién de T sera:

4,157x10~3 -1,61x107%

—_ 2 , —0,121x10% 4858,5
Ink = —-1,376InT + T+ — T+ =+ —
6,7936
Ejemplo 1.3

Calcule la conversién méxima de la hidratacion de etileno a etanol en fase
vapor a 227 °C y 50 bar. Suponga una relacién inicial de vapor/etileno = 5
“Solucién
La reaccion de hidratacion del etileno es: CoHy + HaO »  CoHsOH
Utilizando la expresion de la constante de equilibrio de ejemplo 1.2 a la
temperatura 7= 500 K
Ink = —4,678
Luego, k= 9,2768x10

Composicion

— Pigt¥iE

y = Lottt (1.44)

g +ve
Donde: #;, son los moles iniciales del componente i; v; es el coeficiente
- estequiométrico de componentes i; 1, son los moles iniciales totales y v los
coeficientes estequiométricos totales. Asi:

Moles de etileno =1, Molesde agua =35;n, =6 _

v=Zvi=1-1—1: -1

Composicién de cada componente

Etileno ~ Vapor Etanol

i

o

1-¢ .
YezHae = 7 Yu2o0 = Ye2nson = ¢,

=

—£

Para sistemas en fase gaseoso se cumple: k = P’k k,

Suponiendo una mezcla de gases ideales, k = Pk,
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ky, = kP
£
s _ E(6-g)

k = £_£ =
» T e

5= 9.2768x1073(50)

Resolviendo se obtiene la conversién £ = 0,2768
Ahora, considerando el efecto de los coeficientes de fugacidad de los

componentes, se recurre a la ecuacién siguiente 2%
Ing = - (B® + wBY) (1.45)
r .

Donde B® y B! estan dadas por las ccuaciones de Abbott, P, y T, son la
presion y temperatura reducida respectivamente, y w es ei factor acéntrico de
Pitzer.
Con los datos de las propiedades criticas y el factor acéntrico de Pitzer de los
componentes' de la reaccién, se obtienen las propiedades reducidas y los
coeficientes de fugacidad tal como sé muestra en la siguiente tabla:
| | TABLA N° 1.4
PROPIEDADES CRITICAS Y COEFICIENTES DE FUGACIDAD
Componente 1, P.. T, P, B B w Ing
C;HsOH 513,9 61,48 0,973 08132 -0,3579 -0,054 0,645 -0,328
C:H, 282;3 50,40 1,771 0,9920 -0,0860 0,123 0,087 -0,042
HO 647,] 2%0,50_ 0,773 0,2267 -0,55457 -0,369 0,345 -0,200

Fuente: claboracion propia

Las ecuaciones de Abbott son:

0,422

B® = 0,083 — 2222 (1.46)
0,172

B! = 0,139 —2=7 (1.47)

La constante k, resulta,

0,720
k, = PczHsoH - Y — 09176
PcanaPu20  0,9587(0,8186)
ky, = kP/k,
e(6—¢) 9.2768x1073(50)
= = 0,5055
A-e(G-¢) 0,9176

De donde se obtiene la conversion € = 0,2942
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Problemas propuestos

1.1.

1.2.

1.3.

1.4.

1.5.

Hallar el calor de reaccion para la hidratacién del etileno a 145 °C.
CoHyggy + Ho0pgy - C:Hs0H g
Hallar el calor de reaccion a 1000, 900, 800 y 600 K y el porcentaje de
error al no considerar el efecto de la temperatura para la siguiente
reaccion:
CO(gy + 2Hy(gy — CH30H gy
Par(? la reaccion de formacion del metanol:

COq) + 2Hyg) = CH30H
Se obtuvo a 77 °C una constante de equilibrio &k = 95,123, y a 227°C, el

valor de 5,7x10'3.. A partir de esta informacion desarrolle la expresién
general pa:ra la constante de equilibrio £ en funcién de la temperatura.
La produccién de 1,3 butadieno se puede realizar mediante la
deshidrogenacién del n- butano
CaHiorg) = CHy: CHCH: CHyg) — 2Hy()
Las reacciones lei‘;erales se suprimen introduciendo vapor de agua. Si el
equilibrio se alcanza a 900 °K y 1 bar de presion, y los productos del
reactor contienen 10 % molar de 1,3 butadieno, determine:
a} La fraccion molar de los otros componentes en los productos
£ase0sos
b) La fraccién molar de vapor de agua requerida en la alimentacién.
El butadieno puede producirse por la deshidrogenacion del buteno sobre
un catalizador moderado para amortiguar los efectos térmicos de la
reaccion.
CaHgg) = Calgigy + Hyg)
Se inyecta internamente grandes cantidades de vapor con la alimentacion
de buteno. Si se alcanza el equilibrilo en el reactor, determine la
composicion del eﬂlje_znte correspondiente a las condiciones siguientes: T

efluente = 850 K, P = 101,33 kPa. Composicion de alimentacién: 92%
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de vapor y 8 % de buteno. Adicionalmente se dispone de la siguiente

informacién:
TABLA N° 1.5
CALOR Y ENERGIA DE FORMACION DE GIBBS DE
REACTANTES Y PRODUCTOS
Componente AGf (%) Aflf (%)
Agua 203,66 246,53
Buteno -207.04 -21,56
Butadieno 228,10 97.34

Fuente: Smith J.M. (1995)

1.6. En una investigacién de laboratorio, el acetileno -es cataliticamente
hidrogenado a etilenc a 1123 °C y 1 bar de presién. Si la alimentacion es
una mezcla equimolar de acetileno e hidrogeno. ;Cudl es la composicion
de la corriente de producto en el equilibrio?

Reacciones: CaHygy = 2C + Hyg
2C + Hy(gy = CoHyg
A1123°C: ki =4x10° y k2 = 2,5x10°

1.7. Para la reaccidn reversible: 24 & B
Se desea estimar la conversion en el equilibrio a 80 °C. Se cuenta con la
siguiente informacién experimental:

A 50 °C, la conversion € = 0,01 y
A 70 °C, la conversion € = 0,10
'La alimentacion consiste de 2 inoles de A y no contiene B.
1.8. Para la descomposicion del N2O4 segun la reaccion:
| N204g) © ZN 0y
~a) Calcule la composicion en el equilibrio a 25 °C y 1 bar de presion.
b) Si el tetra 6xido de nitrégeno se diluye con nitrdgeno puro y se lleva
a 25°Cy 1 bar de presion /cudl serd la composicién de la mezcla en
el equilibrio? si la fraccion molar inicial de tetra 6xido de nitrégeno

es 20%.
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Capitulo 11
CINETICA DE LAS REACCIONES QUIMICAS

2.1 Introduccién

La cinética quimica (palabra griego kinetikos = en movimiento)'* es parte de
la fisicoquimica que trata del estudio de la rapidez de reaccién o velocidad de
reaccion quimica. Es decir, cémo cambia la rapidez de reaccién bajo
condiciones variables y qué eventos moleculares se efectian mediante la
reaccion general (Difusion, ciencia de superficies, catélisis). A diferencia de las
otras ramas de la quimica fisica como la termodinidmica quimica o la
espectroscopia, interpreta y da cuenta de los datos experimentales sobre el
avance de las reacciones en funcion de parametros basicamente empiricos. El
objeto es medir las velocidades de las reacciones quimicas y encontrar
ecuaciones que relacionen la velocidad de una reaccién con variables
experimentales.

Una reaccion quimica es el proceso en el cual una sustancia (o grupos de
sustancias) denominadas reactantes por efecto de un factor energético se
transforman, cambiando su estructura molecular y sus enlaces, en otras
sustancias denominadas productos. Estas sustancias pueden ser elementos
0 compuestos. Por ejemplo, formacidn del yoduro de hidrogeno a partir de

moléculas de hidrogeno y yodo.

El estudio de una reaccién quimica puede realizarse desde el punto de vista
termodinamico o cinético. El estudio termodinimico permite conocer
magnitudes como la variacién estandar de la entalpia o energia libre de Gibbs
de la reaccion. Esta ultima magnitud proporciona la extensién con la que
pueda transcurrir la reaccién bajo ciertas condiciones cuando se alcanza el
equilibrio quimico entre las sustancias reaccionantes y los productos.
Cuantitativamente la posicion de equilibrio viene definida por la constante de
. equilibrio K, que representa el cociente de las actividades (@) de productos y

reaccionantes. Sea la reaccion:
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A+B+..5C+D+ -

Entonces,

K =Zcfnm
2.2, @1

El valor de la constante X es una indicacién de la extension en la que se
producird la reaccion. Sin embargo, no da ninguna informacion relacionada
con la duracién del proceso. La termodindmica, no se ocupan de la velocidad
a la que tiene lugar la reaccién ni los estados intermedios por los que

transcurre.

Para completar los conocimientos termodinémicos de los procesos quimicos
se recurre a la cinética quimica que estudia dos aspectos basicos: La
descripcidn del mecanismo de reaccion, que es el conjunto de pasos o etapas
intermedios que se producen durante la reaccion, y la formulacién de una ley
de velocidad que describa adecuadamente y en detalle la velocidad de
reaccion. La cinética quimica introduce el tiempo como variable en el estudio
de las reacciones quimicas y analiza la trayectoria que siguen los reactivos
para convertirse en prod'uctos.‘ Se ha demostrado experimentalmente que la
velocidad de reaccion (r) depende de la concentracién de los reactantes. La
velocidad de reaccién disminuye conforme se reduce la concentracion de los
reactivos, v a la inversa, la velocidad aumenta cuando se incrementa la
combinacion de los reactivos. Por ejemplo, 1a reaccién del bromo molecular

con el acido férmico:
BTZ(aC) + HCOOH(GC) - ZBr"(ac) + COZ(RC) (22)

Se podria -estudiar la velocidad de esta reaccién determinando la
concentracion de bromo molecular espectrofotométricamente, midiendo la
cantidad de luz visible que absorbe el bromo en el tiempo. Inicialmente la
concentracion de Braac es maxima y es de color café rojizo, Pero a medida
que transcurre la reaccién la concentracion disminuye en el tiempo, asi como

_también la velocidad de reaccion, y su color va desapareciendo hasta incoloro.
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2.2 Velocidad de reaccion

La velocidad de reaccion se define como el cambio del nimero de moles de
un componente respecto al tiempo, por unidad de volumen de la mezcla
reaccionante’’. Esta cantidad es negativa cuando el componente es un
reactante y positiva cuando se trata de producto. En principio, la velocidad de
reaccion es independiente del tipo de reactor y es un valor localizado o
puntual (referido a un volumen diferencial de mezcla reaccionante). Para que
la velocidad de reaccidn sea lﬁ misma en todo el volumen del reactor, las
concentraciones y la temperatura deben ser uniformes.

Para un reactor batch (discontinuo) con concentraciones y temperaturas

uniformes, la velocidad de reaccidn para el componente i se expresa como,

_10n,

Fo= . 2.3
= (2.3)

Donde: V= volumen de la mezcla reaccionante

n; = numero de moles del componente

ri = velocidad (o rapidez) de reaccién del componente
La velocidad de reaccion esta expresado en unidades de:

moles (24)

7

- Volumen x tiempo
Si el volumen de la mezcla reaccionante es constante o densidad constante, la
ecuacion (2.3) se expresa como sigue,’ '
r, = 1 0n, _ 5& : . (2.5)
| '

Esta expresion es aplicable para reacciones en fase liquida o en fase gaseosa
a volumen constante. No usar para reactor tubular y reacciones en fase
gaseosa con volumen variable.

Para reactores continuos con flujos estables a la entrada y salida, la variable
independiente es el volumen, en consecuencia, la velocidad de reaccion se

define de manera distinta.
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Relacion de velocidades de reaccion

En una reaccion quimica donde los nimeros estequioméiricos son diferentes,
la velocidad de reaccion es distinta para cada componente, debido a que los
cambios en el numero de moles de los componentes presentes estdn en

proporcidn directa con los indices estequiométricos'®,
Sea la reaccién quimica: aA + bB - ¢ + dD (2.6)

Se cumple la igualdad,

Ty__Ts _Tc _ 1y (2.7)

a b ¢ d
Asi, para reacciones a volumen constante:

_1al4]__19[8]_18fc]_14fD]

2.8)
ad bo co dot

Por ejemplo: La oxidacion gaseosa del metanol segun,

Se cumple la relacién:

19[CH;0H] _ 8[0,] 18[HCOH] _108[H,0]
2 a8 4t 2 ot T2 ot

Asimismo, para la reaccién: 34 + B = C

T T,
Se cumple, ~L ===
3 "2
| N , 5
O también, =Ty =31 = 57c
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2.3 Variables que afectan la velocidad de reaccion

Dentro de las variables que afectan la velocidad de una reaccion quimica se
tienen: la temperatura, la superficie de contactd, la luz, la agitacion, la
concentracion y los catalizadores.

Temperatura

La temperatura aumenta el movimiento de las moléculas o iones de los
reactivos y por consiguiente 1a energia cinética de estos, con lo cual aumenta
ta posibilidad de choques entre moléculas o iones, aumentando la posibilidad
de que ocurra la reaccion o acelerando la reaccién quimica. Por ejemplo, el
cloruro de sodio reacciona lentamente con el 4cido sulfurico. Sin embargo, si
se le proporciona calor aumenta la velocidad de reaccién dando sulfato de

sodio (Na,S0O,) y acido clorhidrico:
2NaCl + H,50, - Na,50, + 2HCI

Superficie de contacto

Si una o todas las sustancias que se combinan se encuentran en estado sélido,
la velocidad de reaccién depende de la superficie expuesta en la reaccién.
Cuando los sélidos eston molidos o en granos, aumenta la superficie de
contacto y por consiguiente, aumenta la posibilidad de choque y la reaccién -
es mas rapida. Por ejemplo, la combustion de un kilo de viruta de madefa, que
se quema mas rapido que untronco de un kilo de masa.

Agitacion |

La agitacidn es importante porque homogeniza el contacto de las sustancias
reaccionantes. Al mezclarse intimamente los reactivos, aumentan la

superficie de contacto entre ellos facilitando la reaccion.

Sin agitacion Agitando

50 8
%. . 8'% o P

°° o0 ;(')053 S
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Luz

Algunas reacciones en la oscuridad son lentas, por ejemplo, la mezcla de
cloro con hidrogeno. La luz solar acelera la reaccién haciéndola explosiva y
formando cloruro de hidrogeno.

Cl, + Hy > 2HCL

Lo mismo ocurre en los procesos de fotosintesis, por ejemplo, la formacion
de glucidos por los vegetales verdes a partir del agua y el diéxido de carbono.

6C0; + 6H,0 — CoHy,04 + 60,

Concentracion
La velocidad de una reaccién quimica es directamente proporcional a la
concentracién de las sustancias reaccionantes. Por. ejemplo, si dos sustancias
homogeéneas 4 y B (gases o soluciones) reaccionan para formar productos C
y D:

A+B->C+D

La velocidad de la reaccion es:

r = k[AJP[B]9 | (2.9)
Donde, % es la constante de velocidad, p y g son los ordenes de reaccidon
respecto a las sustancias 4 y B respectivamente; [A] y [B] son las
concentraciones en moles por litro de A y B.

En reacciones en fase gaseosa a presion constante, el volumen de la mezcla
reaccionante podria variar segiin la estequiometria de la reaccién.
Catalizadores | R

Son sustancias que intervienen en las reacciones quimicas acelerandolas o
retardandolas y que estan presentes al finalizar la reaccion, es decir,
quimicamente no intervienen en la reaccién. Por ejemplo, la descomposicion
del peréxido de hidrogeno afiadiendo el diéxido de ménganeso, es una
reaccion rapida liberando abundante oxigeno

2H,0; + n MnO; = 2H,0 + 0, + n MnO,

Aquellas que retardan la velocidad de reaccién se denominan inkibidores.
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2.4 Efecto de la temperatura sobre la velocidad de reaccién

La velocidad de una reaccién quimica esta marcadamente influenciada por la
temperatura, el efecto es de diversos tipos. Un comportamiento normal, es el
aumento rapido de la velocidad de reaccion con la temperatura en reacciones
simples. En sistemas heterogéneos, la resistencia de difusién entre fases
genera un aumento pequefio de la velocidad con la temperatura. En cambio,
en reacciones explosivas, la velocidad aumenta rapidamente. En reacciones
catalizadas, hay un aumento de la velocidad hasta alcanzar un maximo y
luego decae con la temperatura, esto debido a que la cantidad adsorbida
disminuye con la temperatura. Por ejemplo, en reacciones enzimaticas las
enzimas se destruyen a altas temperaturas.

Para la mayoria de las reacciones quimicas se ha encontrado
experimentalmente que el factor dependiente de la temperatura se ajusta a la

ecuacién de Arrhenius.

Ecuacion de Arrhenius

La ecuacién de Arthenius'® fue propuesta en 1889, es una expresion
matematica que indica la dependencia de la constante de velocidad (o
cinética) de una reaccion quimica con respecto a la temperatura a la que se

lleva a cabo esa reaccion. La expresion es,

Eq
k(T)=k, e rr (2.10)

Donde: k(7) es la constante de velocidad (depende de la temperatura), &, es
denominado factor de frecuencia; y E, es la energia de activacion. Aplicando .

logaritmo a la ecuacion (2.10) toma una forma lineal.

Ink = Ink, — (%2)3 (2.11)

T

Una grafica de In & en funcion de (1/7) permite determinar los pardmetros de

la ecuacion de Arrhenius.
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Ejemplo 2.1

Durante la hidrolisis alcalina del yoduro de etilo se ha encontrado los
siguientes valores de la constante de velocidad de reaccion a distintas

temperaturas. Determine los parametros de la ecuacion de Arrhenius.

o N 20 30 42 50 60 70

Ex10° (mol/LY's! 0,2 0,67 282 6,12 16,26 422
Solucion:

Los datos deben satisfacer la ecuacién de Arrhenius. En su forma lineal

resulta,

Ink = Ink, — (=)=

Entonces, graficando In & en funcién de la inversa de la temperatura, se
determinan los pérémetros de la ecuacién de Arrhenius. Luego, usando los

datos del problema:-

/T x10° 341 33 3,17 3.09 3.0 2915

Ink -8,517-7,308 -5,871 -5,096 -4,119 -3,165
Se grafica Ink en funci6n de 1/T tal como se muestra en la figura siguiente.
" FIGURA N°2.1
LOGARITMO DE K EN FUNCION DE 1/7

Inkvs T
0 e ol z - =
00028 00029 0,403 00031 00032 00033 .00034 0,0035
-2 10766k + 98,917
A ®...... R? = 019998

B LTV R
i - S
-6 e
g,
P S R N S N
}'

-10

Fuente: Elaboracion propia-
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La correlacion de datos genera la siguiente expresion:

y = —10766x + 28.217
Luego, lnk, = 28,217 y —=% = —10766
~ De donde se obtienen los parametros de la ecuacion de Arrhenius:
k, = 1.7967x10'? (L/mol)s''y E, = 89508,5 J/mol
Ejemplo 2.2
La etapa inicial de la reaccién entre el amoniaco gaseoso y el NO: responde

a una cinética de segundo orden. Sabiendo que la constante de velocidad es:

A 600 K, k=0,385 L/mol 5!
750K, k=138,33 L/mol s’!

Calcule la energia de activacion y el factor de frecuencia.
Solucién
Usando la ecuacion de Arrhenius para las dos coridiciones,
h{k_ZJ = _ﬂ(l - l] "
k) R\TL, T,
Reemplazando los datos,

" o 3833 __Q[L_L)
0385) R \750 600

Luego,

E, =13803,48(8,314) =114,751 kJ/mol

Calculo del factor de frecuencia

De la ecuacion de Arrhenius, incorporando datos

114751

Ink, =In(0,385)+ ————— =
. 3,314(600)

22,049
Luego,

ko = 3,765x10° L/mol s™
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2.5 Clasificacién de las reacciones quimicas

Existen muchas formas de clasificar las reacciones quimicas.
Particularmente en ingeﬂien’a de las reacciones quimicas, el esquema mas
Gtil resulta de acuerdo al numero y tipo de fases implicadas en dos (02)
grupos: Sistemas homogéneos, si la reaccion ocurre en una sola fase
(catalizada o sin catalizaf) y sistemas heterogéneos (catalizadas o sin

catalizador), si la reaccion ocurre en mas de una fase.
Ejemplos de sistemas thogéneos:
NO+ 03> NO, + 0,
Sistemas heterogéneos:
H,S0, + Cu0 - CuS0, + H,0
Atendiendo diversos criterios también se-pueden clasificar en:

Segin la ecuacién cinética:

Elementales, cuando la ecuacion cinética corresponde a la estequiometria.

Porejemplo: A+ 2B->C ; —ry = k[A][B]?

Neo elementales, cuando no hay correspondericia entre la ecuacion cinética

y la estequiometria. Por cjemplo: H, + Br, » 2 HBr

N ky[H1[Br]'/2
HBT = T THBr]
1+ [BT;]

Segun las fases:
Homogéneas, una sola fase. Por gjemplo: €O + 2H, - CH;0H

Heterogéneas, mas de una fase. Por ejemplo: S+ 0, - S0,
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Segun su complejidad:

Simples, una ecuacidn cinética y una ecuacién estequiométrica. Por

ejemplo: A+ B—oC ;-1 =kCPCR7

Complejos: no basta una sola ecuacion estequiométrica y pueden ser:

. . . . ki _ ky
En serie (sucesivas o consecutivas). Por ejemplo: A~ B = €

En paralela (simultaneas). Pueden formar dos o mas productos. Asi:

En serie-paralela. Por ejemplo:

B

A+EB-R
k

A+R3S

(paralela fespecto a A, pero B, Ry S en serie)

Segl’m el equilibrio:

Irreversibles, conversién total. Por gjemplo: CH,+ 0, » €O, + H,0

Reversibles, conversién parcial. Por ejemplo, la reaccion de esterificacion
CH3CO0H + C,H;0H S CH3C00C,H + H,0 -

Segun el orden:

Enteros. Por gjemplo, reacciones de primer, segundo y tercer orden:

Cero o fraccianario. Por ejemplo: 0, ¥4, 0,8 etc.

CH3CHO - CH, + CO

| 3
—Teuscuo = k[CH;CHOT 2

Segin las condiciones de operacién: Isotérmicos. No isotérmicos.

Adiabdticos. Catalizadas. Enzimdticas®, eic.
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2.6 Mecanismos de reacciéon

Al inicio de la cinética quimica se suponia que las reacciones quimicas
tendrian lugar en una sola etapa de acuerdo a la estequiometria. Sin
embargo, en la actualidad se sabe que la mayoria de los procesos quimicos
ocurren en varias etapas, formando productos intermedios no observados,
ni medibles correspondientes a radicales libres, iones y sustancias polares
que quimicamente son muy reactivos'*. Por ejemplo: CHs', CoHs*, I', OH

H30%, Na*, Mg™2, NH4", etc.

Las reacciones quimicas pueden ocurrir: sin mecanismos en cadena, con

mecanismos en cadena, y con mecanismos en cadena ramificada.
2.6.1 Reacciones sin mecanismo en cadena

En estas reacciones, el producto intermedio se forma en la primera

reaccion y desaparece después para dar el producto final.
Reactante — (Producto intermedio)” — Producto
Por ejemplo, las reacciones de fermentacion catalitica.
A+ enzima - (A.enzima)*
(A.enzima)* - R + enzima

La fermentacion alcoholica, se puede considerar como un proceso
bioquimico en presencia de aire para la obtencién de etanol. El proceso es
originado por la actividad de algunos microorganismos o bacterias que
procesan hidratos de carbono (azucares, glucosa, ﬁ'uctliosa, sacarosa,

almidon) para obtener productos finales, alcohol, CO, etc.
C12H33001 + Hy0 - CgHy ;06 + CoHq 04
Sacarosa Glucosa  Fructuosa

CeH1206 + S.Cerevisiae — 2C,HsOH + 2C0,
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2.6.2 Reacciones eon mecanismo en cadena

En estas reacciones el producto intermedio se forma en la primera
reaccion, después reacciona con el reactante generando el producto mds
el producto intermedio, posteriormente, el producto intermedio pueda dar

el producto final.
Reactante — (P.intermedio)’ } Iniciacién
(P.inter.)" 4+ Reactante —» (P.inter.)* + Producto}— Propagacion
(P.intermedio)* - Producto } Terminacion

En la etapa de propagacion el producto intermedio no se consume, sino ..

que actda como un catalizador para la conversion de la sustancia. -
Por ejemplo: la reaccion de formacion del bromuro de hidrogeno
Hz + Brz - 2HBr

ST : : Ky [H;1[Br,] /2
La ecuacion cinética experimental es, ryp, = —TT
Ko+

{Bra] -

Se puede explicar que la reaccion ocurre mediante el siguiente

mecanismo:

H; & 2H* Iniciacion

Br, + H* & HBr + Br” Propagacion
Hy, + Br* & HBr + H*

H" + Br* < HBr Terminacion

La gran mayoria de las reacciones quimicas de interés comercial ocurren

/ mediante este tipo de mecanismo.
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2.6.3 Reacciones con mecanismo en cadena ramificada

Generalmente en reacciones de oxidacion de hidrocarburos en fase
gaseosa, hay un aumento continuo de radicales libres. Estos radicales
libres se forman en una o mds etapas y la concentracion de estos aumenta
muy ripidamente llegando a ser teéricamente infinita originando la

explosion. Por ejemplo: la formacion del agua a partir de sus elementos
2H2 + 02 L 2H20
2H, + 0, & 2H,0

El proceso es una reaccién en cadena con participacion de radicales H,
OH' y O". El radical hidroxilo actiia como un propagador de la cadena que

proporciona el producto y otro propagador de la cadena.
OH*+H, - H, 0+ H"
H*+0, - 0OH"+ 0"

2.6.4 Ensayos con modelos cinéticos

En el estudio de una reaccién quimica se requieren conocer tres aspectos:
La estequiometria, la cinética y el mecanismo de reaccién. Conociendo la
estequiometria se investiga la cinética. Una vez que se conoce la expresién
empirica de la velocidad de reaccion, se considera el mecanismo. En la
blisqueda del mecanismo correcto de una reaccién se presentan dos casos:
1) La reaccion puede transcurrir por varios mecanismos, por ejemplo, por
radicales libres o por iones, con distintas velocidades segun las
condiciones de operacion, y 2) Los datos cinéticos experimentales pueden
estar de acuerdo con mdas de un mecanismo. Por tanto, la resolucion de
estos problemas es dificil y requiere un amplio conocimiento de la
naturaleza quimica de las sustancias que intervienen. Sin embargo,
prescindiendo de la naturaleza quimica se pueden realizar el ensayo entre

¢l mecanismo supuesto que implica una secuencia de reacciones
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elementales, y los datos cinéticos experimentales. Para el efecto se aplican

las siguientes reglas:

1.- Si el componente i participa en mas de una reaccion, su velocidad neta
es igual a la suma de todas las velocidades de cambio de este

componente en cada una de las reacciones elementales, asi:

Tineta = LEi (2.12)

todas las reacciones
elementales

2.- Como los productos interr_nedibs se encuentran presentes en cantidades
pequeiias, después de un tiempo muy corto sus velocidades de cambio
en el sistema nﬁnca pueden ser grandes; por lo tanto, s¢ pueden
considerar nulas sin error apreciable. A esto se denomina, la

aproximacion al estado estacionario de radicales libres. Luego,

a radicales] o
libres B
[ ot I =0 (2.13)
E.E
Ejemplo 2.3
Para la reaccion irreversible: 24 + B - A,B
3

Se ha encontrado que la ecuacién cinética experimental es'?:

0,72 [4]%[B]
"428 = T 1 214]

,Qué mecanismo se sugiere para esta expresion cinética?
Solucién
Si la reaccion fuese elemental la ecuacidn cinética seria: 74,5 = k[A]*[B]

Pero se observa por comparacion con el valor experimental que se trata de
una reaccion no elemental. Por consiguiente, se ensayan modelos de

mecanismos que satisfagan la ecuacion cinética experimental.
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Modelo 1

1.- Se propone un esquema reversible de dos etapas donde se forma la

sustancia intermedia 42" cuya presencia no puede observarse,

A" + BoAB
ks

Las reacciones reversibles se descomponen en elementales. Asi:

ky

245 A, o (1)
* kz .
A" =24 ' (2)
* k3
A"+ B > A,B . : (3)
k4 *
AB- A" +B “)

2.- Se expresa la ecuacion de velocidad de formacion del producto A;B.

El producto aparece en las ecuaciones (3 y (4), luego,
Ta,e = k3[A;"][B]
Ta,8 = k4[A;B]
Ta,5 = k3[A42"][B] — k4[4, B] (5)

Como la concentracién del producto intermedio [A,*] no se puede medir,
- entonces se sustituird por concentraciones de sustancias estables que

pueden medirse tales como: [A}, [B] o [4,B]

3.- Se expresan las ecuaciones cinéticas para el producto intermedio. Este

aparece en las ecuaciones (1), (2), (3) y (4). Luego:
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De (1) ra," =2 [A]?

., =

De (2) —Tg," = kalA;"]
De (3) TAZ* = k3[A2*] [B]
De (4) Ta,” = k4[A;B]

Aplicando la ecuacion (2.12)

7" = SA — ki [4,7] - ks 4,"[B] + ky[4;B] 6)

4.- Como la concentracion del radical [4,"] es muy pequefia. Se puede

suponer que, en el estado estacionario, su velocidad es nula. Luego,

k1 2
—H{A]*+k4[A2B]
¥ 2
[A2 ] - k2+k3[B] (7)

Reemplazando (7) en (5) y reordenando se obtiene:

B S{A1? (8] -k, [42B)

k3
1+kz [B]

®)

Ta,B =

. k1 k3[A]2[B]
Siky=0 Ty, p = st
2 1+ﬁ[9]

©)

Se observa que no corresponde al valor experimental, por cuanto en el
denominador aparece [B] en vez de [4]. En consecuencia, el mecanismo

propuesto no es el correcto. Se propone un segundo modelo.

Modelo 2

1.- Se propone un esquema reversible de dos etapas donde se forma la

sustancia intermedia AB” cuya presencia no puede observarse,

ky
A+ BoAB
k2
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ks
AB* + Ao A,B
Ky

Descomponiendo en elementales:
key
A+ B-AB*
k2
AB* - A+ B
k3
AB*+ A - A,B
ky
A,B—-AB* + A
2.- La ecuacion de velocidad de formacion del producto A2B resulta,
Ta,p = k3[AB*][A] — ky[A,B] (10)
3.- La ecuacidn cinética para el producto intermedio [AB*] es,
tas” = ki[Al[B] — k;[AB*] — k3 [AB*][A] + k4[A;B] (11)

4.- Usando la ecuacidn (2.13) se obtiene:

k1 [A)[B]+Kk,[A,B]

LB = = (12)
Reemplazando (12) en (10) y para k4 = 0 se tiene:

__ kak3[41%[B]
Ta,p = —1+ﬁ—;[A] (13)

Comparando la ecuacién (13) con el valor experimental, se observa que

son idénticos. En consecuencia, el mecanismo de reaccién es:
k1
A+ BeAB*
k,

. k3
AB*+ A - A,B
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Ejemplo 2.4
Para la reaccion siguiente: H, + Br, - 2HBr

Se ha encontrado que la ecuacion cinética experimental es™!*;

__kalHo] [Bry)2
HBr — [HBT]
ko + [Br,]

(Encuentre el mecanismo de reaccion que corresponde a esta ecuacion?

R

Solucion

1.- Se propone un esquema reversible de tres etapas:

ky
Br,e2Br*
ki

ks
Br* + HyoHBr + H
e

ks
H* 4+ BryoHBr + Br*
ke

Descomponiendo las reacciones en etapas elementales:

Br, - 2Br* (1)
Ky ,

2Br* = Br, : (2)
Fez

Br*+ H, - HBr + H* (3)

X _

HBr + H* S Br* + H, )
ks

H* + Br, S HBr + Br* ' (5)
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k .
HBr + Br*SH* + Br, (6)

2.- La ecuacién de velocidad de formacion del producto HBr,

considerando que la etapa (6) se inhibe resulta.
Tugr = k3[Bre1[H,] — ky[HBr][H]+ks[H][Br,] 7

3.- Se expresan las ecuaciones cinéticas para los productos intermedios.

Para [Br*] . Este aparece en las ecuaciones (1), (2), (3), (4) y (5). Luego:

Tar" = 2ky[Br,)—2k,[Br*]% — ks [Br*|[H,] + k4[HBr1[H*] + ks[H*][BT]
(8)

Ahora determinamos para [H"*]. Aparece en (3), (4) y (5). Luego:
Ty = k3[Brel[H;] — ky[HBT][H"] — ks[H*][Br,] ©)

4.- Sumando (8) y (9), y considerando el estado estacionario de radicales
libres, se obtiene:

[Br] = [21Br,]"Ve | o

Sustituyendo (10) en (9) y reordenando resulta,

-

ks [<L{H,]iBr,]"/2
[H*] = 3‘/; —_ , (11)

k4[HBT]+ks5[BT3]

Reemplazando las ecuaciones (10) y (11) en (8) se obtiene:

: __ kl[Hzl[B?’z]l/z , '
s = e BT (12
5T 4 Bry] '

Luego el mecanismo de reaccién es lo propuesto, pero la tercera etapa es

irreversible:

k
H* + Br, S HBr + Br*
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2.7 Interpretacion de datos cinéticos experimentales

Consiste en encontrar el orden, la constante de velocidad y el mecanismo de
reaccion a partir de medidas experimentales de concentracion de alguno de
los reactantes o productos o de alguna magnitud relacionada con la
concentracion (pH, indice de refraccion, conductividad eléctrica,
absorbancia, etc.) en funcidn del tiempo, bajo condiciones de operacién

controladas frecuentemente isotérmicas.

El método clasico de seguimiento del avance de una reaccién consiste en
retirar alicuotas a tiempos conocidos y congelarlas para de esta manera
detener la reaccién y determinar la concentracién de uno de los reactantes o
productos mediante anélisis quimico. El equipo ideal y preferido para la
obtencién de datos cinéticos en sistemas homogéneos, es el reactor batch.
Este reactor, es un dispositivo sencillo, adaptable a experiencias de
laboratorio, puede operar isotérmicamente y a volumen constante. Existen
varios procedimientos de laboratorio para detectar el avance de una reaccion.

Asi tenemos:

1. Método diferencial, consiste en la comparaci()n'-entre la velocidad teérica
propuesta con los datos experimentales de concentracion de uno de los
reactantes o productos en funcion del tiempo. Se evaltian todos los
términos incluyendo la derivada de concentracién respecto al tiempo.

2. El método integral, que consiste en comparar las concentraciones
observadas de uno de los reactantes o productos en funcion del tiempo. En
este método es necesario integrar la ecuacion de velocidad para predecir la
relacién de concentracion en funcién del tiempo.

Algunas otras técnicas disponibles utilizadas en cinética son: el método

de las velocidades iniciales, de la vida media, de las presiones totales, y

de las propiedades fisicas (uso de instrumentos de medicién tales como:

espectrofotometro, conductimetro, dilatdmetro, pH, refractémetro etc.).
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2.7.1 Método diferencial
El método tiene como base las velocidades reales de las reacciones y mide las
pendientes de las curvas concentracion-tiempo. Se usa el modelo de velocidad
de la ley de potencia y se aplica logaritmos. Por ejemplo: sea la reaccion:

A - Productos

Entonces, la velocidad del reactante A serd,

—14 = k[A]" (2.14)
Aplicando logaritmo natural,
In(—ry) =Ink + n in[A] (2.15)

La expresion adquiere la forma de una recta. Por tanto, conociendo la
velocidad de reaccion para distintos valores de concentracién del reactivo, la
representacién del logaritmo de la velocidad en funcion del logaritmo de la
concentracion del reactivo debe dar como resultado una linea recta donde 1a
pendiente representa el orden de la reaccién respecto a la sustancia cuya
concentracion va cambiando, y de la interseccién con el eje de ordenada se

determina la constante cinética.

Fraccion de conversion X;

Se define como la fraccién de reactivo limitante convertida en producto.

Reactivo limitante
Es muy importante determinar al reactivo limitante, sobre €l se realiza el
balance estequiomeétrico, no hacerlo nos llevaria a soluciones erroneas. El

reactivo limitante es aquel que cumple la relacién,

;. n; .
m1n1mo{f, ..para todo reactwo}
i

Por ejemplo, sea lareaccién: 34+ B - 2C+ D

¢ Cual es ¢l reactivo limitante de la reaccién para una alimentacion inicial
equimolar de 2 moles para cada reactivo?

Usando la relacion del minimo, el menor valor corresponde al reactivo A,

quien se agotara primero, luego el reactivo limitante es el componente A.
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Reacciones irreversibles mono molecular
Consiste en la descomposicion de un mol de reactante en productos. Por
giemplo: la descomposicion del pentéxido de nitrégeno para generar

dioxido y oxigeno.

1
N205 - 2N02 +EOZ

El balance de moles para la reaccion irreversible mono molecular es:

A - Productos

t= 0 nAo
t>0 ‘ nAOXA nAOXA
t=t ny Np

Ny = Nyg — NaoXy
Luego,
X, = Zde7T4 (2.16)

Nag

Para sistemas a volumen constante o densidad constante, el balance
estequiométrico es similar, pero en términos de concentracion, obteniendo:
Ca = Cpo — ChoXy |
X, =04 (2.17)

Cao
Derivando la concentracién C4 respecto al tiempo,

B 29X 4
- CAO at

dC 4
at

Reemplazando en la ecuacién de velocidad (2.5) se tiene,

ac a
T = == —Cao 5 = KGao" (1= X"
Luego,
2 = k(L= X" | (2.18)
Aplicando logaritmo,
ax - '
in(Z2) = Ink +nIn(1 - X,) | (2.19)

La ecuacion (2.19) toma la forma de una recta, cuya pendiente es el orden de

reaccion,
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Generalizaciéon del balance estequiométrico
Sea una reaccidn cualquiera donde el reactivo A sea el limitante.

aA+bB+--->cC+dD+ -

A+2B4+ - 5SC+2D 4
a a a

t= My MNpo Neg Mpg

b .c d
t>0 NyoX4 2 TaoXa ~NaoXa EnAGXA
tl= t nA nB nc nD

Ny = Nyp = NyeXy

Ng = Npgg — 7 Mola
_ C

Ng =Ngp + EnAOXA

d
Np = Npe + EnAoXA

Se define:
.. Teactivoinicialenexcesoi _ ny, _ Cipp _ Fig :tz 20)
U™ reactivo limitante inicial M40 - Cao Fao )

Donde F, es el flujo molar de componentes i

Usando la ecuacién (2.20) para cada componente, el balance resulta:

My =10 (1 = Xy) ' (2.21)
np = 4o (05 ~ 2Xa) 222)
ne =4, (6 + EXA) (2.23)
np =g, (65 +2X,) | (2.24).

Reacciones irreversibles bimoleculares 7
Por ejemplo, la descomposiciéﬁ del clorurg de hidrogeno:
, 2HI = I, + H,
La descomposicién alcalina del acetato de etilo
CH3;CO00CHy + NaOH - CH3C00Na + C,HsOH
A+ B - Productos

~ En estas reacciones se presentan dos casos:;
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CASO I: Cuando los indices estequiométricos y las concentraciones

iniciales son las mismas.

CAO = CEo
El modelo de ecuacién cinética es:
—?‘A = kCApCBq (225)

El balance estéquiométrico resulta,
Ca = Cao(1 = X,)
Cs = Cao (85 — 2X4) = Cao(1 = X,)
—14 = kC,PCe7 = kC,PC,7 = kC, PP = k"
En todo tiempo, las concentraciones de A y B son iguales. Liego la
ecuacion cinética (2.25) resulta similar al de una reaccién mono

molecular.

CASO 1II: Si los indices estequiométricos o las concentraciones son

distintas.
Cao # Cho
La ecuacion cinética es:
—1 = kC,PCp7 | (2.26)
Aplicando logaritmos | |
In(—ry) =Ink +p InC, + q InCy (2.27)
Y= a,+a.X; +ayX, (2.28)

La tinica solucion se obtiene mediante regresiéh polinomial. Sea,
y=a,+ lel + aX, |
Xy=mna,+a; XX +a, %X,

ZXiy=a,LX+a, TX 2+ a, T X, X,
XXy = ao' Xyt a XXX, + a, T X,

El sistema de ecuaciones a resolver es,

n ZXJ. XXz |ya, Xy :
X, IX? TXX||a] =T xy (2.29)
2 X, 2X. X, Exzz a2 LXoy

El problema se puede resolver, recurriendo a los métodos numéricos: Euler,

Gauss-Seidal, Jordan, o usando softwares como: polymath, math cad, u otros.
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7

Ejemplo 2.5
Los datos de la tabla siguiente corresponden a la reaccion:

CO(gy + NOy(gy = COzg) + NO(g)

Determine el orden y la constante de velocidad.

TABLA N°2.1
CONCENTRACIONES INICIALES DE LOS REACTANTES Y
| VELOCIDAD DE REACCION
N® [CO], [NO,], —Ta

Experiencia (mol/L) (mol/L)  (mol/L)h’!

1 3,00x10%  0,4x10° 2,28x10°
2 3,00x10*  0,8x10%  4,56x10°
3 3,00x10%  0,2x10 1,14x10°8
4 6,00x10%  0,4x10* 4,56x10°8
5 1,83x10%  04x10°  13,68x10*

Fuente:
http://fresno.pntic.mec.es/~fgutie6/quimica2/ArchivosPDF/Ej 03 sol.pdf |

Soluciéon
Ecuacién estequiométrica: A+ B ->C+D

Cao # Cho
Entonces, la ecuacidn cinética es:

—14 = kC4PCp1

Aplicando logaritmo a esta expresion

In(-ry) =Ink +pInCy + q InCy

Y= a,+a.X,+ aX;
La solucion se da mediante regresion polinomial. Transformando los datos
experimentales se obtiene la tabla N° 22 paran=35

%X, =-38,07373 ¥ X, = —50,63315

Y X% =292,3777 ¥ X,% =513,708

2 XX, = 38555865 Y X;y = 653,49862

> X,y = 866,7637 Yy =-85.49763
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TABLA N° 2.2

VALORESDE X1,X2EY
A1 X2 X
In[col,  W[NO,l,  In(=ry)
-8,111 -10,120 -17,59
-8,111 -9,433 -16,90
-8,111 -10,810 -18,28
-7.418 -10,120 16,90
-6,319 -10,120 -15,80

Fuente: Elaboracién propia a partir de datos
Usando la regla de Cramer se resuelve el sistema de ecuaciones como
sigue, '
5 . —3807373 —50,63315
—38,07373 292,3777  385,55865 .
-50,63315 385,55865 513,708 |=2237538.26 — 2237526.41 =11.84764

5 —38,07373 -50,63315
—38,07373 292,3777 38555865

—85.49763 --38,07373 —50,63315‘

6534986  292,3777 38555865
a, =| 8667637 38555865 513,708 |= RIS _ g goeg
—8549763 —38,07373 —50,63315 '
653.4986  292,3777 38555865
5 ~85.49763 —50,63315
—38,07373 653.4986 38555865 _ :
a; = |-50,63315 8667637 513,708 | = t0RLSMEN0 | g ggq95
5 —85.49763 —50,63315 o
~38,07373 653.4986 385,55865
5 —38,07373 —85.49763
—38,07373 2923777 .653.4986 | |
a, = |-50,63315 38555865 8667637 | =20 L IPLNEE _ g ggq
5 —3807373 -85.49763 '
—38,07373 2923777  653.4986

De donde se obtiene: p=1 vy g=1
Ink = 0,60
k = 1,822 (L/mol) h!

Entonces, la ecuacion cinética es: —r, = 0,60C,Cp
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Determinacién de la velocidad de reaccién
En el andlisis del método diferencial, la velocidad de reaccion generalmente
no se conoce, sino se determina a partir de los datos de concentracién y tiempo
de algin reactante o producto. La derivada (—dC,/dt) puede ser evaluada
usando algunas técnicas disponibles como son'®: |

¢ Diferenciacion grafica

e Numérica (3 puntos)

_ ¢ Regresion polinomial

Método Grafico
Implica gréﬁcar AC4/At en funcién del tiempo y luego trazar la curva,
tomando en cuenta 4reas iguales. Posteriormente, se determinan las

velocidades para cada tiempo 1.

Con los datos de Cy4 y 1 se elabora la siguiente tabla y se gréfica.

TABLA N°2.3
VALORES DE CONCENTRACIONES EN CADA TIEMPO
Ca r AC, /At aC, /0t

S

to (Car = Cao)/(ty — t5) (%CTA)O

Ca

ot
—

(Caz — Car) /(3 — 1) (aaLtA)l

Ca (Caz — Caz}/ (83 — t3) (aa%)z

:9‘
NN NS
N/ N/ NN\

o+
=

Ca4 (Cas — Ca3)/(ts ~ t3) (%)3

e

Fuente: Elaboracion propia

Se grafica AC,/At en funcion del tiempo y se traza la curva. En los puntos

donde corta a los gjes verticales, se determina el valor que corresponde a

ac .
(—A) para cada tiempo.
at /,
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FIGURA N° 2.2
DIAGRAMA DE AC, /At EN FUNCION DEL TIEMPO.

Y

te t t 2] ta ts
Fuente: Elaboracién propia

Método numeérico

Si el intervalo At son iguales se pueden usar formulas de diferenciacién. Por

ejemplo, el de 3 puntos.

’ = _3yu+4y1_y2 (2 31)

Punto inicial Yo ™

Puntos intermedios y, = yzz;hya (2.32)

©_ Yo~y +3ys
I T— (2.33)

Ultimo punto V2
Meétodo de regresion polinomial
Consiste en expresar las concentraciones mediante un polinomio de orden
“n”,
Ca = Qo + ayt + ayt? + . a,t" (2.34)
Se determinan las constantes @; usando el polinomio. Luego se derivan

respecto al tiempo.

24 = g, + 2a,t + 3azt? + . nanthd (2.35)

Asi a cualquier tiempo ¢ se obtiene la velocidad.

57



Ejemplo 2.6

La cinética de la reaccion entre el para-toiuensulfonato de metilo y el yoduro
sodico en disolucién acetona a 26,5 °C fue seguida por el método de
valoraciones. Se usaron concentraciones iniciales de cada reactivo y las

concentraciones de cada reactivo en diferentes tiempos son:

TABLA N° 2.4 |
CONCENTRACIONES DEL REACTIVO EN DISTINTOS TIEMPOS
Cax10? (mol/L) ) Cax10? (mol/L) £ ()
5,00 0,0 4,03 4.0
4,85 0,5 3,86 5,0
4,72 10 3,70 6,0
4,48 2,0 3,55 7,0
4,26 3,0 3,40 8,0

Fuente: Avery H.E., (2002)
Determine el orden de la reaccion y la constante de velocidad, usando los
métodos: grafico, numérico y de regresion polinomial.
Sdluci(m
1.- Se propone la reaccion: A+ B — Productos
2.- Se postula el modelo de la ley de potencia para la velocidad de
reaccion:  —1y = kC,PCpY
Pero como la Cy4, = C,, entonces

=Ty = kCA(p+q) = kCAn

Método grafico
Con los datos del problema se obtienen los AC,/At, luego se grafica en
funcion del tiempo. Postériormente, se traza la curva correspondiente
tomandq'f;n cuenta las dreas iguales, y de la intercepcion al eje de ordenadas
se obtienen las derivadas dC,/dAt que aparecen en la tabla. Finalmente, se

grafica In(-r4) en funcién de In C4 para obtener la constante de velocidad.
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TABLA N° 2.5
ELABORACION DE DATOS DE LOGARITMO DE VELOCIDAD
DE REACCION Y DE LA CONCENTRACION

Cax10?  t 24 2102 ZAx102  In(-1)  In(Cy)

{mol/lt) (h)
5,00> 00 (03 -0,32 -5,744 2,995
4857 05 7 -026 0,28 5,878  -3,026
472 10  -024 -0,25 5,967  -3,053
448 20  -022 0,22 6,110  -3,106
426 3,0  -023 -0,20 6214 -3,156
403 40 0,15 -0,17 6342 3211
386 50 016 -0,19 6,450  -3,255
3,70 60  -0,15 -0,15 -6,502 -3,297
3,55 70  -0,15 -0,15 -6,502  -3,338
3,40 8,0 -0,15 6,502 -3,381

Fuente: Elaboracion propia
FIGURA N°2.3
GRAFICA DE In(-1,) EN FUNCION DEL In(C,).

[ o =}
r T T ] 1 T J,U_I
-3;5—-3;4——3.3—-3.2 37 é 2,9
5.8
o= = / =
z & .
x % B2 & Seriesl
[ A
- _———/;Z — — Lineal (Series1)
el —= =2,0292x + 0,235
‘_ = Y r r
/,/ 6 - RZ = 0'94
In CA i

Fuente: Elaboracidon propia
De la ecuacién de la figura se obtiene: y=2,0292x + 0,235
Resultando: n=2,0292 y In £ =0,235, de donde k= 1,265 L/mol h™*.



Meétodo numérico

Se determinan las siguientes derivadas:

_ 0C4 _ —3(0,05)+4(0,0485)—-0,0472 _

— ’ - -2
t=20 Yo =, - 2005) = —0,32x10
t=005 yl— — 9Cy _ ~(0,05)+(0,0472) _ —0,28x10‘2 .

at 2(0,5)
Para ¢ = 1 hora, hay cambio de intervalo. Luego se presentan dos opciones:
como punto intermedio (entre 0 y 2 h) 0 como primer punto. Considerando

como primer punto:

t=1 yz’ — aai:' — --3(0,04-72)-?—2((01,)0448)—0,0426 — _0,253(10_2

Los sucesivos puntos son intermedios.

a& — —(0,0472)+(0,0426) — _0‘23x10_2
at 2(1)

t=2 yz,:

Asi sucesivamente. Para el altimo punto,

3Ca _ 0,037-4(0,0355)+3(0,034) _
a T2 -

t=8 Vg = —0,15x1072

Con los valores obtenidos se elabora la siguiente tabla,
TABLA N° 2.6
LOGARITMO DE VELOCIDAD Y DE LA CONCENTRACION

Cax10? t L4102 In(-14)  In(Cy)
(mol/it) {h}

5.0 0.0 0320 5744 2,995
485 05 -0,280 5878 -3,026
472 1,0 02600 5952 -3.053

448 20 20,230 6,075 -3,106
426 30 -0,225 6,097  -3,156
4,03 ° 40 -0,200 6215 3211
38 5,0 20,165 -6,407  -3,255
370 6,0 0155  -6460 3297
3,55 7,0 -0,150 6,502 3,338
340 80 0,150 -6502  -3381

Fuente: Elaboracion propia
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FIGURA N° 2.4
GRAFICA DE In(-r,) EN FUNCION DEL In(C,).

g
d

C

c S e e J et i, I——" ¥; S—- S | -

T ¥ M

® g
T s .
X b o 6,2 4 Seriesl
- —
e — = — . — Lineal (Series1)
* -_;""‘k - -y =2,0127x + 0,2204
RZ = 0,9652

Fuente: Elaboracién propia
De la figura se tiene la ecuacion: y =2,0127x + 0,2204
Resultando # = 2,0127 y de Ink = 0,2204, se obtienc k£ = 1,247 L/mol h™..

- Método de regresion polinomial
Se grafica C4en fancién del tiempo y se pasa un polinomio de segundo orden,
obteniendo la siguiente ecuacion,
Ca = 0,0499056 — 0,002747t + 9,649x10°¢2

Derivando respecto al tiempo

"ai: = —0,002747¢t + 19,298x105¢

Seguidamente, para cada tiempo se¢ determina la coﬁcentracién y la
velocidad de reaccion. Luego, se grafica logaritmo de la velocidad en
funcién del logaritmo de la concentracion. Por regresion lineal se obtiene
la ecuacion siguiente:

y=2,0547x +0,3102
De donde: n=2,0547

Ink=0,3102,

Luego  k=1,363 L/mol h'l.
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2.7.2 Método Integral
En este método se supone un modélo cinético:
-1y = kCy" E e (2.36)
Se asigna un\valor-a n 'y se resuelve la ecnacion. Por ejemplo, paran =1

for %A= [trat

Cao0 Ca

In (C—A—) = kt - (2.37)

Ca
Una gréafica de In Cy, /C4 en funcién del tiempo resulta una recta que pasa por
el origen de coordenadas y cuya pendiente es k.
Si todos los datos experimentales caen sobre la recta, entonces el modelo
propuesto es correcto. En caso contrario se propone otro valor de # v se
prosigue el calculo hasta obtener un resultado satisfactorio.
Ejemplo 2.7
Resolver el problema del ejemplo 2.6 del método diferencial, es decir la
reaccion entre el para-toluensulfonato de metilo y el yoduro sédico usando el
método integral para los mismos datos de la tabla:
Solucién.

“Suponiendo # = 2.

—Ty = —?;—: = kC,?
TABLA N° 2.7
1/C4 EN FUNCION DEL TIEMPO
1(h) 1/Ca 1(h) 1/C4
0,0 20,00 4,0 24,81
0,5 20,62 5,0 25,90
1,0 21,18 6,0 27,03
2,0 2232 7,0 28,17

3,0 23,47 3,0 - 2941

Fuente: elaboracion propia
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FIGURA N°2.5
GRAFICA DE 1/€, EN FUNCION DEL TIEMPO

35 ——— —
30 —
25 /e
W -
g 15 —— — ¢ Seriesl
wWEE————— Lineal (Series1)
y=1,173x+ 20,01
0 O i [ — . R2 = 0'9998
0 5 10
t{h)

Fuente: elaboracién propia
Se observa en la figura que todos los datos caen sobre la recta. Por lo tanto,
la reaccion es de segundo orden y de la pendiente de la ecuacién se obtiene la
constante de velocidad m = k=1,173 L/mol h’!,
Ejemplo 2.8
Para la reaccion entre :el tiosulfato sddico y el yoduro de metilo a 25 2C, Slater,

obtuvo los datos que se indican en la tabla siguiente.

TABLA N° 2.8
CONCENTRACIONES DEL TIOSULFATO SODICO Y EL YODURO
DE METILO EN EL TIEMPO
t(min) _ [Na;S,05] (mol/L) [CH3I] (mol/L)
0,00 35,55 18,25
4,75 30,5 , 13,40
10,00 27,0 9,90
20,00 232 3 6,10
35,00 20,3 3,20
55,00 | 18,6 1,50
oo 17,1 - 0,00

Fuente: Slater J. (1904)
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Considerando que la reaccion ocurre isotérmicamente calcule el orden de la
reaccion y la constante cinética correspondiente.

Solucién

Se observa que en el tiempo infinito se agoté el yoduro de metilo, lo que

indica que es el reactivo limitante (A).

1.- Ecuacién estequiométrica: A + B - Productos
Ca=Cao(1—Xy) 5 Cp=Cro— CyoXy
0y = 8o = 255 _ 1 949
Cao 1825

Cp = Cao(B5 —1) + C4
2.- Ecuacion cinética: —1, = kC4PCp?
Cao #Cpo

Reaccion irreversible a volumen constante

_‘ZL: = kC4P[Cao (B — 1) + 414

_E;TA = kCsP[0,948C4, + C4]?
Sea, b = 0,948CA0

._a_acf — kCAp[b + CA]Q

CASO I: suponiendo p=g =1

9G4

at = kCA(b + CA)

Integrando la expresion,

¢
fCA % _1lp egso | —kt
CaoCalb+Ca) b "\Cdof. .,

Reordenando y reemplazando datos,

)=kt

1 (C’A+17,301
17,301 1,948C4

y=mX |
Se calculan los valores de y, y se grafica en funcién del tiempo

obteniéndose la figura siguiente:
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FIGURA N° 2.6
GRAFICA DE y EN FUNCION DEL TIEMPO

0,12 - -
0’ 1 R W —— 'ﬂ""“

0,08 H——T———x

> 0,06 i
— oe— # Seriesl
0,04 v

- — © + ——Lineal (Series1)
0,02 / _ : v = 0,002x + 0,0001
0 | - . R?=1
0 20 40 60
t {min}

Fuente: Elaboracion propia
Se observa que todos los datos caen sobre la recta. Por lo tanto, la reaccidn
es de segundo orden cuya constante de velocidad es la pendiente m = k =

0,002 L/mol min™L.

2.7.3 Método de las velocidades iniciales'
En este método se requiere conocer la velocidad de reaccién inicial para una
concentracion dada.
Sea la ecuacion cinética: —7, = kC,"
Aplicando logaritmos,
In(—ry) =Ink + ninC,
La expresion resulta una recta cuya pendiente es el orden de la reaccion y del

punto de intercepto se obtiene la constante de velocidad.

Ejemplo 2.9
La reaccion del 6xido nitrico con oxigeno:
2NOgy + Oz¢gy = 2N0Oy(y
Ha sido estudiado midiendo la variacion de la presion total. Para una presion
de oxigeno constante se han obtenido los siguientes datos de velocidad.
P NO (torr.) 538.5 450 360 2745
-r4 (torr./s) 6,0 4,12 256 148
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Determine el orden de la reaccion respecto al NO.
Solucion
Suponiendo la ecuacién cinética: —r, = kP, Pg?
Aplicando logaritmos,
In(—ry) =Ilnk +plnPyy+ qlinPg,
Pero la presion del oxigeno es constante, luego:
In(—-r)) =Ink +pinPy,
Usando los datos se obtiene ]a figura siguiente, donde se observa que todos
los datos caen sobre la recta. Por consiguiente, la reaccion es de segundo
orden y la constante cinética se obtiene del punto de interceptoM
m = -11.308 =1n &’. Luego,
k7=1,228x107 torr™ 571,

FIGURA N° 2.7
GRAFICA DE LN(~r,) EN FUNCION DEL inPy,
2 ,,,,, —
»_
1,5
T 1 — — /
= A # Seriesl
0,5 _;// -__——__wm‘“ﬁ Liqeal (Seriesl)
0 : : : ; 'y =2,0826x - 11,308
54 56 58 6 62 64 R=09999
_ InPNO

Fuente: Elaboracion propia :
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2.77.4 Método de las presiones totales

Este método se usa para reacciones en fase gaseosa a ¥y T constantes!. A
diferencia de los otros métodos se requiere conocer la estequiometria de la
reaccion para determinar el cambio del nimero de moles. Es decir, el método
se limita para v # 0

Sealareaccion: ad + bB —» ¢C +dD

v =2V _
Se define: 8, = Z;"i e (2.38)
t=0 Pao Pgo  Poo  Ppo
t=t PA PB PC PD
Pr=P,+Py+P.+ P ' ' (2.39)
Pro = Py + Pgo + Py + Ppo ' (2.40)
Usando la relacion de velocidades
rTA_TB_Tc.T™
a b ¢ d
Luego,
_13Ps _ _19Pp _ 19Pc _ 18Pp
adt  bd ca dat (241)
Derivando la ecuacion (2.39) ,
0Py = 0Py + 0Py + 0P + P, (2.42)

El objetivo es expresar la presion total en funcién de la presion de A. Es

decir, Pr=f({P1) _

a+b—c—d
a

opy = ( )P, = —6,0P, '(2.43)

Integrando desde el estado inicial a un estado cualquiera,

Pr - PTo.,F “‘5A(PA - PAO)

Pr—P
P, = Py, — Fr-fro) = o) (2.44)
A
. « g —BCA n
Para la ecuacion cinética: —ry = el kCy
como,
__Pa _ Pao _ (Pr—Pro) ‘
Ca = RT ~ RT RTS, (2.45)
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Derivando,

aCa — 1 &-‘
5=~ (50) (246)
Reemplazando (2.45) y (2.46) en la ecuacion cinética resulta,
1 (3PTN _ 4 (Pao _ (Pr=Pro)\"
RT8, (?) =k (RT RT &4 ) (247)

Se resuelve la ecuacion (2.47) proponiendo un valor entero al orden de

reaccion y resolviendo la integral.

Ejemplo 2.10

A 155°C, la descomposicién en fase gaseosa del perdxido de diterbutilo esta

dada por!:
+ (CH3)3C00C(CH3); - 2(CH3C0), + C,Hy

La tabla siguiente contiene los resultados obtenidos. por Ralley y

colaboradores para la presion total P en el tiempo ¢ medida a un volumen fijo.

P(torr) 169.3 1893 207.1 224.4 2402 255 269.7 282.6

{(min.) 0 3 6 9 12 15 18 21
Determine €] orden y la constante de velocidad. -
Solucion.

Reaccion irreversible, fase gaseosa

A->2B+C

1.- Ecuacion estequiométrica:
8a="5=2;  Pry= Py =1693
2.~ Usando la ecuacion (2.47) para n = 1
ap
(%) = k(2Pso + Pro = Pp) = k(3Pr, — Py)
Integrando,

for =2 = [fkae.

Pro (3Pry~Pr)

3Pro—Fy

In (—EPL) = kt
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‘La expresion toma la forma de una recta, graficando los datos se obtiene.

FIGURAN°28
GRAFICA DE y EN FUNCION DEL TIEMPO

0,45
0,4
0,35
0,3

. 0,25
0,2
0,15
.01
0,05

+ Seriesl

Lineal (Series1}

== | - 0,0194x + 0,0018
7 R? = 0,9999

Fuente: Elaboracion propia
Se observa que todos los datos caen sobre la recta. Por consiguiente, la

‘reaccion es de primer orden y la constante cinética m =k = 0,0194 min™.

2.7.5 Método de la vida media

La vida media se define como el tiempo necesario para que la concentracién
del reactivo limitante disminuya a la mitad de su valor inicial'®. Para un

reactor batch a volumen y temperatura constantes.

CASO I: Reacciones de primer orden: A - P

-8C,
T = = ky

Integrando la expresion,
In (ﬁ) = kt

Ca

Parat =ty ;: Cy= CA"/Z
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ty, == ' (248)

La expresion de arriba indica que, en reacciones de primer orden, el tiempo

de vida media es independiente de la concentracion inicial.

Generalizando para reacciones de primer orden con cualquier periodo

fraccional.

I |
tyy, = 2L (2.49)

Donde fpuede ser 2, 3, 4, 5, etc.

CASO II: para reacciones de segundo orden: 24 - P

__—6CA 2
~T4 = 3t = kCh

Integrando la expresion,

L=kt
€a  Cao

Parat = t1/2; Cy = CA"/Z

1
kCaq

ty = (2.50)

>

En reacciones de segundo orden, el tiempo de vida media depende de la

concentracion inicial del reactivo limitante.

Para dos experiencias con concentraciones iniciales distintas, se obtiene:

(2.51)

CASO III: Reacciones de cuélquier orden » # 1 se puede generalizar |

la expresion del tiempo de vida media. Asi:

_ —=8C4 n
A= =k
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Reordenando e integrando

¢ — t
fC; CA naCA = J-O kat
Cal ™™ = Cap™ ™" = —(n— Dkt

Parat = t1y,; Cy = CAO/Z

Cao 2" - 1) = (n - Dkty /s

_ o~ 1-n(1=2"1)
ty, =G T
_7h-1
Haciendo, cte = (t:—n)k) (2.52)
tr, =ctex Cyut " ' (2.53)
/2 0

Para dos experiencias con distintas concentraciones iniciales y de orden n

se cumple,
(tI/Z)z (Cag)2 ]t : |
(tl/z)l - [(CA0)1] . ) (254)

Conoctendo los tiempos de vida media para dos concentraciones iniciales

distintas, se determina el orden de la reaccion.

Aplicando logaritmos a la écuacién_ (2.53)
n (tl/z) =Incte+ 1-n)InCy - -oes)

La grafica de /n #12 en funcion del logaritmo de la concentracion Cao

resulta una recta, de cuya pendiente se calcula el orden de reaccion.
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Ejemplo 2.11
Para la reaccion: A + B = Productos

El tiempo de vida media resulta de 250 segundos para una concentraciéon
inicial de 1 mol/L, mientras que al variar la concentracién inicial a 1,5 mol/L,
el tiempo de vida media resulto 111 segundos. Determine: el orden y la

constante de velocidad de la reaccion.

Solucién

Datos: (tl/z)1 =250s ; Gy =1mol/L

(1:1/2)2 =111s ; C,, = 1,5mol/L

Usando la ecuacion (2.54)

22 = [1,5]'" = 0,444
250

Aplicando logaritmos se obtiene el orden n = 3.

Calculo de la constante de velocidad.

cte= Tt 0 = 250 (1)2 = 250
- CAol_n /2 Ao
i

e = (1-n)cte  —2(250)

= 7,5x1073 (L/mol)? 5!
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2.7.6 Método de las propiedades fisicas

Durante una reaccién quimica se puede medir alguna propiedad fisica
relacionada con la concentracién de algin reactivo o producto, a distintos
intervalos de tiempo en lugar de concentraciones o presiones” . Las técnicas

mas usadas son:

a) Medicién de la conductividad eléctrica'>"’

Se aplica generalmente en el estudio de reacciones donde intervienen iones
que presentan conductividades idnicas relativamente altas especialmente
iones de H" y OH'". Cuando la reaccién implica especies iénicas y tiene lugar
en un disolvente muy polar, puede ser apropiado seguir su avance por
conductimetria. Por ejemplo, la hidr6lisis alcalina de un éster.

RCOOC,Hs0H + OH™ 2 RCOO™ + C,H;OHOH
Al avanzar la reaccién, la conductividad eléctrica de la disolucion disminuye
debido a que la conductividad del ion RCOO" que se forma es bastante inferior
a la del reactivo ion hidréxido. En soluciones diluidas, la sustitucién de un
ion por otro de distinta conductividad jénica es proporcional a la velocidad
de concentracion del ion reactivo.
b) Medicién de la rotacion éptica
El método, se usa solamente para sustancias que son opticamente activas. El
primer ejemplo de estudio detallado del avance de una reaccién quimica es el
trabajo de Wilhelmy en 1850 sobre la hidrélisis de la sacarosa en disolucién
acida utilizando un polarimetro. ‘

Sacarosa + H>O 2 glucosa + fructuosa

Puesto que la sacarosa, glucosa y fructuosa son todas ellas Opticamente
activas, los valores del angulo de rotacién de la luz polarizada a, son funcién
de la concentracién de las tres especies. Mientras que la sacarosa presenta
(a = +66,5°) y la glucosa (a =+52,7°) ambas son dextrdgiras, la fructuosa
(0. =-92,4°) es muy levégira, resultando que al llevarse a cabo la reaccion de
hidrdlisis, el angulo de rotacién se hace menos positivo, pasa por el valor cero

y se hace negativo. Por eso, este proceso quimico ha sido frecuentemente
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denominado como inversidn de la sacarosa. Los célculos indican que el
angulo de rotacion cero se alcanza cuando la reaccién ha transcurrido
aproximadamente al 86 por ciento del total para completarse. En general, si
se conoce el dngulo inicial de rotacién debido solo a la sacarosa, las lecturas
posteriores del polarimetro permiten conocer con precision la concentracion
de la sacarosa que permanece sin reaccionar.
¢) Método espectrofotométrico
Si una solucién satisface a la ley de Beer-Lambert, la absorbancia de un
reactivo o producto es proporcional a su concentracién. Por consiguiente,
eligiendo una regién del espectro donde la absorciéon es de un solo
componente de la mezcla reaccionante puede seguirse la reaccién
espectrofotométricamente, mediante la medida de la absorbancia a una
determinada longitud de onda en funcién del tiempo. Los ejemplos mds
sencillos de la utilizacion de la espectrofotometria para seguir el avance de
una reaccion quimica son: i) Una de las especies reaccionantes absorbe en el
visible o ultravioleta, mientras que todos los productos son transparentes en
este intervalo de longitud de onda. ii) Uno de los productos absorbe bastante
o mucho en el visible o ultravioleta, mientras que todos los reactivos son
transparentes en este intervalo de longitudes de onda. Por ¢jemplo: la reaccion
entre el ion permanganato y el acido oxalico,

2Mn0,~ + 5C,0.H, + 6H* 2 2Mn*? + 10C0, + 8H,0
Mientras que el ion permanganato absorbe bastante en el visible, con una
longitud de onda de absorcién maxima Amq @ 523 nm, ninguna de las otras
especies absorbe a longitudes de onda superiores a 300 nm. Por consiguiente,
puede seguirse el avance de la reaccion observando la disminucion de la
absorbancia debida al ion permanganato.
d) Meétodo dilato métrico
Si una reaccion quimica implica cambio de volumen, dicho cambio es
proporcional al avance de la reaccidn. Esta técnica ha sido muy utilizada

especialmente para seguir el avance en los procesos de polimerizacién por
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adicion. Otra aplicacidn es, la hidrélisis catalizada por dcidos del acetal que

produce aumento de volumen que se mide mediante un dilatémetro.

CH3CH(OC,Hs), + Ho0 —  CH;CHO + 2C,H5OH

La variacién del nivel de liquido en el capilar se mide mediante un

catetometro y se determina el cambio de volumen.

¢) Método de desprendimiento gaseoso

Se aplica, cuando en una reaccion en disolucion uno de los productos es

un gas. Por ejemplo, la descomposicion del cloruro de diazobenceno.
CoHsN,Cl = CgHsClL + N,

Se mide el volumen de N; liberado en el tiempo.

Tratamiento cinético usando propiedades fisicas’
Sea la reaccién quimica: ad + bB = ¢C + dD

Donde 4 sea el reactivo limitante, entonces el balance estequiométrico es:

t=0 Cao Cpo Ceo Cpo
b ¢ d
t>0 CyupXy ~CaoXa ~CaoXy ~CaoXa

t=t CA CB CC CD

Luego,

b
€a = Cao(1—Xy) ; cg=Cgy— - CaoXa

d
cc =Lco + ECAOXA ; €p = Cpo +ECA0XA

Sea A la propiedad fisica seleccionada, entonces:

A=A+ Ay + 25 + A0+ 2 (1)
Donde /. considera las constantes que influyen en el valor de 1a propiedad
debido al medio, tipo de recipiente, etc. Suponiendo que cada A sea

proporcional a la concentracién molar, entonces,

Ay =aly = QCAo(l —X4) - (2)
A5 = BCs = B (Cao — 2 CaoXs) 3
Ao = ¢Cc = ¢ (Coo + £ ChoXy) )
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Ao =¥Cp =¥ (Coo +2CaoXy) 5)
Donde a, 3, ¢ y v son constantes de proporcionalidad.
Parar=0, Xy=0

Ao = Am + Aup + 5o + Aco + Apo

Ao = Am + aCpo + BCho + $Ccy + ¥Cpo (6)
Cuandot =1y Xy =Xy

’?’r = ;i'm +aCAa(I_XA)+ﬁ(CBo _ECAOXA)+¢(CC0 +£CA0XA)+
a a

d
y(CDo +;CA0XA) (7)
Parat =0, Xy =1 |
A=+ B(Ch-2C )+ 4Cr SC ) nC, + 00,y B
[4) (4} a

Haciendo (8) — (6)

’q’oo _)Lo = _aCAo _ﬂECAa +¢£CA0 +y£CAo
a a a

o 0

2, -4, = Ca [—a&—bﬁ+c¢+dy] : C)
a

Restando (8) - (7), 7
b ¢ d
A, — 4, :_aCAo(l_XA)—ﬁ;CAo(l_XA)+¢;CAo(]_XA)+]/ECA0(1_XA)

-4 = XD o pacpray] (10)
a

4] (3

Haciendo (7) — (6)

A =4, =M"—)[—-aa—‘bﬂ+c¢+d}f] | (11)
a

Relacionando (11) y (9) se obtiene,

-4
XA - ;i'r fr]
A, =4, (2.56) _
Asimismo, relacionado (10) con (9) resulta,
A, —A (2.57)
1-X)=—"—- .
(-X)= 2=
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Ejemplo 2.12

La hidrélisis del nitro benzoato de etilo con hidréxido sodico acuoso se siguio

a 25 °C valorando el hidréxido en diferentes tiempos de reaccion con HCI

0,0IN. Si las concentraciones iniciales de ambos reactivos fueron 0,01N,

determine el orden, la constante de velocidad y el tiempo de vida media de la

reaccion a partir de la siguiente informacién.
t(s) 76 112 177.6 2672 644 oo
Vuci(ee.) 93 9 85 79 61 0

Solucién: |

Sea la propiedad fisica A = V (volumen de HCI)
o =0y % =no se conoce

Reaccion quimica, A + B — Productos

Concentraciones iniciales ignales, luego la ecuacién cinética,
d9C,

~1y = ——— = k("
Ta at A
CASO I: Suponemos # =1 y resolviendo se llega a,
In Cuo =In L kt
C, 1-X,

Reemplazando la ecuacion (2.60) se obtiene,

l (A”_)‘O)—kt
VI WA

Como X, =no se conoce, entonces hacemos,

ln[iJ =kt=Ini, —-In4,
A

ln)Lt - lnlo - kt

La expresion resulta una recta, cuyo pendiente m = -k

Sin embargo, la gréfica de Ind, en funcion del tiempo muestra que no todos

los datos no caen sobre la recta, por lo tanto, la reaccion no es de primer orden.

CASO 2:paran=2

Cf _9%a jkat
A 0

> =
Cde C
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Reemplazando las ecuaciones (8) y (9) se obtiene,

4t | kC , t
)

Como A, = () entonces,

1 1 kC,
—=— t
A A A

(] (4] (] -

Usando los datos experimentales se grafica,

FIGURA N°2.9
GRAFICA DE ,% EN FUNCION DEL TIEMPO
t

0,18 —— —
0,16 +— = : S
0,14 '
.0,12
> 01 — e
0,08 == —— = ¢ Seriesl
0,06
0,04

0,02 & - y = 1E-04x + 0,0999
0 — w; T ~T 1 RZ = 1
0 200 400 600 800

t{s)

——Lineal {Series1)

Fuente: Elaboracién propia
Se observa que todos los datos caen sobre la recta, luego, la reaccion es de
segundo orden. '
1

Entonces, m= L 0,0001 vy a=——=0,1
, A o A

@ . [

De donde se obtiene la constarité cinética
k= 0,10 L./mol s!
El tiempo de vida media es de 1000 segundos.
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2.8 Reacciones reversibles

Aunque una reaccioén quimica nunca transcurre hasta conversién completa,
sin embargo, cuando la constante de equilibrio es muy alta se puede
considerar que muchas reacciones son practicamente irreversibles. Las
reacciones que no ocurren comple;tamente y alcanza el equilibrio se

consideran reversibles.

CASO L. Reacciones Reversibles Mono moleculares. Por ejemplo, la
isomerizacion del etilbenceno en sus formas cis y trans. Asimismo, la

isomerizacion del a-glucosa en §-glucosa, etc.

Sea la reaccion,

Ty
ASR
Kz

Se puede descomponer en reacciones elementales,

kl

A—>R

k2

R—> 4
La ecuacion cinética para el reactante A resulta,
—1a = k1 Gy —_'kzcﬂ (A)
Realizando e l balance estequioﬁlétrico,

Ca = Cyp (1- XA)

€ = Cap(Or + Xy) B)
CRo
= T

Reemplazando (B) en la ecuacidn cinética (A) se obtiene,
_ac,
ot

_rA:

=kC,(1-X,)-kC, (0, +X ) )
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En el equilibrio, -r4 = 0 entonces,

k_1_ — (O + X ) :
kz _kc (I_XAe) ®)

Reemplazando en (C) resulta,

ox ko '

= 1-X)e0,+X )-1-X )@, +X
o "0 x KO XD - - X O+ X))
Resolviendo,

X, k(+6,)
ot (G, +X )

(XAe_XA)zk’(XAe_XA) (E)

Integrando la ecuacion ( E) desde el estado inicial resulta,

XA H
j—aXA = [ ko
an(XAe_XA) 0
ln(XAe_XAa)zkrt ' (F)
.XAe _XA .

En términos de concentracion,

n| Cae=Cao | _ 4 G
CAe - CA '

Comparando la ecuacion (F) valida para reacciones reversibles de primer

orden con la ecuacién (H) para reacciones irreversibles de primer orden, se

" . observa que son idénticos.

A — A
In| 2= Lo | =kt -
n{/h*%} (H)

Esto indica que en reacciones de primer orden, las reacciones reversibles
pueden ser consideradas como irreversibles. Entonces, una reaccién

irreversible es un caso especial de- una reaccion reversible, es decir para

cuando k, — 0,

XAe =1
X, =0

0 —

Entonces de la ecuacién (F) resulta,
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1
_ - (I
ln(l—XAJ kr iy

De las expresibnes (H) y (F) para X4, = 0, se obtiene la siguiente relacion:

X, =A -4, (2.59)
Xp—-Xy=4-4, (2.60)
Ejemplo 2.13

Los siguientes datos se refieren a la isomerizacién reversible del etilbenceno

que puede existir en las formas Cis y Trans.

H{min) -0 20 50 80 120 170 =

%Cis 100 92,5 82,3 73,6 63,7 538 171
Evaluar las constantes k1 + k.
Solucién:

1.- Ecuacion estequiométrica:
k1

Cis & Trans
k2
CA = CAD(I-XA) ‘
%Cis = & x100
: C;:b
%Cis
4 =1-
100
2.- Ecuacidn cinética
oC ,
—F,=- =kC
A at . A

Integrando la ecuacion desde el estado inicial resultai,

Eﬂ=h=m !
C 1-X

A A

In

Usando la ecuacion (2.60) resulta,
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(A — Aw) = In(A, — As) — k't

Se elabora la siguiente tabla y se grafica

TABLA N°2.9
LOGARITMO (4, — A,,) EN FUNCION DEL TIEMPO
¢ (min) In(A; — ) t (min) n(A; — 1)
0 Ln(1-0,171)=-0,1875 80 -0,571
20 -0,282 120 -0,763
50 -0,428 170 -1,002

Fuente: Elaboracion propia

FIGURA N°2.10
GRAFICA DE In{2; — 4,) EN FUNCION DEL TIEMPO

0 T 1
100~ 200

€ Seriesl

Lineal (Series1)

— - Ny= -0,0048x - 0,1873
R?=1

7 t (min.)

Fuente: Elaboracion propia

De la figura N°2.9 se obtiene,
a=In(4, - 4,)=-0,1873 dedonde (A —A,)=0,8292

m=—k'= k(+6;) = i =-0,0048
O, + X, e

k, = 0,0048(0,8292) = 3,98x10° min ™

Por otro lado, en el equilibrio se cumple,
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kX, 0,8292

—4 = ‘= = 4,855
k, 1-X, 1-08292
k, = =0,8198x10™ min
4,855

CASO IL: Reacciones Reversibles Bimoleculares'® Por ejemplo, la reaccién
de esterificacion del acetato de etilo. Estas reacciones se pueden presentar de

la siguiente forma:
kl

A+B&R+S
K2

ki

2AE R+ S
kZ

kl

A+ B&SR
2
1.- Considerando la siguiente reaccion:
148
A+B& R+ S8 ' -
k2
Con las restricciones de: Cyp = Cg, ¥ Crp = Csp = 0
Ca=Cao(1=Xa) ; Cr=ChokXy
Cp = Cao(1—Xy) ;3 Cs = CaoXy

2.- Bcuacion cinética: La reaccion se puede descomponer en reacciones

elementales, 0l
A+B—>R+S

k2
R+S—>A+B

La ecuacién cinética para el reactante A resulta,
—Ta = k1CpCp — k3 CRCs - (A)

En el equilibrio la velocidad neta es nula: —7, = 0 luego,

83



k Xpe*
k2 (1-Xpe)(1-X4e)

Reemplazando en (A)

a_ » 9Xa _ 2r1 _ v y2 _ (A-Xae)*Xa®
- at _CAO at - kchO [(1 XA) X‘qez ]

BXA _ kchoz

3t Xad’ [(1 - XA)ZXAéz - (1_—_ XAe)ZXAZ]

Desarrollando y ordenando el término entre corchetes se obtiene:

ax ki€ '
3_: = ;A:zo (XAe - XA)(XAe + XA(l - ZXAE))
Intégrando,
1 l ((XAe"'XA(l—ZXAe))) — k1Ca0 t
ZXAe(i_XAe) (XAe—XA) XAEZ

Evaluando desde 0 hasta X resulta:

In (RaeaCeitze-v) _ ks Cao(l—Xae) ,
(Xae—Xa) Xae

Una grafica del término logaritmo en funcién del tiempo ¢ dara una recta de

cuya pendiente se obtiene la constante cinética k.
Ejemplo 2.14
La'siguiente reaccién ocurre a volumen constante en fase gaseosa

k1

A+BR

k2
Graficar la concentracion de 4 y R en funcién del tiempo para alcanzar el
equilibrio a 100 °C . Las constantes de velocidad directa e inversa son:
ky = 0,93 ce/mol s’y k, = 2,25x107¢ s

- Las concentraciones iniciales de los reactantes son iguales y la presion inicial

esde 1 atm.
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Solucidn:

k1
1.- Ecuacion estequiométrica: A+B {:} R

Ca=Cao(l—Xy) ; Cg="Cho(1- XA) Cr = CapXa

2.- Ecuacion cinética
—7a = k1 C4Cp — kyCp (A)
En el equilibrio la velocidad neta es nula: —1, = 0 luego,

K= Xae
k> CAo(l“XAe)z

Reemplazando en (A)

6C
TA = Cag 2 = kyCho? [(1— X7 =

(1“XAe) XA]
Xae

38X,y _ kiCao
'a—tA 4o [XAQ_XA(l'l'XAe )+XABXA2]
13XA — = 'RICAO at
[XAZ_(X_M""XAB)XA"'I]
Integrando,
1 {2X s +b—VbZ—Zac) _
n (2XA+b+\/b2—4ac - kl,CAf’t (B)

2
14X 402 —a
Xae f

_ YaoPe _ 1(0,5) _
Cao = R, = o0sa(as 0,01634 mol/L

En el equilibrio:

ky _ Xae _ 093 n-3 _
o Clo = Tors = 77mengs 001634x107% = 6,754

De donde: X, = 0,682. Reemplazando en la ecuacién (B) y evaluando

desde 0 hasta Xy resulta:

78029,3751n [0,4652 (2422 _ o

2X4—1,3642



Para una conversion dada se obtiene el tiempo de reaccién, y las

concentraciones de A y R, tal como se muestra en la siguiente tabla:

TABLA N°2.10

CONCENTRACIONES DE A Y R EN FUNCION DEL TIEMPO

Xy t(s) f (min) C4(mol/L) Cr(mol/L)

0,0 0 0 0,01634 0 -

0,1 36847 61,41 0,01470 0,001634
0,2 8 405,5 140,10 0,01307 0,003268
0,3 14 709,7 245,16 0,01144 0,004900
0,4 23 6822 394,70 0,06980 0,006536
0,5 37 920,0 632,00 0,00817 0,008170

Fuente: Elaboracién propia

FIGURA N°2.11
GRAFICA DE CONCENTRACIONES DE REACTANTES Y
PRODUCTOS EN FUNCION DEL TIEMPO
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Fuente: Elaboracién propia

En la figura se observa que la concentracién de R aumenta y tiende

asint6ticamente a un valor constante en el tiempo, lo mismo ocurre con

la concentraci6n de los reactivos que disminuye.
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2.9 Reacciones complejas
Pueden ser en paralelas, en serie o serie-paralelas'’
2.9.1 Reacciones paralelas, simultineas ¢ concurrentes

Una sustancia puede reaccionar siguiendo distintos caminos simultineamente

como se indica:

/B A = B
k2

A —» C A - C
\ ‘ k3
D A - D

En este caso la reaccion predominante se denomina reaccion principal y las
otras laterales. Por ejemplo, una reaccion de importancia industrial es la

oxidaci6n del etileno a 6xido de etileno evitando la combustién completa.

2C0, + H,0

/
T~

CHZ = CHZ + 02

CH,~\CH,
Oxido de etileno

_El producto deseado comercialmente es el 6xido de etileno por lo que se debe

maximizar su concentracién y minimizar la formacién del CO, y H>O.
Maximizacién del producto deseado

Se desea maximizar el producto deseado y minimizar el no deseado.

Sea la reaccion: ry
k1
4 - B No deseado
k2

4 = C Deseado
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o 2
Ecuacion cinética: —r, = k,C,™* + k, C,"

Donde n1 y n2 son cantidades positivas. Se desea que la velocidad de
formacién del producto C sea alta en comparacién con la formacién del

producto B. Se define:

Selectividad de velocidad §

_Tc_kaCa™ &k 2-n1
SC/B —_—-Ei‘bAT—k_iCAn n (261)
CASO I si n; > n; El orden del producto deseado es mayor que del no
deseado. Entonces:

. |
Scrp = e = 2" (2.62)

L¥:]
a=mn,—n, (2.63)

Para que el cociente de la selectividad sea alto, la concentracién del reactante
A debe ser la mas alta posible durante la reaccion. Si la reaccién ocurre en
fase gaseosa, el proceso. debe realizarse sin inertes y a presiones altas. En
disoluciones liquidas, se debe minimizar e! contenido de diluyente. En ambos
casos es conveniente escoger un reactor batch o de flujo piston, porque en
estos reactores la concentracion de A es alta y disminuye progresivamente
durante la reaccién. En cambio, en un reéctor CSTR con mezclado perfecto,
la concentracion del componente A dentro del reactor disminuye y esta

siempre en su valor mas bajo.

CASO 1L si n, < ny . El orden del producto deseado es menor queé del no

deseado. Entonces:

. k — k
&w=%=ﬁﬁa=aﬁ (2.64)

Para que el cociente sea alto, la concentracién de A debe ser la més baja

posible durante la reaccion. Esto se consigue diluyendo el reactante, o
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agregando inertes en el caso de fase gaseosa. En ambos casos debe usarse un
reactor CSTR.

Por otro lado, si los érdenes de las reacciones son iguales »; = 1 entonces:
SC/B =—-__—-—T::-Le__§T_ (265)

CASO III: si E; > E; . La energia de activacién del producto deseado es
mayor que del no deseado. Entonces, para que el cociente sea alto se debera
incrementar la temperatura, lo que implica el aumento de la velocidad de
reaccion del producto deseado. Por tanto, para maximizarrla selectividad Sc/z

debera operarse a temperaturas altas,

CASO IV: si Ezr < E; La energia de activacion del producto deseado es
menor que del no deséado. Entonces, se debera trabajar a baja temperatura,

para maximizar la selectividad Scs.
Calculo de las concentraciones

Para componente A:

Sea la siguiente reaccién paralela donde B es el producto descado:

k1

A - B Producto deseado
k2
4 - C
k3
A - D
Entonces,
__Is
Sgfcp = o

Ecuacion cinética:

Iy = kchnl + szAn2+ k3CAn3
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Para encontrar solucién analitica suponemos que todos son del mismo orden.

Por ejemplo, para reacciones de primer orden n = 1

=13 = "“‘aai: = (kl + kz + kg)CA = kCA

Integrando desde el estado inicial se obtiene,

In<4e = k¢
Ca

Cy = Choe™™t (2.66)
Para componente B:

aCy

T = g = Fra kyCa
GAY:] —kt
LB _

Integrando desde el estado inicial resulta,

CB - CBO = _kl%e_kt + kl%
De donde,
Cy = Cgo + Iy 9:— (1—e~*t) 2.67)

Para los componentes C y D se obticnen similarmente:

Cc = Ceo + k7 %(1 —e™k) (2.68)
Cp = Cpo + ks 22(1 - e™%) (2:69)
Casos particulares:

Si micialmente solo existe el reactivo A4, entonces las ecuaciones (2.67)y
(2.68) conducen a: '
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Cg _ k1

Cc k2
Cc _ ks
Cp ks

Por consiguiente, se cumple la proporcionalidad:
CB: CC: CD = kl: kz: k3 (270)

A cada instante, las concentraciones de los productos estdn en una relacion

constante de proporcionalidad.

FIGURA N°2.12
GRAFICA DE CONCENTRACIONES DE REACTANTES Y
PRODUCTOS EN REACCIONES PARALELAS EN FUNCION DEL

TIEMPO.
2 T T | T
I |
3 4 5
t
&V" Fuente: Elaboracién propia (2014)
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4

Ejemplo 2.15

El reactivo 4 se descompone en tres reacciones simulténeas para formar tres
productos. Uno deseado B y dos no deseados C y D. Estas ocurren en fase

gaseosa y sus leyes de velocidad son:

ki
A = B Producto deseado
k2
4 - C
k3
A = D

g = 0,0010825090(5;_0_%)6,4
re = 0,0015¢20°%(555 ), 5

ry = 0'0050810000(ﬁ—%) €075

¢Cémo y en qué condiciones (P, T, tipo de reactor, etc.) se deberan realizar
las reacciones a fin de minimizar las concentraciones de los productos no

deseados?
Solucion

Se observa que la energia de activacion de las dos primeras reacciones es
mayor que la del tercero, luego la velocidad de formacién de D sera
insignificante respecto a las velocidades de B y C a altas temperaturas.

rg
rerp

SB/CD =
Por lo que se consideraran solo las velocidades de By C.

- 1 i
1 e -
s = —035000(300 T)CA 0.5
re 15

Sa/c =

11
g eson(sisd)
SB/C -3 €495
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A

Luego, la cantidad de producto C no deseado se minimiza realizando la
operaciéon a bajas concentraciones del reactante y operando a altas
temperaturas. Conviene utilizar un reactor CSTR o un reactor tubular con

recirculacion.

Ejemplo 2.16

En un reactor batch ocurre la siguiente reaccién simultanea de primer orden:

4 —- B Deseado

k2
A - C

Después de 90 minutos transcurridos, el 80% del reactivo 4 se ha
descompuesto y el producto contiene 5 moles de B/mol de C. Si inicialmente

solo se tiene el reactivo 4 determine’el valor de k) + .
Solucion
Ecuacidn cinética: -~ —14 = (k; + k,)Cy (A)
Resolviendo la ecuacién (A) en termino de moles se obtiene,
Ny = ngee B)
(1-X,)=e™*
Aplicando logaritmos,
—In(1-X4) _ -In(1-X4) _ -In(1-08) _

k= =20 t —2=001788 (O

., n k
Ademas, 2 =5=22
) ng kz

Luego, reemplazando en (C ),
ki + k; = 6k, = 0,01788 min™!

_0,01788

k, =2,98x103 min'y k, = 14,9x1073 min’".
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2.9.2 Reacciones en serie o consecutivas!’!3

Estas reacciones ocurren Unicamente en presencia de la luz deteniéndose

cuando se apaga.

k1 k2
A—-B->C

Puede seguir dos caminos:

e Todo el contenido es irradiado de una sola vez

¢ Una pequefia corriente se retira continuamente del reactor, es
-irradiada y vuelve al reactor.

FIGURA N°2.13
IRRADIACION PARA REACCIONES EN SERIE

B

L JUNIS
A

Conversién parcial conversion completa
Fuente: Levenspiel (1974)

Reacciones de primer orden, las ecuaciones cinéticas resultan:

Componente A: —14 = k.Cy
Componente B: - —1g = =k Cy + k5C
Componente C: e =k,Cq

Resolviendo la ecuacion para‘el componente A:
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Integrando desde el estado inicial resulta,
Cy = Cppet | 2.71)

Para el componente B

ac
a—tB = kiCy — k3Cp

Resulta una ecuacién diferencial ordinaria de primer orden,
¥+ P(xjy =Q(x)

Cuyasoluciones:  yel P = [ g(x) e/ P9y 4 ¢
Entonces ﬁtilizando esta identidad la solucion de la ecﬁacién es,

CBekzt — klcflq e(kZ_kl))t + C

Kz—k;
Cp = L2840 g—kcat 4 (o-kat
- ka—ky
Condiciones de contorno: Para 7 =0, Cp =0 entonces, € = — :—:—g‘;‘{—‘;
Reemplazando, |
Cp = ::CAO (e"‘l —két) 7_ : @2.72)

Para el componente C: como no hay variacion de moles, entonces la

estequiometria de la reaccién exige que: -
CA0=CA+CB+CC

Reemplazando sus equlvalentes resulta, :
_ kze kit kle"kzt
% ; Co= G 1 -+ e I - en)
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CASO1I: si k, > k; entonces,
Ce = Cyoll — e7*11] o (2.74)
La reaccion esta regida por la primera de las dos etapas.

FIGURA N°2.14

CONCENTRACIONES DE REACTANTES Y PRODUCTOS EN
REACCIONES EN SERIE EN FUNCION DEL TIEMPO

A 4

Fuente: Elaboracion propia
CASOIII: si k, < k, entonces,
Ce = Cup[1 — e7 28] (2.75)
La reaccion estard régida por k2. La mas lenta rige la velocidad de la reaccion.
- FIGURA N° 2,15

CONCENTRACIONES DE REACTANTES Y PRODUCTOS EN
REACCIONES EN SERIE EN FUNCION DEL TIEMPO

Fuente: Elaboracion propia
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Los valores de k1 y k2 regiran también el valor de la concentracién maxima

de B y el momento en que esta se alcance. Este valor se determina haciendo

.9Cp _
que: —= = 0

Entonces derivando la expresion (2.75) e igualando a cero se obtiene:

.]2 = e(kz“kﬂf
ki
In kz/k
Luego, t, = ’Ez—_k:l (2.76)

Donde #max es el tiempo requerido para que la concentracién de B sea méaxima.
La concentracién maxima de B se obtiene también en términos de k; y k

multiplicando la ecuacién (2.75) por e¥zt,

Cg = 1o (E— 1) gkt

kg =k \ky
—ky
Comax _ (k2 /kz—k1 )
somex - (2) (2.77)

FIGURA N°2.16

CONCENTRACION MAXIMA DEL REACTANTE B EN REACCIONES
EN SERIE EN FUNCION DEL TIEMPO

~Y

tmax

Fuente: Elaboracion propia
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Para reacciones de cadena mas larga el tratamiento matematico es similar,

aunque mas laborioso.
Ejemplo 2.17

Para la siguiente reaccion de dos etapas.

k1 k2
A—=B->C

Calcule las constantes k1 y k> si se parte inicialmente de 1 mol de componente

Ay luego de 75 segundos, se alcanza una conversion méaxima de B del 80%.

Solucion
ln(kz/kl).” - .

tmax = ——— =75 , (A)

Ademas,
.-.kz/
CBmax - ﬁ ka—ky _ B
Cao (k1) " Mo (B)

Aplicando logaritmos a (B)

LT ("_) =nl2 = 02231

kz—kq k1 40

Reemplazando (A) en la expresion anterior resulta
75k, = 0,2231
k, =2,975x1073 5!

Para hallar & ‘reemplazamos k2 en (A) y se obtiene,

ky, = 3,63x1072 5!
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2.10 Reacciones en fase gaseosa con volumen variable

En fase gaseosa las reacciones pueden ocurrir a volumen constante o variable.
En un reactor batch, donde el volumen de la mezcla reaccionante varia segin
la estequiometria de la reaccion, la ecuacion de velocidad para el componente

i resulta,

y = 1dn; _ 19(VCy) _ 9¢; | C; 8V
| === —_——

v at v at at vV at (2'78)

Para sistemas a volumen constante el segundo término de la ecuacion es cero.
Sin embargo, en reacciones con volumen variable se puede evitar el empleo
engorroso de los dos términos usando como variable independiente, la

conversion fraccional en vez de la concentracion.

Sea lareaccién quimica: aA + bB - ¢C + dD

Donde 4 es el reactivo limitante, entonces el balance de moles resulta:

t=0 Nap Ngo Neg Npg

| 4 |
t>0 ngeXy 2 ToXa ZMaoXy ~MaoXs

t=t nA nB ‘ nC nD
Luego,
_ ) _ b
ng =nao(1—Xy) Np = Ngy — —MyoXy
— c . _ d
Ng = Ngp + ;nAoXA ; Np =npe + EnAoXA

* Los moles totales son:

Nnr =nA+nB+nc+nD

b c ; d
ny = nAo(l —X4) +np, — EnAOXA +ng t+ EnAoXA +np, + EnAoXA

—a—b+c+d]

Ny = Npo +NgeXy [ P

Incorporando el valor de 8, dada por la ecuacion (2.41)

Nr = Nre + 8yMaoXy (2.79).
e =1 8y 2K, = 1+ ByyaoXa (2.80)
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Para sistemas gaseosos se cumple:
PrV = ZnsRT
t=0  PpV, = Zng,RT,
t=t PrV =ZnpRT

Relacionando las ecuaciones anteriores se obtiene,

nrY = () (Pr)(Te) = '
()= G GE) () = 1+ 8aaok, @81
Despejando el volumen,
Pro\ (T
V=V,(1+ 840X () (3) (2.82)
Haciendo ¢4 = 6Aon' |
= Pro) (T
V=V,(1+egX,) (PT) (T) (2.83)
Cuando la presion es constante,
T
V=1,(1+gX,) (—T-) (2.84)
Para un proceso isotérmico,
V=V(1+¢eX,) ' (2.85)
Ejemplo 2.18

La siguiente reaccién ocurre en fase gaseosa y es de segundo orden.

K
A+15B - 2P

Calcule el tiempo necesario para que el volumen de la mezcla reaccionante
disminuya en un 15% a presion y temperatura constante. Inicialmente la
presion total es de 1,28 atm y la temperatura de 27 °C, donde la constante

cinética es k= 1,8 L/mol min™'. La mezcla inicial de los reactivos es segun la

estequiometria.
Solucion
Pio=1/25=04 ; 84 =222=—05;¢, = 0,4(~0,5) = ~0,2

1.- Ecuacion estequiométrica,
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A+15B 5 2P
t=20 Mao  Tpo
t>0 ngXy 1L5nu0Xy  2mu,X,
Luego,

Ny =7g,(1 = Xy)
Ng = nAo(l,S - 1!5XA) ='1,5TLA0(1 - XA)

dnA = _nAOdXA

2.- Ecuacién cinédtica

—Ty = 20 = kCyCp =k (n_A) (n—B)

Vot v/ \v

X, (1-x,)?
A 1 5kny, —— A
ot OV + £4X,)

(1 + EAXA)
ST oy = 15kC

=Ky 0% = 15kC400t

0K, + fX X4 6Xl 1,5kC ftat

—— £ ——— =1,
0 (1_XA)2 4 0 (I-XA)Z 4 Ao 0

Integrando se obtiene,

1+ ¢9)X
%4’ gln(1—~X)=15C,,t

Cap = 2422 = 0,02081 mol/L
RT

Reemplazando datos

(1-0,2)X

T~ 0.2In(1 = X) = 15 kGyot

Para una disminucién del volumen de 15% la conversion X = 0,75. Luego,

reemplazando en la ecuacion resulta t = 47,65 minutos
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Problemas propuestos

2_;1 .

2.3.

La hidrolisis alcalina del yoduro de etilo responde a una cinética de
segundo orden. Sabiendo que la constante de velocidad a 15 °C, es
0,0507x107 L/mol s y a 60 °C es 8,13x107 L/mol s™'. Calcule la energia

de activacién y el factor de frecuencia.

' 2.2. Enun estudio de la pirolisis del 1-buteno (Bryce, W y Kebarle P., 1958)!4

se obtuvo metano como producto principal y los siguientes valores de la

constante de velocidad de primer orden.

1 (°C) 493 509 514 522 541 546 555

kx10° (s'l) 84 241 242 381 902 140 172

Calcule los parametros de la ecuacién de Arrhenius.

La isomerizacién monomolecular del 1,2,6-heptatrieno a 3-vinil-1,5-

hexadieno,
CHy=C=CH-CH,-CHy-CH=CH» —» CH;=CH-C(CH2),-CH=CH>

Se ha estudiado recientemente y se ha demostrado que obedece a una
ecuacién de primer orden, entre 170 °C y 220 °C. Las constantes de

velocidad varian con la temperatura en la forma siguiente:

t{°C) 172,2 187.7 2026 218.1

kx10*(s1) 0,997 3,01 7,80 204

Calcule la energia de activacién y el factor de frecuencia.

2.4. Para la reaccién en fase gaseosa'*:

 H,+NO, > H,0 + NO

Se ha propuesto el siguiente mecanismo en cadena:

k
H, + NO, - H* + HONO

k
H* + NO, = OH™ + NO
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2.5.

2.6.

k
OH' + H, S H,0 + H'
Iy
OH" + NO, > HNO,
Obtenga la expresion de la velocidad de formacidn del agua.

Rice y Herzfeld proponen un mecanismo para la descomposicion térmica
del acetaldehido', cuyos principales productos son el metano y el
monodxido de carbono: |

CH,CHO - CH, + CO

El mecanismo propuesto es:

k .
CH3CHO - CHy" + CHO"
kp
CHO* 5 CO + H*
k ) .
H* +CH;CHO 3 H, + CH,CO"
k
CH3* +CH3CHO S CH, + CH,CO*
k
CH3C0* S CHs™ + CO

k
CHs* +CHy" = CyH,

Demuestre que la velocidad de formacién del metano es:
ky\ /2 3/
ron, = ka (i) [CHsCHOY/2

Una reaccion transcurre segun el siguiente mecanismo en cadena:
ki o
I-R" +R"
k2
R*+M—->P+R"
* k3
R+ N—-=Q+R"
ky
R*+R*'-7Z
Obtenga una expresion para la velocidad de la reaccion de M en funcion

de las concentraciones de I, M y N, y de las constantes de velocidad de

las cuatro etapas de la reaccién.
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2.77. Considere la siguiente secuencia de reacciones para la descomposicién

de un perdxido organico ROOR en un disolvente SH:

ky
ROOR - 2R0O"
k3
RO™ + SH - ROH + S*
k
S$* + ROOR = SOR + RO*
K
25* 5 5,
Demuestre que la expresion de la velocidad de descomposicién del
perdxido orgéanico es,

—Troor = k; [ROOR] + ks %[ROOR]s/z ,

2.8. El agua oxigenada es el nombre comun que recibe una disolucién acuosa
de peroxido de hidrogeno (#20:). En el laboratorio se ha llevado a cabo
la descomposicién del peroxido de hidrogeno en fase liquida en un

reactor discontinuo a temperatura constante, la reaccion quimica es:
2H0p =2 H:O + 02

En distintos instantes, se ha analizado la mezcla de reaccién
determinando la concentracién del peroxido de hidrogeno. Los resultados

obtenidos se muestran en la tabla!’:

t (min) 0 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50

C4(mol/L) 25418,6 12,8 9,7 73 48 3,7 2,7 2,1 1,5 1,1

Calcule el orden y la constante de velocidad usando:

a) - Método diferencial (gréfica y regresion polinomial)

b) Método integral
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2.9. Dillon, estudio la reaccion entre el bromuro de etileno y yoduro de

potasio en 99% metanol a 59,72 °C.
C,H,Br, +3KI - C,H, +2KBr +KI,

Las concentraciones iniciales fueron: [C,H ,Br,|=0,02864 kmol/m® y

[KI ] = 0,1531 kmol/m’. Los datos obtenidos se muestran como sigue,

t(ks) Fraccidnde bromuro  f(ks) Fraccién de bromuro

reaccionado reaccionado
29,7 0,2863 62,1 0,4890
40,5 0,3630 72,9 0,5396
47,7 0,4099 | 83,7 0,5795

55,8 0,4572

Determine la constante de velocidad en Lymol b,

2.10. Se desea eliminar un compuesto contaminante mediante la reaccion

A—>R+S

El proceso se lleva a cabo en fase liquida a una temperatura constante
de 25 °C. La desaparicion del contaminante 4 sigue la evolucion con el

tiempo que se recoge en la tabla:

t (min) 0 3 6 9 12 15

[4] moldm® 0,15 0,132 0,119 0,106 0,094 0,084

Determine el orden y la constante de velocidad usando los métodos:

Grafico, Numérico e Integral

2.11. A 440 °C y con concentraciones Cco = CN@ = 0,10 mol/L se obtuvieron

los siguientes datos para la reaccién dada,

CO(g) + NOz(g) - COz(g) + NO(g)
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(s) 0 10 20 30 40 100 1000

Cco (mol/L) 0,1 0,067 0,05 0,04 0,033 0,017 0,002

Determine:

a) Elorden y la constante de velocidad
b) La velocidad instantdnea a 500 s
c¢) EI tiempo de vida media para una concentracion inicial de 0,25
mol/L
2.12. En la descomposicion térmica de la fosfina:

P — Y2 Pagyt+ 3/2 Hyg

La presion del recipiente a 300 K, se modifica con el tiempo segin la

tabla:

¢ (min) 0 10 20 30 50
P, (atm) 0,0984 0,1352 0,152 0,1616 0,1722
Calcular:

a) El orden y la constante de velocidad
b) La energia de activacién y el factor de frecuencia del proceso sabiendo
que la constante del proceso a 500 K vale 90 L/mol_min‘l.

2.13. A 457 K el dioxido de nitrégéno se disocia de acuerdo a la reaccién:

La reaccidn se realizd en laboratorio en un reactor batch registrandose la

presion total en diversos tiempos, los datos obtenidos fueron:

{ (min) : 0 25 5 10 15 20

Pdmm Hg) 15 159 16,6 17,63 18,36 18,9

Inicialmente solo habia diéxido de nitrégeno, calcule:

a) El orden y la constante de velocidad

b) El tiempo para que la presion total sea 20 mm Hg.
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2.14. En una determinada reaccion entre los gases NO y I, se conocen los
siguientes datos de presiones parciales iniciales y tiempos de vida media

obtenidos en experimentos independientes'”,

Experimento 1 2 3 4 5

Pxo(mmHg) 600 600 10 20 600

P (mm Hg) 10 20 600 600 10

ty (8) 19,2 19,2 830 415 10

70 820 820 820 820 840
Determine:

a) El orden global
b) La constante de velocidad a 820 y 840 °C
¢) La energia de activacién

2.15. La siguiente reaccion elemental ocurre en fase gaseosa: 34 —» C + D

a) Obtenga la expresién de la conversién Xy en funcion del tiempo para
cuando Czo = 1 mol/lt y k = 0,25 (mol/L)2 mim™.
b) Calcule el tiempo necesario para lograr una conversion del 50%.

2.16. Una reaccion de segundo orden respecto a un reactivo se completé en
un 75% en 92 minutos cuando la concentracién inicial era de 0,24
~ mol/dm?. ;Cuanto tiempo se tardar4 en alcanzar una concentracion de

0,043 mol/dm? si la concentracion inicial es 0,146 M?

2.17. Cuando se descompone el amoniaco sobre un alambre de wolframio se

ha comprobado que la vida media varia con la presién inicial siguiente:

Vida media (min) 7.6 37 17 1.0

P (torr.) 265 130 S8 16

Justifique a partir de esta informacion si el orden de la reaccion es

independiente o no de la presion inicial.
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2.18. Para la descomposicion catalitica de ShH; a 350 K se encontraron los

siguientes datos para una concentracion de ShI5; de 0,1 mol/L..

t(min) 118 286 525 857

% avance 50 75 87,5 93,75

Calcule:

a) El orden y la constante de velocidad
b) Si la energia de activacién de esta reaccién es 10 kcal/mol ja qué
temperatura se duplicaré la constante de velocidad?
2.19. Los siguientes datos se reﬁereﬁ a la descomposicién del cloruro de
diazobenceno en la forma: CgHsN,Cl = CcHCl + N, |
En una disolucién de concentracién inicial de 10 mol/dm? a 50 °C
¢ (min) 6_9 12 14 18 22 24 26 30 o
N2 desprendido (€c.) 19,3 26 32,6 36 41,3 45 46,5 48,4 50,4 58,3

Determine: el orden de la reaccion, la constante de velocidad y el tiempo
de vida.

2.20. La reaccion del radical 1,1-difenil-2-picrilhidracido (DEPH) con el jion
hierro II en una disolucion de agua se estudié espectrofotométricamente
en un experimento a 293 K. Se encontré que la absorbancia (debido al
DEPH) disminufa en el tiempo'*.

t(s) O 17 37 55 76 94 114 138 157 178 204 o

Abs. 0,54 0,49 0,44 0.4 0,36 0,33 0,30 0,27 0,25 0,23 0,21 0,11
Las concentraciones iniciales de los reactivos fueron:
[DEPH]=1,14x10" y [Fe**|=2,75x10" mol/dns

- Calcule la constante de velocidad para esta reaccidn.

2.21. Cierta cantidad de acetato de metilo ha sido hidrolizado en presencia de
un exceso de 4cido clorhidrico 0,05 molar a 25 °C. A medida que se va

extrayendo y valorando con disoluciéon de NaOH muestras de 25 cc de la
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mezcla reaccionante, los volimenes necesarios para la neutralizacion
después de un tiempo ¢ fueron los siguientes:

t(min) 0 21 75 119 w

Vice) 244 258 293 31,7 472

Calcule la constante de velocidad de la reaccion y el tiempo en el que la

mitad del acetato de metilo se hidrolizo.

2.22. La hidrolisis catalizada por dcidos del acetal a 35 °C.
CH3;CH(OC;Hs); + H O — CH3CHO + 2 C>HsOH
La variacion de volumen durante [a reaccion se midié con un dilatémetro,

obteniendo los siguientes resultados:

f(min) 03 5 8 10 12 15 20 o0

Vicm) 0 97 113 147 159 171 179 184 187

Calcule la constante de velocidad para esta reaccion y la vida media.

2.23. En la descomposicion térmica de una sustancia gaseosa A, que da origen

a productos gaseosos, se han observado los siguientes cambios en la

presion total.

t (min) 05 10 15 30 o0

Pr(torr. 200 267 300 320 350 400

Determine €l orden de la reaccién.

2.24. Un estudio cinético de la reaccion de isomerizacion Cis-M a Trans-M

realizado a 726 K ha conducido a los siguientes resultados:

t(s)0 45 90 225 270 675

/" Z (%) 0 10 18,9 37,7 418 628 70

Donde Z es el % molar del isémero Trans-M en la muestra, determine:

a) Laecuacion de la velocidad de reaccion completa

b) La conversion al cabo de 400 segundos
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2.25. Una disolucién contiene la sustancia 4 en la concentraciéon de 0,8
mol/dm?® y a otra la sustancia B en la concentracién de 1,0 mol/dm>. Se
mezclan rapidamente cantidades iguales de ambas soluciones y se miden

las concentraciones de 4 obteniendo,

C4(mol/dm*0.8 0.67 06 0563 0543 0,527 0.522 0.52

£(s) 0o 1 2 3 4 6 8§ 10

Calcule la conversion maxima en el equilibrio y el valor de ki+ &
suponiendo que la reaccion es reversible de primer orden en ambas

a direcciones.

2.26. La siguiente reaccion ocurre en fase gaseosa a V'y T constantes,
Kl
A+ B < C

Ocurre a 1 atm y 500 °K con una alimentacién equimolar de componentes
AyB.Silas constantes de velocidad para las reacciones directa e inversa
son:

k, =15x10°¢ " cc/mol 5! y k, =2,0x10%e #7 g1

Determine a) la conversién en el eqliilibrio b) La expresion que permite
obtener la constante de velocidad & en términos de Xy vy 1. ¢} el tiempo

transcurrido para alcanzar una conversion de 75% del equilibrio.

2.27. Los compuestos A y B son isomeros que pueden inter convertirse.
- Comenzando con una muestra de A puro, se encontraron los siguientes

/ ' valores de su concentracion en funcion del tiempo:

Ca(moldm® 01 0.8 0,065 0.05 0.037 0,029 0,018
f (min) 0 L5 30 50 80 11,0 o
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Deduzca las constantes de velocidad de ambos procesos de
isomerizacion suponiendo que ambas reacciones son de primer orden o

pseudo-primer orden.

2.28. Para las siguientes reacciones:

k1
A —- B
k2
4 - C

Calcule los moles de B y C producidos al alimentar 1 mol de 4 en un
reactor batch, si la conversion que se alcanza es de 80%. Los valores de

las constantes cinéticas son: &y = 2,5 min! y k; = 0,75 r_nin".

2.29. Una posibilidad de reaccion en paralelo es que el reactivo 4 puede
reaccionar por un proceso unimolecular y por otro bimolecular tal como

se muestra en el esquema:

ki
4 —=- B
k2
A+ 4 = C

a) Determine la expresion de la conversion X4 en funcién del tiempo.

b) Sik1=035h"y k» = 0,10 L/mol h'!, calcule el tiempo necesario para
alcanzar una conversion de 75%. La concentracion inicial de A es 1
mol/L.

2.30. Para la siguiente reaccién unimolecular:

ki _ k2 k3
A->B-(C-D

Partiendo de 1 mol de componente 4, determine las expresiones de las

concentraciones de los componentes 4, B, Cy D.

2.31. Para la siguiente reaccidn consecutiva:

k1 k2
A->B-=D
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Inicialmente solo se tiene Cao, y Co = Cpo = 0. Demuestre que el

rendimiento de D es:

—_fa _{La k2/k1 __k _ L4
to=pizfi- () T - (- 2)

2.32. Para la reaccién en serie de dos etapas:

k1 k2
A—-B -

Calcule las constantes k1 y k2 y la conversion méxima de A si se parte de
1 mol de componente 4 puro, y luego de 5 minutos se alcanza una

conversion méaxima de B del 80%.

2.33. Para la siguiente reaccion en serie:

. ki k2
A—-B-2C

Las constantes de velocidad son: & = 0,56 h'!' y k> = 0,20 h'\. Para una

~ concentracién inicial Cyp = 75 mol/L y Cp, = Cr, = 0, calcule:

a) La concentracion maxima de B

b) La conversidn de 4 al cabo de 1,5 horas de iniciada la reaccién.

2.34. Para la siguiente reaccion:
k1
A+B - R
k2
R+B = S§+T
Determine:

/ a) La concentracion de R en términos de Ca.
b)  La concentracion de R, si C4o =1 mol/L y Cgo = 0,20 mol/L,
ademas |
kil=4k
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2.35. La siguiente reaccion es de segundo orden y ocurre en fase gaseosa a la

temperatura de 227 °C:

A+25B5R
Para una alimentacion de reactantes segiin la estequiometria se ha
encontrado experimentalmente que en 20 minutos la conversion de A es
de 50%. Para una conversion de 90% calcule el tiempo requerido en un

reactor batch.

2.36. La siguiente reaccion en fase gaseosa es de segundo orden,
1.k
502 + E 02 - 503

Determine el tiempo requetido para que el volumen de la mezcla
reaccionante disminuya en un 20%. Inicialmente la presion total es de 1,5
atm y la temperatura de 37 °C. La constante k= 0,9 L/mol min!. La carga

inicial de los reactivos es de acuerdo a la estequiometria de la reaccion.
2.37. La siguiente reaccion en fase gaseosa,
CH,CICH,Cl — CHyCHCL + HCI

Se realizo en un experimento*cinético a 780 K, comenzando con 1-2
dicloroetano puro, observandose que la presién total aumentaba como -

sigue:

1(s) 0 90 180 270- 360 450 540

P (torr.)” 150 176,8 1988 216,8 231,7 243,9 2539

Calcule el tiempo requerido para que el volumen de la mezcla
reaccionante aumente en un 25% a presién constante de 150 torr,

parﬁendo de 1 mol de 1-2 dicloroetano.
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Capitulo II1

DISENO DE REACTORES IDEALES HOMOGENEOS

ISOTERMICOS

3.1 Introduccion

Una de las tareas del ingeniero quimico frente a una serie de operaciones que
transforman ciertos insumos o materias primas mediante procesos fisicos y
quimicos es el dimensionamiento de los equipos corfespondientes. En
transformaciones quimicas de la materia, el proceso se da en el reactor
quimico. Dimensionar o disefiar un reactor quimico involucra: seleccionar el
tipo de reactor adecuado para obtener el producto deseado, y determinar el
tamafio o volumen del recipiente. Para lo cual se requiere conocer las-
condiciones de entrada al reactor, tales como la presién, temperatura y
composicion de los reactantes, asi como el método de operacion del reactor,
es decir si opera en forma discontinua (lotes), continua, isotérmico, no
isotérmico, adiabatico, etc. Adicionalmente, las caracteristicas del

intercambio de energia con el entorno.
Una clasificacién de los reactores quimicos se puede dar:
Segin las fases en: reactores homogéneos y heterogéneos

Segln el intercambio de materia en: discontinuos, continuos y semi

continuos.

Segin las condiciones de operacién en: isotérmicos, no isotérmicos,

adiabaticos, no adiabaticos, cataliticos, y no cataliticos.
Segun el tipo de reaccion en: endotérmica y exotérmica

En este capitulo se tratara solo el disefic de reactores homogéneos

1sotérmicos.
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3.2 Ecuacion del balance de materia

La ecuacion bésica para el disefio de los reactores quimicos es el balance de
materia referido a cualquier reactante (o producto) y el balance de energia
para procesos no isotérmicos. Para el disefio de reactores isotérmicos se

requiere solo el balance de materia.

E! balance de materia 0 moles de la especie j en un volumen del sistema,
donde j representa la especie quimica de interés como agua, alcohol, NaOH,

SO, CO: y otros, resulta.

> => £}

—_-M

En cualquier instante #, el balance de moles de la especie j sera:

velocidad de

velocidad de o de i velocidad de velocidad de
eneracion de :
flujo de ; + & i J_ . |—|flujode j = | acumulacion de j
) i | | por reaccion quimica
hacia el sistema |

) desde el sistema | | dentro del sistema
dentro del sistema ;

Moles de entrada + Moles generados — Moles de salida = Moles acumulados

' on, '
_ J
FJ.0+GJ—FJ,-—6—I . (31)
Donde: »; representa el nimero de moles de componentés Jj en el sistema en
el instante #, Fj, y F; son los flujos molares de componentes j que ingresan y
salen del sistema respectivainente, y Gjla velocidad molar de generacion de

componentes j debido a las reacciones quimicas.

Si todas las variables del sistema (temperatura, concentracion, actividad
catalitica) son uniformes dentro del volumen del sistema, entonces la

velocidad de generacién de la especie f sera:
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G, ={rav | (3.2)

14
Donde r; es la velocidad de reaccién de componentes j. La expresion indica r;

independiente de la posicion, luego la ecuacion (3.1) de disefio resulta,

on,
F, + [rav - F = —L (33)
ot
[
La solucion de esta ecuacion permite determinar el tiempo (reactor batch) o
el volumen del reactor (flujo continuo) requerido para transformar una

cantidad dada de reactivos en productos.
3.3 Reactor discontinuo (Batch)

Cuando se dice reactores discontinuos, se trata de reactores tipo batch o por
lotes. Esto reactores, se caracteriza por no tener flujo de entrada de reactivos,
ni de salida de productos mientras se lleva a cabo la reaccién. Todos los.
reactivos son cargados inicialmente en el reacior y la reaccién continua hasta
completarse. La ventaja es su bajo costo de instrumentacién, ademas de ser
flexible en su uso (se le puede detener de modo fAcil y rapido). La desventaja
es su elevado costo de funcionamiento y de mano de obra por la gran cantidad
de tiempo que se encuentra inactivo debido a la carga, descarga y limpieza.
Este reactor suele usarse en pequefias producciones o pruebas piloto (ideal

para estudios de cinética experimental).

FIGURA N° 3.1
ESQUEMA DE UN REACTOR DISCONTINUO (BATCH)

] Faad

% _ foclimg jnoket

Fuente: Chemical Reaction Engineering Lab Instrument
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El balance de materia o moles de la especie / en un volumen del sistema

resulta,

Moles ;le'entrada + Moles generados — Molew/g'salida = Moles acumulados

on,
[rav =-" (34)
) ot |

La solucién de esta ecuacién permite determinar el tiempo requerido para

transformar una cantidad dada de reactivos en productos.

En fase liquida, las reacciones quimicas generalmente ocurren a volumen
constante (densidad constante), en cambio en fase gaseosa debido al cambio
del niimero de moles de la estequiometria, el reactor puede operar a presion

constante (volumen variable) o a volumen constante.

3.3.1 Procesos a volumen constante

Sea la reaccion: ad + bB— cC+ dD

Suponiendo que 4 sea el reactivo limitante y que inicialmente el reactor
podria contener componentes C y D. Eptoﬁceé el ba]ancg estequiométrico se
realiza en términos de concentracion, asi:

ad + BB— ¢C+ dD

4+ 285 %c 4p
a a a
t_o CAD CBo CCo CDo

De donde;
CA = CAa-CAoXA = CAo (I-XA) : V (35)

Reemplazando en la ecuacion (3.4) resulta,
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dr = s _ = dC, (3.6)
rV. -r,

Integrando Ia expresién (3.6) se obtiene la ecuacion de disefio que permite

determinar el tiempo de reaccion,

C, X,
r=—| o, :cAajaXA (3.7)
Co T4 o T4

La representacion grafica de esta ecuacion es como sigue,

FIGURA N° 3.2

DIAGRAMA DE DISENO DE UN REACTOR BATCH A VOLUMEN
CONSTANTE: (a) EN TERMINOS DE CONCENTRACION Y (b) EN
TERMINOS DE CONVERSION.

Cy Cao  Ca 0 X4 Xu
@@ (b)
Fuente: Elaboracién propia

3.3.2 Procesos a Presion constante (volumen variable)

Generalmente, para sistemas en fase gaseosa con volumen variable (el
numero de moles varfa segin la estequiometria) se recomienda realizar el

balance de moles.

Sea la reaccién: ad + bBB— ¢C+ dD
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Suponiendo que A sea el reactivo limitante y que inicialmente el reactor
podria contener componentes C y D. Entonces el balance estequiométrico se

realiza en término de moles, asi:

A+ QB >Sc+ ED
a a a
1= 0 nAo nBo nCo nDo
b c
>0 nm, X, —n X, HaoX g —n X,
L=t n, My e Hp
De donde:
My = Nyo — Nygo Xy — Ny (1 — Xy) (3.8)

Reemplazando en la ecuacién (3.4) resulta,

= MaoOXs (3.9)
r -rV

Luego integrando,

Xq
t=n, |24 (3.10)

La expresion puede representarse graficamente como sigue,

FIGURA N° 3.3
DIAGRAMA DE DISENO DE UN REACTOR BATCH A PRESION
CONSTANTE

Area = t/ny,

Xy

- Fuente: Elaboracién propia

-
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Ejemplo 3.1

La sacarosa se hidroliza a 25°C, mediante la accidn catalitica de 1a Sacarasa
en un reactor batch de volumen constante. La reaccion es de primer orden y

la constante cinética k= 6,10x107° s°!.
Sacarosa + F>o0Q — Producto
Sacarosa: C12H201 (M = 342)

Para una concentracién inicial de 0,5 mol/L. Calcule el tiempo requerido para
obtener una conversiéon de 40%. Asimismo, determine el tamafio del reactor
para una produccidén de 200 kg/dia de producto, operando 12 h/dia. El tiempo

in_activo (carga, descarga y limpieza) es aproximadamente de 40 mingtos.
Solucion:
Reactor batch, volumen y temperatura copstantes
Cso=05mol/L; Xys=04 , MP =342 +18 =360 g/mol
1.- Ecuacion del balance estequidmétrico

A - Productos
Ca= CAo(l - XA)
Cp = ChoX4

2.- Ecuacion cinética
’ ax
_TA = —_A=kCA . CAO_aEJ‘}':'kCAO(l_XA)

Integrando se obtiene:

In )=kt

((1—1){ A_)

Para X4=0,4
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in(5s)

t =
6,10x10~5

= 8374,2 5 =139,6 min.

Calculo del tamaiio del reactor
Tiempo de operacién = tiempo de reaccion + tiempo inactivo

Tiempo de operacion = 139,6 + 40 = 180 min. = 3 horas

12 h/dia

3 jciclo 4 ciclos/dia

numero de ciclos de operacion/dia =

Moles de producto/ ciclo de operacion = 200 00 g/4(360) g/mol = 138,89 mol

Del balance moles np = ny,X, luego,

_ np _ 13889 _
Mo =% = o4 = 347,22 mol
Como, (4, = Zdo -
y="Tdo - 199 _ 59451,
Cao 0,5
Ejemplo 3.2

La formacién del acetato de butilo fue estudiada pof Leyes y Othmer en un
reactor batch a 100 °C usando &cido sulfiirico como catalizador. La
alimentacion original contenia 5 moles de butanol/mol de 4cido acético. La

reaccion es:
CH3COOH + C,HyOH — CH3;C00C,Hy + H,0

La cinética de reaccion es de segundo orden con una constante £k = 17,5x10>
L/mol min!. La densidad de la mezcla es constante ¢ igual a 0,86 glcc.

Calcule: -
a) El tiempo requerido para alcanzar una conversion de 90%

b) El tamafio del reactor y las masas originales de los reactantes para producir

éster a una velocidad de 300 kg/dia, operando 12 h/dia. Se usara un solo
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reactor y el tiempo inactivo (carga, descarga y limpieza) es estima

aproximadamente de 45 minutos entre lotes.
Solucién:
Reactor batch, volumen y temperatura constantes

p = 0,86 g/lcc; X =0,9 5 Macido = 60; Mester = 116 Y Mbysanor = 74 g/mol,

-

BB = 5
1.- Ecuacion del balance estequiométrico

CH3COOH + C,HyOH > CH3CO0C,Hy + H,0

A+ B > C + D
Ca = Cao(1 = X)
Co = Cao[05 — X4l
Cec = Cp = C40Xy

2.- Ecuacién cinética

ac
—T4 = —-a—t‘d' =kCyCy ; CAO at kCAo(l XA)CAO(BB - XA)
Integrando,
XA axX, oyt XA 9x,
fo (1-Xa¥0p-X0) fU kCao0t fo X2—6X+5 f kCao0t
1, (2X-10\ _ 1, (X-5
Zln(zx—z) —~4ln(x 1) kCAo
in 3 G| = 4kCant 1)
Caleulo de Cio
Se sabe que p = YdetWso . MB _ Wp Ma
ane P v ng  Mgwa

Relacionando

122



pV = v:,,_':)(MA + 5Mp) = nyo(My + 5Mp)

p 0,86
CAo

mol
T Ma+5Mg  60+5(74) 0,0020 "= = 2mol/L

Reemplazando en la ecuacién (1) para Xy = 0,9

(=53] .
t= Zﬁ% = 15,03 min.

Calculo del volumen del reactor
Tiempo de operacion = 15 + 45 = 60 min. = 1 hora
numero de cicl_os de operacion/dia = 12 ciclos/dia
Moles de producto/ciclo de operacidn = 300 000 g/12(116) g/mol = 215,52

Del balance moles N 5p0r = Ny X4 luego,

Nester 215,52
My, = —=— = —— = 239 46 mol
Ao Xa 0,9 ’

wy = 239,46 (60) = 14367,8 g
wg = 239,46 (5x74) = 88601,5 g
Carga total = 102, 97 kg

e
Como, p = ———t;m[

V= Weotal 102570 = 119731 ¢cc = 119,73 L.
. p 0,86

Ejemplo 3.3

La siguiente reaccidn en fase gaseosa: 24 5 2R+ S ocurre en un reactor
batch, a 227 °C donde la constante cinética k = 2,5 L/mol min'l. La
Alimentacién es una mezcla que contiene 50% de reactante A y 50% de
inertes que ingresan a 227 °Cy 1 atm de presion, ocupando un volumen inicial

de 100 litros. Para una conversion de 60% de A, determine:
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a) La cantidad de producto S por hora que se obtendria, considerando que €l

tiempo Inactivo es igual al tiempo de reaccién.

b) El % de incremento del volumen

Solucién:

Reactor batch, fase gaseosa, volumen variable y temperatura constante
P=1atm, 7= 2737+ 227=500K, y4,=0,5

1.- Ecuacidn del balance estequiométrico

2A 5 2R+ | S
=0 Ny,
t>0 T40Xa NaoXs  0,5m4,X4
t=t Cy '« Cg Cs

g = Ngo{l —Xu) ;5 np =nyuX, 5 ng =0,5n,4,X,
V =101+ gX,) |

2.- Ecuacidn cinética

vV at
an,; na
at v
n Xa _ ;. naot(1-X)2 AXa _ , (1-x)2
A0 gt T T v,(14eax) Bt A0 (14£4X)
~ Integrando,

XA (1+£4X)3X _ ot . XA ox XA X0X4 __ ot
fo (1-xz fo kCyo0t fo (1-x)2 + &4 fg -xz fo kC,,0t

. XA X9X 1
Identidad: fo @XiDZ — axeb

+ a%ln(ax +b)
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o9y 1
o (1-X)2 1-X

XA XoX 1
&4 fO (_1'# =&y [E"‘ ln(l ""'X)]

Factorizando y evaluando desde 0 hasta X4

[(1:£;)X“+5A1n(1 X0)| = kCaot )
Cao = 2% = =28 = 0,012
0

RT ~ 0,082(500)

3-2
2

6,=22=05; g =05(0,5) = 0,25

Reemplazando en la ecuacion (1) para Xy = 0,6

Q29008 4 0,251n(0, )] = 2,500,0122)t

t = 53,965 min.
Calculo del incremento de volumen del reactor
Tiempo de operacion = 2 tiempo de reaccién = 107,93 min -

40 = CaoVp = 0,0122(100) = 1,22 mol
Moles de S = 1,22 (0,6)/2 = 0,366 mol

Moles de 5/4 = 0,366 mol/107,93 min x 60 min/h = 0,2034 mol/h

V =100(1 + 0,25(0,6)) = 115 Litros
% de incremento = (115-100) 100/100 = 15%
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gitado. CSTR)

La condlclon de agltacmn

‘completa no es tan d1f cil de alca.nzar 51empre y cuando Ia fase 11qu1da nosea
demasmda v1scosa Este modelo 1deal supone que la reaccmn alcanza 1a

. méxima conv_ersmn_en eI‘_Ir_‘lstante en .que 1a ahmentaCIQn eritra al tanquc. :
FIGURA Ne34.

ESQUEMA DE UN REACTOR CONTINUO TANQUE AGITADO
(CSTR)

_ :5- Reactap‘té

l ji' , Producto
Fuente Elaborac10n propla

El balance de rfiateria o moles de 'la espécfé' Jjen "‘uri"volumer'i’del sistema

- _resulta,
Moles de entrada + Moles generados — Moles de sahda = 0

B, +jrdV o @G.11)

. Parael mezclado_berfecto,: "
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frav=rfav=ry
v

v

(3.12)
Entonces, paraj = A

- FaFly (3.13)

Donde: Fy, = Cuov, ¥ Fy = Cuv

U, es el caudal de alimentacion

v es el caudal de salida

Tiempo espacial, tiempo medio de residencia y Yelocidad espacial

a) Tiempo espacial (T) se define como el tiempo necesario para tratar un
volumen de alimentacion igual al volumen del reactor, medidos en
condiciones determinadas (presién, temperatura y estado). Asi, un tiempo
espacial de 3 minutos, significa que cada 3 minutos se trata en el reactor un

volumen de alimentacion igual al volumen del reactor.

V _Volumen del reactor

r=L = tiempo (3.14)

Vo caudal

b) Velocidad espacial (s) se define como el nimero de volumen de
alimentacién en condiciones determinadas (presién, temperatura y estado)
~ que pueden tratarse en unidad de tiempo medidos en volumen del reactor.
Asi, una velocidad espacial de 5 h™l, significa que el volumen de alimentacidn

. que se trata en el reactor cada hora, es 5 veces el volumen del reactor.
1 , ._
s === tiempo ! (3.15)

¢) Tiempo medio de residencia (f) es el tiempo de permanencia de la
alimentacion dentro del reactor. Para un reactor de 'mezcl_a‘ perfecta se

determina segun:

V __ Volumende reactor __ v

L= ; " caudal de salida Vo(1+£4X) (3;16)
Para un reactor tubular:

- Vv

t=J (3.17)

127



Ecuacion de disefio en términos de concentracién

(para sistemas de densidad o volumen constante o fase liquida),
— CAD-CA

r (3.18)

La ecuacién puede representarse graficamente como sigue,

FIGURA N°3.5

INVERSA DE LA VELOCIDAD EN FUNCION DE LA
CONCENTRACION PARA UN REACTOR CSTR

Fuente: Elaboracion propia

Ecuacion de disefio en términos de conversion

(para sistemas en fase liquida o fase gaseosa)
L = ﬂ (3 19)
13 a0 T Fy '

La ecuacidn (3.19) se representa graficamente,

FIGURA N° 3.6

INVERSA DE LA VELOCIDAD DE REACCION EN FUNCION DE LA
CONVERSION PARA UN REACTOR CSTR

Fuente: elaboracion propia
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Ejemplo 3.4

En un reactor de mezcla completa se realiza la operacién en condiciones

estacionarias la siguiente reaccion en fase liquida.
k1
A+ B < R+S
Donde: k1 = 5,1 L/mol min™' y k2 = 0,5 L/mo} min™!

Al reactor ingresan 2 corrientes de alimentacién con caudales iguales. Una de
ellas contiene 2 moles de A por litro y la otra, 1 mol de B por litro. Se desea
alcanzar una conversion del reactivo limitante del 80% del equilibrio.
Determine el caudal de alimentacién de cada corriente para un volumen de
reactor de 190 litros, suponiendo que la densidad de la solucién se mahtiene

constante.
Solucion:

Reactor CSTR, volumen y temperatura constantes

A 2 mol/L, | I B 1mol/L

1 5
Producto

El reactivo limitante es B

1.- Ecuacion del balance estequiométrico

k1
A+ B%»R+S

Cp = CBo(l_X)
v ) Ca = Cpo(64 — X)
Cr = s = CgoX

129



Cpo =
2.- Ecuacidn cinética
—15 = k1CyCp — K, CRrCs
En el equilibrio —1rp = 0 ; luego

ki _ CRCs __ X3
ko CACB (1_Xe)(9A_Xe)

Reemplazando datos

51 _ Xz _ bl
05 (1-X)N2-Xg) 10,2

Resolviendo la expresién anterior se obtiene la conversion en el equilibrio,
X, = 09226
Luego, para la conversion de 80% del equilibrio
X =10,9226(0,8) = 0,7381

Cp = 0,5(1 — 0,7381) = 0,13095
€, = 0,5(2 ~ 0,7381) = 0,63095
Cr = Cs = 0,5(0,7381) = 0,36905

. . e mol .o
Reemplazando en la ecuacién cinética, —rg = 0,35327 ——min 1.

3.- Ecuacion de Disefio

._-,,FBO w— FB +7TBV =0

: -tV 0,35327(100) _ L
Luego, v, = Cpo—Cg  0,5-0,13095 95’724min'
/ 'Es decir, el caudal de alimentacién de cada corriente sera de 95,724 L/min.
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Ejemplo 3.5

Una corriente de alimentacion ingresa con un caudal v, a un reactor CSTR

de volumen constante. La sustancia 4 reacciona consecutivamente mediante

~

una reaccion de primer orden segin,
A->B->(C
K1 k2
Determine la concentracion del componente C en condiciones estacionarias

para una concentracién maxima de B en el producto. Se dispone de los

siguientes datos: k1 = 5,8x10Z min™ ; k&, = 1,0x102 min" y Cyo = 10 mol/L.
Selucién:
Reactor CSTR, volumen y temperatura constantes

1.- Ecuacioén del balance estequiométrico

A->B->C
K1 k2
Ca = Cuo(1 —X)

2.- Ecuacidn cinética
Parad: -1y =k, C, ' e
Para B 1y = kCy = oG | Q)
3.- Ecuaciones de Disefio
Parad: Fu —F;+ 14V =0

Cao — Cy = =147 =k, Gyt

. Cae
Ca= 14k e)

Para‘B:' 0-— FB +TBV =0

_CB + (kch - kZCB)T =0
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_ k,Cat — kICAOT 4
B = = 4
1+k2T (1+k1'r)(1+sz)

. .. ac
La concentracién de B serd maxima cuando ?f- =0

Derivando (4) e igualando a cero se puede demostrar que, k k,72 =1

1
kikz

T =

Usando los datos se obtiecne 7 = 41,523 min.

Reemplazando en (4) y (3)

_ 10
Cy = =
1+5,821072(41,523)

= 2,934 mol/L.

C _ 5,8x107%(41,523)10
Bmax ™ [145,8x10-2(41,523)][1+1,0x10-2(41,523)]

= 4,994 mol/L.

Luego,
Co=Cho—C4q—Cg =2,0727 mol/L.

Ejemplo 3.6

La conversion de A - R se efectud en fase gaseosa. Las mediciones de
laboratorio muestran la velocidad de reaccion en funcién dj: la concentracion
del reactante. La temperatura fue de 406,5 K y la presién total de 10 atm. La
carga inicial fue de una mezcla equimolar de componentes A e inertes con un
caudal volumétrico de 5 L/s. A partir de los datos de concentracién y

velocidad de reaccién dadas en la tabla N° 3.1, calcule para un reactor CSTR:
a) El volumen necesario del reactor para 1ograr conversiones de 60 y 80%

b) Grafique el drea que daria el volumen para lograr las conversiones

indicadas en (a)
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TABLA N° 3.1

DATOS EXPERIMENTALES DE CONCENTRACION DEL
REACTANTE Y VELOCIDAD DE REACCION

Cq(mollL) -r4 (mol/L s)
0,150 0,0053
0,135 0,0052
0,120 0,0050
0,105 - 0,0045
0,090 0,0040
0,075 0,0033
0,060 0,0025
0,045 0,0018
0,030 00012
0,022 0,0010

Fuente : Elaboracién propia
Solucidn:
Reactor CSTR, fase gaseosa y temperatura constante

1.- Ecuacion del balance estequiométrico

A —>R
=0 4o
>0 nyX

t=t ny
Ny = nAo(l - X)

V= Vo(l + SAX) s €4 = 6AyAO N 6A = = =0 . V= constante

Cy = CAo(l -X) .
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X:CAO_CA , N (1)

Cao

. 2.- Bcuacidn de Disefio

y X
Fae - —ra
Cao = 2228 = 20D _— 0 150 mol/L.

RT  0,082(406,5)"
Usando los datos experimentales y la ecuacion (1) se elabora la siguiente

tabla.

TABLA N° 3.2
CONVERSION Y LA INVERSA DE VELOCIDAD

Ca (mol/L) X4 1/-r4 (L/mols) -
0,150 0 1887 7
0,135 0,10 1923

0,120 020 2000 fi
0,105 030 2222

0,090 040 2500 5
0,075 0,50 3030

0,060 0,60 4000 5
0,045 0,70 555,5

0,030 0,80 800,0 fi
0,022 0,85 1000,0

Fuente: Elaboracion propia

Para la conversion de 80%, corresponde 1/-r4 = 800. Luego,

V = 0,15(5)0,8(800) = 480 litros
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Para la conversion de 60%, 1/-r4 = 400. Entonces,
V = 0,15(5)0,6(400) = 180 litros
b) Se grafica 1/-r4 vs. X4

FIGURA N° 3.7

GRAFICA DE LA INVERSA DE LA VELOCIDAD EN FUNCION DE
LA CONVERSION PARA UN REACTOR CSTR

900 :
I s =
700 E

600
500

! i & 1/TAVs XA
= 400 :

L
JTT
il

SRR

rA

w3
P

/

300" - = "*i, Polinémica (1/-rA Vs
T —— XA}

200 ¢=
100 - * — =

XA

Fuente: Elaboracién propia

En la Figura N° 3.7 se observa que para Xs= 0,8 el arca del rectdngulo es
0,8(800) = 640. Luego el volumen sera:

V = F4o x Area = 0,15(5)800 = 480 litros

- Similarmente para Xy = 0,6 el area del rectingulo resulta 0,6(400) = 240,
luego el volumen del reactof setd V = Fy, x Area = 0,15(5)240 = 180 litros
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3.4.2 Reactor tubular (PFR)

Consiste de un tubo cilindrico que opera. en estado estacionario, flujo
altamente turbulento y el campo de flujo se puede modelar como el de flujo

tap6n o pistén.
FIGURA N°3.8

ESQUEMA DE UN REACTOR TUBULAR (PFR)

}'—P Productos

Fuente: Elaboracion propia

Alimentacion e

El modelo de flujo tapon supone que no existe mezclado ni difusion enia
direccién del flujo, e ignora los efectos de entrada y salida del reactor. No
existe un perfil radial e Ia velocidad -l'inAéhail, estoes la velocidad es idéntica

en todo el elemento dé volumen que forma el disco o piston.;En este reactor,

la composicién dél fluido:y la-témperatura varian en la’coordenada de -

posiciénen la direccion del  flujo.

Para obtener la-ecuaci6n de -disefio del reactor, se dividira en:varios.sub

-volimenes AV,xdonde 1a velocidad de reaccién se puede considerar

espacialmente unifoine.
En el estado estacionario y en el sub volumen AV se cumple,

any

—=0 vy [, nov=nav . (3.20)

Luego el balance de materia en el sub volumen AV es,

Fivy = Fiweary + 7,8V =0 (3.21)
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FIGURA N°3.9

ESQUEMA DEL BALANCE DE MATERIA EN UN DIFERENCIAL DE
VOLUMEN AV DEL REACTOR TUBULAR.

Fy

Cao —-—»( Fiwy— M Fiv+ary) — Ca

Xiv+a ) v

V V+AV

Fuente: Elaboracién propia

Luego el balance de materia en el sub volumen AV es,

Fiwy — Fivsavy + 1AV = 0 - (3.22)

Para el componente A, es decir j = 4 resulta

_ Fawran“Fawy (3.23)

Ta AV

En el limite cuando AV — 0,

dF
= (3.24)

Ecuacién de disefic en términos de concentracién (para sistemas de
densidad o volumen constante o fase liquida),

Como: F4y = C4v, entonces, 0F; = 1,00,

Reemplazando en la ecuacion (3.24)

f(:/dV - J-CA v,0C,

Cao T4

Reordenando se obtiene la ecuacion de disefio,

=Ll _(fada (3.25)

Vo CAO —Ta

La ecuacion se representa graficamente como sigue,
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FIGURA N° 3.10

INVERSA DE LA VELOCIDAD EN FUNCION DE LA
CONCENTRACION PARA UN REACTOR TUBULAR

\ Area=1
1 / .

0 CA CM

Fuente: Elaboracion propia

El area bajo la curva representa el tiempo espacial
Ecuacion de di§eﬁo en términos de conversion
(para sistemas en fase liquida o fase gaseosa)
Como: Cy = Cup (1 — Xy)
entonces,

AC, = —Cy,0X,

Reemplazando 1a expresién anterior en (3.25) la ecuacién de disefio resulta, )

v V. X40Xga : :
- - 224 3.2
Caovo : Fao fo . ~Ta ' (3:26)

La ecuacién de disefio permite calcular ¢l tamafio del reactor conociendo el

caudal de alimentacion y la conversion requerida.
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Ejemplo 3.8 .

Para la reaccion en fase gaseosa homogénea a 227 °C:
k
A—-3R
1
La ecuacién cinéticaes: —r, = 0,012C A/ 2 mol/L s™!

Calcule el tiempo espacial para lograr una conversion del 80% a partir de una
alimentacién equimolar de reactantes A e inertes en un reactor de flujo piston

que opera a 10 atm.
Solucién:
" Reactor PFR, fase gaseosa, isotérmico y volumen variable

1.- El balance estequiométrico de moles

A —-3R
Ny =ny(1 - X)
V=V1+eX) 6A=5{—1=2 s Yao = 0,5

Ea = 0aYa0 = 2(0,5) =1

(-x)

—Ra _
CA - v - CAO (1+x) (1)

2.- Ecuacioén cinética

-1, = kCZ 2 (1__){)1/2

1+X

3.- Ecuacion de disefio

szXAaXA‘= J-XA ’ dX,
Fao 0 -rgy YO 1, r1-x\ Y2
- B
1 1/ ‘ -
_ Cao’z (X4 (1+X) 2 . |
M ®
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Método griafice: consiste en elaborar la siguiente tabla y graficar,

TABLA N°33

DATOS DE F(X)
X () ()
0 1,0 1,000
_ 0,2 1,5 1,227
0,4 2.3 1,528
0,6 . 4,0 2,000
0,8 9.0 3,000

Fuente: Elaboracion propia

FIGURA N°3.11

GRAFICA DE F(X) EN FUNCION DE LA CONVERSION PARA UN

REACTOR TUBULAR
3,5
3 —— =
2,5 —
IS S S hes e
T 15 4= : — T . # F{x)vsX
1 ' - e -1 = ——Polindmica {F(x) vs X}
““““““ B ] —
0,5 —
1‘ - .
0 T
0 0,5 1
X

Fuente: Elaboracion propia
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Por compensacmn de areas 1guales f(x) = 1 7 aprox1madamente Luego el

 4rea del rectangulo se puede aprox1mar corno el drea de integracion.

X =0,8(1,7)=136

b) Método numérico: se recurre a la 1ntegrac1on numerlca usando las Reglas

de S1mpson que son generalmente de 3, 4 05 puntos

Para 3 puntbs:,

c) Metodo analltlco se mtegra la expresmn usando algunas reglas de

1ntegra01on por ejemplo hamendo algunos arreglos matematlcos se obtiene:

x3 )
X3 - Y2 .
arcsenX = X+2(3)+_2(4)5+ . 1 X R

‘Evaluando dés‘dé:O hasta 0.8

0,5(10)
.\ RT 0 082(500)

=0, 122 mol/L

.'.VAoP
CAo
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Entonces, el tiempo espacial sera,

_ 0222
T 0012

(1,31) = 38,135

Ejemplo 3.9
La conversionde A — R se efectud en fase gaseosa. Para los mismos datos
experimentales de C4 y -r4 dadas en el ejemplo 3.6 (tabla 3.1) y las mismas

condiciones de operacidn, calcule para un reactor PFR:

a) El volumen necesario para lograr conversiones de 60 y 80%

b) Grafique el area que daria el volumen del reactor para lograr las

conversiones indicadas en (a)
.-Solucion:

1.- Ecuacion del balance estequiométrico

ng = nAo(l - X)

V=V,(1+eX) ; ea=06Ya0 . Oa =-11—1= 0 ; V=constante

Ca = Cao(1—X)
_ Cao—Cap
X = _CAo (1)

2.- Ecuacién de Disefio

vV 088X

Fao =14

Para resolver la integracion se recurre a las reglas de Simpson con los datos

de la tabla N° 3.1 del problema ejemplo 3.6.

Para la conversién de 80% se usa la regla de Simpson de 5 puntos
12 fydx = 2188 + 4(200) + 2(250) + 4(400) + 800) =259,245

V = F,,(259,245) = 0,75(259,245) = 194,43 L.
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Para la conversion de 60% se usard la regla de Simpson de 4 puntos
1% Fdx =292 (188 + 3(200) + 3(250) + 400) = 145,4
V =F,,(145,4) = 0,75(145,4) = 109,05 Ls.

FIGURA N° 3.12

COMPARACION DEL TAMANO DE UN REACTOR CSTR Y PFR
PARA LA CONVERSION DE 80%

Vicgy

: ] ', Vein
Ve |} 0 - :

] e
CSTR

0 02 04 06 08 10
Conversion X
Fuente: Elaboracion propia

Ejemplo 3.10

En un reactor PFR ingresa el reactante A en fase gascosa con un caudal de
alimentacién de 1,5 L/s. Si la reaccion de descomposicion es de segundo
orden con una constante de velocidad k¥ = 0,2 L/mol s!. La concentracion
inicial es 0,75mol/L. Para una seccion transversal del tubo de 0,1 m?
determine la longitud del reactor para lograr una conversion de 80% en los

siguientes casos. -
a)A—->R
D)A->R+S

VA 2R+S
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~ Solucién:
Reactor PFR, fase. gaseosa, isotérmico y'volumen variable
1.- El balance estequiométrico es:
A >R
TiA = Nao(1 — X) :
V=V,(1+5X) ;& =8Vao

?A = :CA" (1::(;{)

- 2.- Ecuacion cinética

_T'A:=f k:CE.':"?CA?Z"( {ox )2

1+£AX

3.- Ecuacion de Disefio

Usando las siguientes identidades se.intcgra:

S e =2 o).

Cwx b N
,J_'(aX"+b)2‘"7' E;(jax-i-b) +zIn(aX +.b).
L J'XZBX - a)?+b; . pZ L
T C (ax+b): . a3 ad(aX#b)

zb:‘g' N
a.—sln(-a).( + b)_,
Para a=-1; b= 1 se obtiene

f | (13);)2 = (ﬁ)
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26 [ o = 26, (S )+1n(1 X)]

(1 a-xz

EAZJ‘ﬂ= [ (1-X)+

T +2In(1 - X)]

(- X)

Sumando y factorizando términos iguales

20 XX _ o[ _eq _ 1 I
£4 I(ax-:-b)z—EA [ (1 X)+-—(1_X)+21n(1 X)]

L= (1+e4)% + ZEA(I + EA) ln(l X) — sAz(l X)]

kACAO[ 1-X -

Evaluando entre 0 y X4 rcsulta,

P (1+eA) X ,
iyl e 25,,(1 + EA) ln(l X) ey X,,)]
Yo . o . _-15 1000— .
KACao. 0.2(0, 1)0 75~ 1002 10 cm.
Luego,
(1 + EA)Z .
L=10)l=0— +2,q(1+e,4)1n(1 X)+g,, x,,) cm

CASOL: 4 R

“L=10 2= 40cm

CASOIl: 4 5R+S

Sp=2 =18 =1

4—(0 8) """

L_10[ +41 (02)+08 —10362c'm

CASOIL: A4 —»2R+S

L= 198,87 cm
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Ejemplo 3.11

En un reactor tubular se realiza la siguiente reaccién homogénea isotérmica a

250 °C en fase gaseosa.

k1
A2B+ 3R
k2

La cinética de reaccidn a la temperatura de operacion es:

-, =k (PA - PB;:RS)

Donde: k = 1,747x10? molL atm? s' y K = 3,561 atm?. El flujo de
alimentacion es de 12 L/s a la presion de 1 atm. Calcule el volumen del reactor
para logar una conversion del 90% de la fraccion de conversion de eqliilibrio

para una alimentacion con:

a) Yao =1
b) v4, = 0,5y inertes y;, = 0,5

Solucion:

Reactor PFR, fase gaseosa, isotérmico y volumen variable

1.- El balance estequiométrico es:

k1
Az2B +3R
k2
nA - nAo(l - X)
My = NyeX

ng = 3ny,X

V=V{1+eX) ;e =68

6= G (25) 5 6o = o (57) o= Cao(25)
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2.- Ecuacion cinética .

= (g 12E)

Como, P, = C,RT

e — LD _'CBCR3 .
rA_kRT(CA 'K/(RT_)3)

—ry = kf:(cA. _ cBchR?') |

Donde: k' = kRT y K, = K/(RT)*"

k' =1,743x1073(0,082)523 = 0,075 5

w K 356l e .
y Ke = (RTY  (0,082(523))% - 4,5x10" V(mVOU»IA‘),' -

" En términos de conversion

= KC (_-‘1--—:x) cA,-,3( 3X )3( X )
A A0 | \1+eaX. Ko \14e4%) \1+eqx/| - -

@) Paray, =1, 6, =3, g, =3

. Enel equilibrio: ©  —r, =0

27Ca 3K 1 N3
1-X = L( ) .
STk \1#3X,

;}’A'ol—":_' '1"“_ : _ys
Cho =% = Sz = 00233 mollL

RésOlviendo .
X, =09015 -

Para ¥, = 0,9(0.9015) = 0,811

3.- Ecuacién de Disefio- -
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XA . f(x)

0. o 1
0,20275 - 2,025
04055 38502

| 0,60825 . 817,098
0811 = 318073

b) Para yAO : 0159 6A : 3: €4 = 115 |

~ _ YaoP _l 05-
CA‘_’ T ORT T 0082(523) 0,01166 mol/L

. X, =09463

Xy =09(0,9463) = 0,8517
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3.5 Reactor semi continuo

Existen basicamente dos tipos de operaciones semi continuas.

CASO I: Se alimenta el reactante A-lentamente é un reactor que contiene

componente B. La reaccién es:

A+B =R
3
A —
—

==

N

AALTEERAL TR YR

AT AT

S ——
S T T
o

Algunas veces el reactante A es un gas y se burbujea ;continixar'nente en el
reactivo B. Por ejemplo: -la cloracién, brumacién, la hidrolisis, la

hidrogenacién de aceites, etc.

CASO II:; Se cargan en el reactor reactantes Ay B. Uno de los productos se

vaporiza y se extrae continilamente. La reaccion es:
A+B >R+S
£l

W

S
i

AN
|
>

W
8

1aiet 33 has s RERIRT

\-\‘\“‘.\\.L‘;'-Tf'(\\'

A
d
P,
i
\

Por ejemplo: La esterificacién del acetato de etilo, donde se vapotiza la

Para el caso 1, el balance de materia es,

Fo=0+nv(=24 L 32

El volumen varia con el tiempo y se puede obténer del balance de materia de

los deméds componentes. El-balance de materia puede expresarse en términos
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de concentracion, conversion o moles. Si la densidad es constante es mas

frecuente en términos de concentracidn. Asi:

Como el caudal es, v, = 3_':
Integrando, V =V, + v,t
Dividiendo entre el caudal, resulta, T = 7, + ¢

Entonces la ecuacidn (1) en términos de concentracion resulta,

Caovo +1aV =2 =y 2y Covy
BCA
Ua (CAO CA) + TAV V . (328)
' 8Ca _ 3Ca
Pero, 5= =5,

Entonces para el componente A,

2 o |
ZA =1+ 2 (Cao — Ca) ) (3.29)

Para el componente B: Como no ingresa ni sale del reactor entonces,

gV =20 oy 2By oy, - (3.30)
Luego,
£"-Cf-?=r3—';—"c,3 (3.31)

ar
Si la reaccion no es de orden cero, ni de primer orden se tendra que usar

técnicas iterativas para la solucion de las ecuaciones (3.29) y 3.31)-

Para reacciones de primer orden cuando B esti en exceso.

dCy k : 0
T = —kCy+ 2(Cap — Ca) = —C, (FF) 4 S22 (3.32)
Pay gy (BT) = | - (3.33)

T
La ecuacién (3.33) resulta una ecuacion diferencial ordinaria de primer

orden cuya solucién es conocida.
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Ejemplo 3.12

Se hidroliza anhidrido acético a 40 °C en un’sistema semicontinuo. Se carga

inicialmente el tanque con agitacion, 12.5 litros de una soluciéh acuosa que

contiene 0,6 x10> mol/cc.. El recipiente es caljenta a 40 °C y en ese instante

s¢ ‘afiade agitarido una solucién Gue contienen 2,5x10~ mol/ce de arihidrido

acético a una velocidad de 2,5 L/min. .El producto se_ élimina a la misma

velocidad. La densidad dé la solucion ‘se puéde considérar constante. La

reaccion es de primer orden.con una-constante c"i_n:_ética-k =._()‘;§.min".
(CH3€0),0 + H,0 - 2CH;CO0H

Determine la concentracion de la solucién que sale d’él"ieactor‘éffi‘zfuncién

del tiémpo.‘

Solucién:

1.- Balance estequiométrico es:
A-R
CA = CAo(l -X )
2.- Ecuacioén cinética

_TA = kCA
3.- Ecuacién de Disefio

.
_FA+TAV(I')—-;A

.9,
quo'vo CAvO "—kCAV Va_

9Co  © 1+kny Gy -

=%+ CA( — ) =2

0T T T

Es una ecuacién diferencial 6rdiﬁéria de primer otden, del tipo’

¥ + Py = Q(x)
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cuya solucion’es:

yel POax [ Q(x)el P gy 4 ¢

,t'Ae(kaT)t = fCAO(

rrrrrr

T N k S

Condiciones iniciales: pardis.= 0, Ci = Caso(Concéntiacién dé A en'la salida
en el-tlempo cero)

1'%kt

C ="Caso —
LT
Reemplazando en la ecuacién anterior, resulta,

CAO . T G N (1+kt)t,
T4kt (C“" 1% kr) et T

Finalmente, regrdenando $e tiene:

—.A CAO oo CAO s (1+kr)t
= Ti (1+k C‘“")

Datos: V=125 L; Cao = 2,5x10? mol/L Caso = 0:6x 10 iiol/L::
k =;Q,5 min";
V. 12,5

= = 222 = S.ifin
Vo 2.5 .

Ca = 7,1478x107% — 1,1428x10 %270

t(min) > 0 1 2 3. 40 .5 6. 7

Casx10* - 6:000776;575..6,861 .. 7,000 ..7.070. 7,108 7:125 7,134

observa que, a pattir. dé%6 ‘iinutos, el reactor opera casi en estado

estacionario.
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Se observa que, a partir de 6 minutos, el reactor opera casi en estado

estacionario.

Problemas propuestos

3.1.

3.2

3.3.

En presencia de agua y 4cido clorhidrico (como catalizador) la velocidad
de esterificacion del dcido acético y alcohol etilico a 100°C, estd dada

por la ecuacion  cinética:
Donde: 4 = 5x10* L/mol min™ y & = 1x10™* L/mol min™!

En un reactor batch se cargan 500 litros de solucion acuosa que contienen

120 kg de 4cido acético y 230 kg de etanol.

a) ;,Cual sera conversion de acido acético a éster después de 100 minutos
de reaccion? La densidad de la mezcla reaccionante puede suponerse

constante ¢ igual a 1,024 g/cc. Desprecie el agua vaporizada en el reactor,
b) Determine la conversion en el equilibrio

Se quiere producir 540 kg/dia de acetato de etilo en un reactor batch

segun la reaccion:

k1

CszOH + CH3COOH(—) CH3COOC2H5 + HzO
k2

A + B. e ot D

La cinética de reaccion es: —1y = k,(C,C5 — C-Cp/k)
Donde: ki =7,93x10"° m*/kmol s y k=293

La alimentacion consiste de 25% de A 'y 75% de B en peso. La conversion
sera de 40%, y la densidad puede suponerse constante e igual 1020 kg/m’.
La planta deberd operar dia y noche, con un tiempo inactivo de

aproximadamente 1 hora. Calcule el volumen del reactor.

Una fabrica X desea producir el compuesto R de acuerdo a la reaccion

en fase gaseosa,
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34.

3.5.

3.6.

k
A+B->R

Se cuenta con un recipiente de 500 litros que actiia como reactor batch.
La alimentacion es una mezcla que contiene 50% molar de A y 50%
molar de B a la presién de 1 atm y a 227 °C. Se desea lograr una
conversién del 60%. La constante cinética k = 1,5 L/mol min™.
Suponiendo una operacién a volumen constante, determine la cantidad
de producto por minuto, considerando que el tiempo inactivo es similar

al de la reaccidn.

En un reactor batch se ha encontrado experimentalmente que la

velocidad de reaccion en fase liquidaa 70 °C es: A — 2R
—r,=kC "

Si en 20 minutos de reaccion se convierte en producto el 50% del liquido,

calcule la conversion al cabo de 30 minutos.

El acetato de etilo debe ser hidrolizado en un reactor batch a

temperatura constante.

k1

CHBCOOCZHS + Hzo Lard CszoH -+ CH3C00H
k2

A + B - C + D

La cinética de reaccion es: —1y = k (C4Cg — CoCp/k)

Donde la constante de velocidad directa & = 0,00152 L/mol mirfl y la
constante de equilibrio k¥ = 0,225. La concentracién inicial del éster es
1,15 mol/L y del agua 46 mol/. Determine la conversion maxima en el

equilibrio

-
En un reactor batch se realiza la reaccion reversible.

k1
A oR
k2
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3.7.

38.

La Concentracion inicial de A es de 1 mol/L y la velocidad de reaccién

esta dada por:
~14 = 0,04C4 — 0,01C; mol/L min’!
Determine el tiempo necesario para obtener una conversion de a) 76% y

b) 60%.

La siguiente reaccién elemental ocurre en fase liquida en un reactor

batch:

A

A+B-R

Las Concentraciones iniciales de A y B son de 1 mol/L respectivamente
a la temperatura de 77 °C. La constante de velocidad a 300 es 0,07 L/mol
min-1 y la energia de activacion E, = 20 kcal/mol. Si el volumen del
reactor es de 200 litros, determine el tiempo requerido para que la

conversién sea de 90%.
La siguiente reaccion en fase gaseosa es elemental:
2NO + 0, - 2NO,

Exprese la conversion Xy en funci6n del tiempo y de C40, Suponga una

alimentacion inicial equimolar.

3.10. A 600 K Ia reaccion en fase gaseosa ocurre en un reactor CSTR de

volumen constante.

k1
C2H4 + BTZ (—)C2H4BT2
k2
Los coeficientes cinéticos son: k1 = 500 L/mol h' y k = 0,5 h!
respectivamente. Si se alimenta gas a 100 m*/h con una composicién que

contiene 60% molar de Brz, 30% molar de C2Hs y 10% molar de inertes.

Calcule para una presiéon de 1, 5 atm:

a) La conversion fraccional maxima posible de etileno en CoH4Br
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b) El volumen del reactor para obtener una conversion det 80% de la

conversion maxima.

3.11. Un reactante liquido se convierte al 50% en un reactor continuo de
mezcla perfecta. Se decide cambiar al reactor por otro también de mezcla
perfecta con un volumen 4 veces mayor que el original. Si se mantienen
constantes la composicién de alimentacién, el caudal de alimentacién y

la temperatura, determine la nueva conversion cuando la reaccién es:

a) A- R, —1 = kC,™?
b) A - R, —TA = kCA
c) Ao R, —ry = kC,°

3.12. La siguiente reaccion es de primer orden y ocurre en fase liquida en un

reactor CSTR de 10 litros y caudal de 2,5 L/s.

k1 k2
A-EB->C

k3

B-D
Con las siguientes constantes cinéticas: k1 = 0,5 min''; k> = 0,4 min"' y k;
= 0,2 min™'. Para una concentracién inicial de A de 10 mol/L, determine:

a) Laconcentracionde A,By C

b) La concentracién maxima de B

3.13. Una reaccion en fase liquida, A +2B — 2R se lleva a cabo a 20 °C y
la ecuacion cinética es:
—Ts = kCACBI

La constante cinética k= 0,10 L/mol min™' y las concentraciones iniciales
de los reactivos son: Cao = 5 y Cpo = 14 mol/L. Determine los tiempos

espaciales para una conversion de 80% usando:

a) Unreactor CSTR
b) Un reactor PFR
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3.14. Se ha encontrado que la velocidad de reaccién 24 = 4R es de segundo

orden:
-1y = (),IOCA2 mol/L s’

Para una alimentacion de A puro de concentracion inicial C4o = 1 mol/L

calcule para lograr la conversion de 80%.

a) El tiempo espacial en un reactor CSTR de volumen constante

b) El tiempo espacial en un reactor PFR de volumen variable

3.15. La siguiente reaccidn ocurre en fase liquida: A > B+ C

La ecuacidn cineteca es:

Kt Ca1/? -
-1y = 22— mol/L 5!
1+k,Cph

Donde k1 =2y k> =3,

Para una alimentacién de A cuya concentracién inicial es C4o = 0,25

mol/L y F4o = 20 mol/s, calcule:

a) El volumen del reactor CSTR para una conversion final de 50%
b) El volumen del reactor PFR para una conversién de 50%

c) El volumen de un reactor PFR para lograr una conversién del 80%

. . k1 k2
3.16. Para la reaccion consecutiva A — B — C  las constantes k; y k2 son

0,28 y 0,10 h™' respectivamente. La concentracién del componente A en

la alimentacion es Cy4, = 37,5 mol/L. Calcule usted La concentracion del

" componente C en el tiempo cuando la Cp sea maxima operando en:

a) Un reactor batch
b) Un reactor CSTR y

c) Calbule la concentracion del componente A al cabo de 1,5 horas de

iniciada la reaccion, tanto en el reactor batch como también en el CSTR.
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Capitulo IV

DISENO DE REACTORES IDEALES HOMOGENEOS

NO ISOTERMICOS

4.1 Introduccién

En operaciones no isotérmicas es muy comin encontrar temperaturas no
uniformes en el reactor. Esta puede variar deliberadamente para lograr
velocidades de reaccién Optimas, o bien los calores de reaccion altos y las
transferencias limitadas llegan a provocar condiciones no isotérmicas
fortuitas. El disefio de reactores suele ser sensible a los pequefios cambios de
temperatura (ecuacién de Arrhenius). Si la reaccién es endotérmica, la
temperatura disminuye a medida que la conversion aumenta, a menos que se
adicione al sistema energia en exceso de la que absorbe la reacciéon. La
disminucién de la concentracion de los reactantes debido al aumento de la
conversion, ast como la reduccion de la temperatura hacen que la velocidad
de reaccién disminuya. Por consiguiente, la conversién que se logra en un
reactor no isotérmico por lo general es mas baja que la de uno isotérmico. Por
otra parte, en una reaccién exotérmica la temperatura se eleva a medida que
la conversién aumenta. A conversiones bajas, la elevacion de temperatura
aumenta la velocidad de reaccioné en mayor grado que la reduccidon
provocada por la disminucion de la concentracién de los reactantes.
Generalmente, la conversidn que se obtiene es mayor al de una operacion
isotérmica. No obstante, las reacciones secundarias indeseables y otros

factores pueden limitar las temperaturas permisibles.

En los reactores no isotérmicos, las leyes de velocidad y las relaciones
estequiométricas utilizadas para el disefio de reactores isotérmicas son
validas. Sin embargo, el perfil o historia de las temperaturas en un reactor no

isotérmico se establece mediante el balance de energia.
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4.2 Balance de energia para reacciones simples

En el disefio de reactores no isotermicos es necesario resolver
simultancamente las ecuaciones de balances de masa y energia®. El balance
de energia, se requiere debido a que la velocidad de reaccion quimica puede
ser una funcion fuerte de la temperatura (ecuacion de Arrhenius). El proposito
es describir la temperatura en cada uno de los puntos de un reactor (o en cada
intervalo de tiempo para un reactor por lotes), de modo tal que a cada punto
del reactor se la puede asignar la velocidad apropiada. Realizando el balance

de energia, similar al balance de materia se tiene,

F,

entrada safida

H >

entrada salida

En cualquier instante ¢, el balance de energia de la especie i sera:

Energia de Entrada + Energia transferida — Energia de salida = Energia

acumulada
i velocidadde ) .
velocidadde i ) velocidadde velocidadde
. . energiatransferita . . .
flujocalorico |+ —| flyjocalorico  |=| acumulacia decalor
. desdelosalrededors . ]
haciael sistema . . desdeelsistema| | dentrodelsistema
‘haciael sistema

Los términos que se refieren a la energia de un fluido deben incluir todas las
formas de emergia: potencial, interna y cinética. Sin embargo, en las
reacciones quimicas solamente es importante la energia interna y algunas
veces las formas de trabajo mecénico. La diferencia entre el primero y tercer

término refleja las diferencias de temperatura y las diferencias de energia
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debidas a las diferencias de composicién de las corrientes de entrada y salida
(es el calor de reaccion). El segundo término representa los posibles
intercambios de energia con el exterior, que se originan en la transferencia
térmica a través de las paredes del reactor. La solucién de la ecuacién del
balance de energia da la temperatura en forma de la posicién y/o del tiempo

en el reactor.

Las ecuaciones del balance de masa y energia dependen del tipo de reactor.
En muchos casos no existe uno o mas de los términos. La posibilidad de
resolver las ecuaciones depende de las suposiciones que se hagan sobre las
condiciones de mezclado o difusion en el reactor. Esto explica la importancia

de la clasificacién de reactores en el tanque con agitacién y de flujo tubular.

La primera ley de la termodindmica para sistemas abiertos resulta¥,

ZEOEM-’_Q_W_ZEEJ':(d_E) (41)
i=1 i=1 df Sistema

Donde: £, y E; son las energias de componentes i que ingresan y salen del

sistema respectivamente.

La energia Ei es la suma de las energias interna, cinética y potencial y

cualesquier otras energias, como ¢léctricas, magnéticas o luminosas,

. V'Z
E =u +?+ gz, +otras 4.2)

Generalmente, en reactores quimicos se supone que la energia cinética,
potencial y otras energias son insignificantes en comparacion con los cambios
térmicos de entalpia, transferencia de calor y trabajo, por lo que se consideran

despreciables, asi:
Ei= | : (4.3)

El término trabajo comprende un trabajo de flujo y el trabajo mecénico o de
flecha (podria ser el de un agitador en un reactor CSTR o una turbina en un

PFR) asi:

160



W= F,Pv, - Y FPy, +W, (4.4)

La entalpia que entra en el sistema (o sale) se puede expresar como la suma
de la energia interna neta introducida en el sistema (o sacada de él) por los

flujos de masa mas el trabajo de flujo.
Fill; = Fi{u+Pw) : (4.5)
Combinando las ecuaciones (4.2), (4.3), (4.4) y (4.5) en {(4.1) se obtiene,

sistema i=

i=l
En situaciones practicas se acostumbra despreciar el término trabajo de eje en
~ comparacion a la magnitud de los términos restantes del balance de energia.

Por lo tanto,

1 n ’ n =
) ot fen
sistema i= i=1 - ’ :

Flujos molares

Supongamos que en el reactor ocurre la siguiente reaccion: -

b_ ¢ d
A+-B->-C+-D
: a a a

Los términos que denotan la ene_fgia adicionada y retirada del sistema debido
al flujo de los reactivos y productos estén dados por,
e Energias de entrada

ZEQH!}D = FAOHAO + FBOHBO +FC0HC0 + FDaHDol‘ (48)
i=]

Para cualquier especie reactiva i es valida la siguiente expresion,

F;'o = F;D [%J = (::.w JFAU = QEFAO ' ) (49)

Ao Ao

Entonces la ecuacién (4.8) se puede escribir como,

161



ZFmHm =F Hy +Fp 0yl +Fu 0.He, + F . 0,Hp, (4.10)
=1

¢+ FEnergias de salida:

D FH =FH,+F,H,+F.H.+F,H, (4.11)
i=1

Del balance estequiométrico para sistemas de flujo se tiene,
F, =FA0(1_XA)

b
FB =FA0 BB_;XAJ

F.=F,|6, +£XA]
a
d

FD:FAo 9D+_XAJ
a

Sustituyendo estas relaciones en la ecuacion (4.11) resulta,

ZF:H;' = FAoHA +FA09.BHB +FA09CHC +FA0‘91)HD "FAoXAHA '2 FAOXAHB
i=1 a
c d
+- FoX,H.+— F, X,H, (4.12)
a o

Haciendo (4.10)- (4.12),

ZEon —ZEH:' =FA0(HA0 _HA)"'FADQB(HB;; _HB)+FA09C(HCG _Hc)
i=1

i=]

. o ... a
En esta ecuacion se puede identificar el calor de reaccién

My g+ iH - h, -8, | (4.14)
a a a a
Por consiguiente,
H n Id AHR
ZF;OHID_ZF;Hi =FAOZQ(HM_H1')_TFA0XA (415)
i=1 i=1

o A _ oL

Sustituyendo la expresion anterior en la ecuacion (4.7) resulta,

OF n AH
{_é;} =Q_FAOZBI'(HI'_H£D)_ aRFAoXA (4'16)
sistema i=1
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La ecuacion (4.16) es ¢l balance de energia para reacciones simples, que

resulta 1til si se conocen las entalpias.
Entalpias

La entalpia de una especie i a una temperatura y presion es:

o ?
H,=H(T)+ [Cp,dT (4.17)
Ty

Donde H,(T;) es la entalpia de formacion del componente i a la
temperatura de referencia T, R,“que suele ser 25 °C, y Cp; es la capacidad
calorifica de la especie i. Para usar esta expresion, no debe ocurrir cambio de

fase al ir desde la temperatura Tz a la temperatura 7.

La diferencia entre las entalpias de la corriente de alimentacion, y las entalpias

de la corriente de los productos es,

0 r 0 To T
H-H,= {H,(TRH [ Cp,-dTJ—{H;(TRH | CpidT} - [cpar @419
Tz T

Tr

a

Sustituyendo esta ecuacion en (4.16) resulta,

OF LI AH |
(TJ =0-F,20[Cpdl -="F,X, (4.19)

=l To

Calor de reaccion

El calor de reaccion a una temperatura 7 estara dada por,

] T
AH, = AHx([,)+ IAdeT (4.20)
TR ] i _
Reemplazando en la ecuacion (4.19) se obtiene,
e - T .

r AHw(T,) + [ACpdT (4.21)

QE— =Q—F i@IdeT_ TR F. X

at sistema . i=1 f To ' a Ao“t 4
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Para la evaluacién de las capacidades calorificas se puede considerar dos
sitnaciones: a) Capacidad calorifica constante (solidos y liquidos), y b)

capacidad calorifica variable {(gases).
Capacidad calorifica constante

Si denotamos por Cp;al valor promedio de la capacidad calorifica del
componente i entonces,

>0, [cpdr=30¢p(r-1,) - (4.22)

i=1 To

T H
[ACpdr =Y v.Cp (T -T,) (4.23)
IR =1

Donde v; es el coeficiente estequiométrico de la especie i. Luego, ¢l balance
de energia se puede expresar también como,

T

AHw(T) + [v,Cp2T
aE n : TR
o =Q_FA029;CP;(T_1;)— a FoX,
sistemc i=1 (4'24)

Capacidad calorifica variable

La capacidad calorifica a la temperatura 7, a menudo se expresa como funcién

polindmica de la temperatura, es decir,

Cp,=a, +BT+yT*+... | (4.25)
Entonces, '
e | (4.26)
>80, [Cpdr =36, [(a,+ BT +y1? 4T
=l g =l 7o
Integrando,

. ) @27
ZQI_ TCPde - Z[H,-af(T'—Ta)Jr %(Tz —Tﬂl)Jr @;—"(;ﬂ _Tos)} (4.27)
=l 1 i=l '

- Asimismo,

T T ’

[acpar = [[aa+apr+ ayr*lar
TR TR

Luego,
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T

[acpdr = nalr -1)+ 22 (r2 -1, )+ A2 (1 -7,

A 2 3
Reemplazando en el balance de energia se obtiene,

aE L Qﬁ 2 9}/ 3
— =Q-F, > |6, (T-T)+—L(T - T, )+ (T - T,
( at Jsisfema Q a0 r'=||: [al( 0) 2 ( ’ ) 3 ( ’ )

- |:AIO{R(TR) + A(x(T - TR)+ %(Tz _ TR2)+ %}:(Ta _ TRJ):I FoX
a
(4.28)

Ademas:

OF a(ZH‘"‘) on < OH (4.29)

e = . 7 = ZHJ — 4 ni —_—

sisteme 6t ) i at i at
_1an
Como,0H; = Cpi0T y - 1 = Voo
Reemplazando en (4.29)
OF (4.30)

orT
(). mag

En-una reaccion quimica cualesquiera: a4 + 5B — ¢C +dD

Se cumple: P Ty kT
a b ¢ d

! v, - vy
Como, r=-"Lr, y n=ny+ ;'nAoXA
a : .

Reemplazando los términos indicados en la ecuacion (4.30) resulta:

oF v, v or
A, =) H—(r)V+ +0n x lop ZL
( af ]sr'slcma Z , a( rA) fz(n'm a HAO A] pl 31‘ ’ (431)

-al,
ot

CrV AH, (T) +Z[nio + U 40X 4 JCPa
a - a

OF
(a_t]smema ) Z

Asimismo, (-r,V =n,, ox,

ot
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Incorporando los dos ultimos términos en la ecuacién (4.24) se obtiene la

ecuacién general del balance de energia para reactores ideales '°
(4.32)

1, A (T) am_'_Z(nio _i_v; )CPJ ,.Q+Z j‘CpﬁT FaX. AAH (D)

a o 5

CASO I: Para reactores continuos, estado estacionario, no isotérmico y no
adtabatico:
(4.33)

. To
0=0% ZEOICp,aT—FA‘;XA AH (T)
i T

CASO II: Para reactores discontinuos, no isotérmico y no adiabatico:
(4.34)

1, A (T) 8X4 +Z(n,.0 + 5, WX ]Cp, =0
a o 5 a

Calor transferido

En muchos casos se requiere proporcionar externamente una cierta cantidad

de energia al sistema de reaccién con el objeto de iniciar las reacciones, o

mantener la reaccion. Por ejemplo, en reacciones altamente exotérmicas serd

necesario retirar calor para controlar la temperatura del reactor. En cualquier

caso, el término del balance de energia cuantifica este efecto El valor de Q

se expresa de diversas formas dependiendo del tipo de reactor, y si la

temperatura del medio de calentamiento o enfriamiento permanece 0 no

constante.

Reactor tanque agitado

Si la temperatura del medio de calentamiento/enfriamiento permanece

practicamente constante en el interior del intercambiador de calor,

Q=UAT, -T) (4.35)
Donde U es el coeficiente global de transferencia de calor, 4 es el drea

disponible para la transferencia de calor, T es la temperatura del reactor, y T,
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es la temperatura del medio de calentamiento o enfriamiento la cual se supone
constante.

Si la temperatura del fluido usado como medio de calentamiento o
enfriamiento varia desde una temperatura a1 a la entrada del cambiador,
hasta una temperatura T,; a la salida del cambiador, y la temperatura del
contenido del tanque agitado es homogénea, se puede emplear un promedio

(promedio medio logaritmico) de las temperaturas,

Reactor Tubular

En este reactor la temperatura cambia a lo largo del tubo, esto hace que la
ecuacién (4.35) no puede emplearse directamente para cuantificar la cantidad
de calor transferido hacia o desde el reactor. La dificultad aparece en que, si
bien la temperatura del medio de calentamiento T es constante a lo largo del
reactor, la temperatura en el interior del reactor T cambia con la posicion a lo
largo del tubo. Para utilizar la ecuacién (4.35) se divide el reactor tubular en
m tramos pequefios. En cada uno de los tramos se supone que la temperatura

Tm permanece constante tal que se pueda evaluar ( en dicho tramo.

0, =UAT,-T,) (4.36)
Si se define, '
A
A=AV
AV -
, (4.37)
0=%0,=|vdr, - Jav
i=1 .
| Donde,
a=A 2 (4.38)
AV D

De este modo a representa el area de transferencia de calor por unidad de

volumen del reactor, y D es el didmetro.
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4.3 Reactor discontinuo no isotérmico

Implica utilizar las ecuaciones de balance de materia y energia: Asi, para
sistemas a volumen constante se usara la ecuacidn (3.7) y para sistemas de
volumen variable la ecuacién (3.10) y (3.11). En este texto, solo se aplicara
para el caso de Cp promedios o constantes en el rango de temperaturas de
operacion. -

El balance de energia para estos reactores estd dado por la ecuacién (3.34):

oT

n, AH (T) XA 5 or _
ot

a ot

0

(nia + EnAa)(A ]Cpr
a

i

Ejemplo 4.1

Se desea obtener fosforo a partir de la fosfina en fase gaseosé, segun:
4PHs(g) = Pa) + 6 Ha)

Para el efecto se desea utilizar un reactor batch de 100 litros. La fosfina se

alimentard a 950 K y 760 mm de Hg a raz6én de 5 m?/h. La constante cinética

cs:

90820

k=1.052x10% &7 g
R =1,987 cal/mol K

El calor de reaccion es: AH Rr(298 k)= 000 keal/kmol

Los Cp son constantes en el rango de temperaturas utilizadas, as:

Componente: PHzg Pawy Ho
Cpcal/mol K: 14 12 7

Para un tiempo inactivo de 40 segundos ;cudl ser la conversion que se logra
si el reactor opera?

a) Isotérmicamente
b) Adiabaticamente

Solucion:

Reactor batch, fase gaseosa, volumen constante
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1.- El balance estequiométrico de concentraciones
44 - B+6C
Cs =1np(1 - X)
V=100L,P=1atmy7=950K

_ YaoP _ 1(1) —
Cao = RT = T052050) 0,012837 moles/L

Fuo = Cyov, = 0,012837(5)1000/3600 = 0,01783 moles/s

72 s

) ., CaoV  0,012837(100)
Tiempo de operaciéon = = =
p P Fao 0,01783

Tiempo de operacion = tiempo de reaccion + tiempo 1nactivo
tiempo de reaccidon = 36 segundos

2.- Ecuacion cinética

T4 = —? = kCA

Usando la ecuacién (3.7)

e fo ax c fo ax f’m ax
T ), e ) kG, (1-X) T )y k(1-X)

a) Operacion isotérmica

90820

k=1.052x10"%¢ 1987(350) = 1,339x10 %!

Integrando:

1 .
ln( ) =kt = 1,339x1072(32) = 0,42861
1 - XA

De donde se obtiene, X4 =-0,3486
b) Operacion adiabatica

Incorporando la constante cinética en el término integral,
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xa X '
t:f - 90820
0 1,052x10Y%e" RT (1 —X)

90820
fo € RT 39X

— 19, 20
) o = 1.052x10% = 3366210 (1)

Se requiere otra ecuacidén que relacione la temperatura con la conversion, es

decir ¢l balance de energia.

3.- Ecuacion del balance de energia:

(nm +£nAoXAJCpi g— ZQ‘
a ot

n ,,AH (T 6)64+Z
a ot

i

Para operacion adiabatica Q = 0, luego
n, AH , (T) 8XA4 v, oT
+>|n,+—n,X,|Cp,—=0
a 6t Z io a nAé 4 [WPi ot
Analizando el segundo término, dividiendo sobre n,,,

T W Yix lop, =0-x,),, 40+~ XC +O+6XC
a A pA C

ALY
~ Reemplazando datos

(l—XA)14+iXA(12)+%XA(7)=14—0,5XA (a)

Analizando el primer término. Es decir, el calor de reaccion,

- T
AH () = AH ,(298K) + | ACpoT

298

CACp = X viCp; = ()12 + 6(7) — 4(14) = ~2

T - .
AH (T) = 5000 + j —28T = 5596 2T

' % 208
ot AH(T) _5596-2T
4

a

=1399 0,57 (b)

Reemplazando (a) y (b} en el balance de energia se tiene:
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(1399 — 0,5T)dX, = —(14 — 0,5X,)aT
Luego,

J-XA X4 - fT ___L .
0 (14-05Xa) 7950 (1399-0,5T)

Integrando se obtiene,

14 _ 1399-0,5T
14-0,5X, 924

Reordenando,

25872

T =2798 - 2re Q@

Reemplazando (2} en (1) resulta,

90820

25872 .
1,987(2 798‘m-;)ax

XAe€ — 20 -
Js T =3,787x10 3)

Para resolver la integral numéricamente se dan valores de la conversmn Xy
se usa la regla de Simpson de 5 puntos, hasta que satisfaga la ecuacion (3).
En la tabla siguiente se muestra la solucién.,

TABLA N° 4.1
CONVERSION Y LA FUNCION F(X)

X T (K) Exponencial %)

0 950,00000 7,8540E+20 7.8540E+20

0,064 945.76632 9.7416E+20 1.0407E+21
0.128 941.51320 1.21183E+21 1.3897E+21
0.192 937.24050  1.51202E+21 1.8713E+21
0.256 932.94809 1.89236E+21 2.5434E+21

Fuente: Elaboracion propia
7 fodx = m[ﬁ) +4fs +2f, + 4f; + fi] = 3,7877x10%°

La conversion final es X, = 0,256 y la temperatura 7= 932,95 K



Ejemplo 4.2
* Un reactor batch se carga con 250 kg de disolucién de anhidrido acético en
agua. La concentracion inictal es 0,215 mol de anhidrido por litro de solucién.
La densidad es 1,05kg/L a 15 °C. La capacidad calorifica puede considerarse
constante ¢ igual a 0,90 kcal/kg®C y el calor de reaccién es -50 kcal/mol’®,
Calcule el tiempo de reaccion -para alcanzar una conversion de 80% en las
siguientes condiciones:
a) Operacion isotérmicaa 15 °C
* b) Operacién adiabética con To = 15 °C
c)} Operacion no isotérmica con calefaccién a base de agua a 50 °C en un
‘serpentin de 0, 5 m? de superficie. El coeficiente global de transferencia
de calor U = 250 kcal/hm?°C, con temperatura inicial de 15 °C.

. 5888
La cinética de-reaccién es de primer orden con £ = 5,882x10’¢ " 7 min™

Solucién:
Reactor batch, fase liquida, volumen constante
(CH:CORO + H0 = 2 CIBCOOH

1.- El balance estequiométrico de concentraciones

A —  Producto
CA = CAO(]- - X)
Cao = 0,215 mol/L; p=1,05kg/L ;yT=15°C =288 K

2.- Ecuacién cinética

ac
—Tp = —“ﬁ = kCA
ax
preET at (D
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a) Operacién isotérmica a 288 K

5888
k=15,882x107¢ 288 = 0,0778 min’!

Integrando la ecuacién (1) y para Xy = 0,8 se obtiene:

t = %ln (1—1):’,4) = 20,68 min.

b) Operacién adiabitica con 7, =288 K

De la ecuacion (1),

5888

ot 1 _ e T )
9X ~ k(1-X)  5,882x107(1~X)

Se requiere el balance de energia.

3.- Balance de energia:

(nio +£nAoXAJCpI a_T =O
a

el (1) XA 5

a o = ot

Hay un solo reactante y un producto en fase liquida, paraa = 1

Vi
Z (”m + 2 M4 X 4 ]Cpr = (nAa ~ M X, k?pxl +n,,X,Cpp =n,,Cp,

i
Cp es constante ¢ igual para el reactivo como el producto, ademés es por

unidad de masa, entonces: ng,Cpy = Wy, Cs,

Como el calor de reaccién es constante entonces ¢l balance de energia

resulta, -
w,,Cs,0T = n, (- AH , JoX
Reemplazando datos e integrando desde el estado inicial,
250(0,90%T - T,) =50n (X —0)

Calculo de n40

__Mag __ WAo
CAo - -

v P 14

173



Mgo = Cao ™22 = 0,215 (f—z‘;) = 51,2 moles

Reemplazando en ¢l balance de energia y reordenando,

50(51,2)X 4

T =288+ 25

=288 + 11,38 X,,

Incorporando la expresion anterior en la ecuacién (2)

5888
at 1 2288+11,38XA

X  k(1-X) _ 5882x107(1-X)

3

(4)

La ecuacién (4) puede resolverse recurriendo a varias técnicas: Runge-Kutta

de 4to orden, Reglas de Simpson, polymath, etc.

Usando Runge-Kutta de 4to orden

h
tivt = ti + g(ko + 2k1 + 2k2 + k3)

ko=f(xi;3’i)

ky = ( 2, +hk°)
ky = ( o2 +hk1)
Z_f xi z’yi T

ks = fGu+ by + hky)
Iraiteracion: i=0;2=0,1 ; X4=0;7,=288
ko = f(x0;¥5) = £(0,288) = 12,8642
k. = f(0,05;288,64) = 12,9382
ko = £(0,05;288,647) = 12.93485

ks = £(0,1; 289,2934) = 13,0449
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0,1
t, =0+ 5 (12,8642 + 2(12,9382) + 2(12.93485) + 13,0449)

= 1,2942
Asi sucesivas iteraciones generan la siguiente tabla:

TABLA N°4.2

TEMPERATURA Y TIEMPO PARA CADA CONVERSION

Xu T (K) (min)
0 288,000 0

0,1 289,138 1,294

0.2 290,276 2,6278
0.3 291,410 4,0210
0.4 292,552 5,5034
0.5 293,690 7,1170
0.6 294,828 8,9323
0.7 295,966 11,0749
0.8 297,104 13,8170

Fuente: Elaboracion propia

Para lograr una conversion de 80%, se requiere 13,817 minutos

Otra alternativa es resolver numéricamente usando la regla de Simpson. Para

el efecto se elabora la tabla siguiente.

X T f(x)

0 288,000 12.86424752
0.2 290.276  13.69861081
0.4 292.552  15.59842031
0.6 294.828  20.030665238

0.8 297.104 34.37816479

t=f," f(x)dX = 2[f, +4f, + 2, + 4f3 + fu] = 14,223 min.
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Usando polymath se resuelve obteniendo los siguientes resultados:

TABLA N° 4.3

TIEMPO PARA CADA CONVERSION USANDO POLYMATH

X4 f{min)
0 0
0,096 1,249
0.205 2,710
0.300 4,061
0.403 5,599
0.601 9,077
0.704 11,359
0.755 12,736
0.800 14,148

Fuente: Elaboracion propia
' El tiempo requerido es de 14,148 min.
Se observa que el método de Runge-Kutta de 4to orden da mejores resultados
¢) Operacion no isotérmic_a |
U=250Kcal/hm? °C ; 4 - 0,50 m?, T, =288 K

Balance de energia

ax ar
nAoAHR E + WAOCSE = Q

Despejando

aT = Q2t-TaohHRIX _ UA(Tg-To)3t-n0AHRIX
WaoCs ’ W4aoCs

Reemplazando datos

25000.5)(50-18) 5, _ 51 2(—50)0%

— 60 —
oT = 250009 = 0,3240t + 11,389X
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Integrando desde el estado inicial: r =0, X =0, T=288 K
T =1288+0,324t + 11,38X (5)
La ecuacion del balance de materia (2) y la ecuacion del balance de energia
(5) se resuelven simultaneamente.
Usando el método de-Runge—Kutta de 4to orden
lraiteracion: i=0;h2=0,1 ; X4=0;7,=288 ;=0
ko = f(x0,5,) = f(0,288) = 12,8642
k, = £(0,05;288,64) = 12,9382
k, = £(0,05;288,647) = 12.93485
ks = £(0,1;289,2934) = 13,0449

01
6

t; = 0 +— (12,8642 + 2(12,9382) + 2(12.93485) + 13,0449)

= 1,2942
Asi sucesivamente se obtienen los siguientes resultados:
TABLA N° 4.4

TIEMPO PARA CADA CONVERSION USANDO POLYMATH

X CT(K) #(min)
0 288,000 0
0,1 289,557 1,294
0.2 291,115 2,591
0.3 292,680 3,909
0.4 294,750 5,273
0.5 295,866 6,718
0.6 297,516 8,298
0.7 299,245 10,110
0.8 301,107 12,356

Es decir, se requiere 12,356 minutos para lograr una conversién de 80%

177



FIGURA N° 4.1

TEMPERATURA EN FUNCION DEL TIEMPO PARA PROCESOS:
ISOTERMICO, ADIABATICO YNO ISOTERMICO

e o S s e s i et g — Adiabiitico
301 E==c=== ;} =
299 = o ‘
B e e o e o '
207 [ o ol e —— No |sotérmico
. PR -+ - 1
: I R o e W 0 gk
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.. t{min.)

Fuente: Elaboracién propia -
FIGURA N° 4.2

CONVERSION EN FUNCION DEL TIEMPO PARA PROCESOS:
ISOTERMICO, ADIABATICO YNO ISOTERMICO

1-
0,8 - : ).
4 ] 1 1
i | 1
o Pt ]
0,6 7( :
< = |sotermico
-
0,4 —
) -t el Adiabatico
2
0,2 k .
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Fuente: Elaboracién propia
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4.4 Reactor continuo tanque agitado no isotérmico

Para el disefio se pueden considerar dos casos: a) Que el reactor opere sin
intercambio térmico dando lugar a un reactor adiabatico, b) Que exista
intercambio térmico entre el reactor y el entorno, es decir una operacion no
isotérmica. El balance de materia para estos reactores estd dado por la
ecuacién (3.26) y para sistemas de volumen variable emplear la ecuacién
(3.11) y (3.12). Generalmente un reactor CSTR opera a volumen constante.
En todos los problemas solo se usaran Cp promedios o constantes en el rango
de temperaturas de operacidn.

El balance de energia para reactor continuo es la ecuacion (4.33)

7o

FuX .
Zwa CpidT =22 AHR (T) + 0 = 0
i T

En el caso del reactor adiabatico () = 0, luego:

% Fio [ Coi@T = 2224 AH(T) = 0 (4.39)
El desarrollo de la ecuacién (4.39) establece una relacion lineal entre la
temperatura y la conversion. Esta relacion lineal da los infinitos puntos de
trabajo posibles del reactor tanque. Por otro lado, el balance de materia dada
por la ecuacién (3.26) genera una relacién no lineal sigmoidal entre la
temperatura y la conversion tal como se muestra en la figura adjunta. Siendo
el punto real de operacion la solucién simultanea de la ecuacion del balance
de energia y el balance de materia. En la figura N° 4.3, se observa que la recta
del balance de energia muestra una pendiente positiva para la reaccion
exotérmica y una pendiente negativa para la reaccion endotérmica. La
interseccion de la curva del balance de materia (BM) y la recta
correspondiente al balance de energia (BE) es el punto de operacién del

eactor.
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FIGURA N° 4.3

BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA PARA UN REACTOR CSTR
ADIABATICO

BE (exotérmica)
—

Fuente: Castro Alberto y colaboradores UNL- Argentina (2011)

- Para una reaccion exotérmica irreversible de primer orden, el BM y BE
podrian generar un sistema con tres soluciones posible, tal como se indica en
la figura N° 4.4. Las tres soluciones vienen dadas por las intersecciones A, B
y C. Las intersecciones superior ¢ inferior son de operacion estable. El punto
B tiene caracteristicas muy distintas, aunque la generacion y eliminacion de
calor sean iguales, el sistema no puede operar en forma estable. Un ligero

‘aumento de la temperatura, el calor generado se hace mayor al consumido y
la temperatura seguird aumentando hasta alcanzar el estado C. De manera
similar, cualquier disminucién de la temperatura produce una caida en lés
cc;nversiones hasta llegar al punto A. Por consiguiente, aunque B es un punto

estacionario del sistema, no es estable.

En el caso de las reacciones reversibles existe un cambio sustancial en la curva
de generacion de calor (BM). Por otro lado, la estabilidad de los reactores
CSTR no queda circunscripto Ginicamente a los reactores adiabaticos, sino

también con enfriamiento.
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FIGURA N° 4.4
REACTOR CSTR ADIABATICO CON TRES SOLUCIONES POSIBLES

X, ) BE

A 4

7o T

Fuente: Castro Alberto y colaboradores UNL- Argentina (2011)
Ejemplo 4.4

En un reactor de mezcla completa de 100 litros se llevara a cabo la siguiente
reaccion en fase liquida: 2ZA—> R+ S
El componente A se alimenta puro a 25 °C con €, = 0,5 mol/L y caudal

Y, = 5 L/min.

. 30500
La constante cinética es: k = 4,68x10'%¢™ "t L/mol min! .
La ecuacién cinética es: —1, = kC,>
El calor de reaccion a 25 °C es -2500 cal/mol. Las capacidades calorificas

independientes de la temperatura son:

Componente Cp (cal/mol K)
Y : 14
R 10
S 5
Calcule:

a) La conversién para una operacién isotérmica

b) La conversién y temperatura para una operacion adiabética
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Soluciéon

Reactor CSTR, fase liquida

1.- El balance estequiométrico de concentraciones
2ZA->R+S
Ca = Cpo(1 = X)
2.- Ecuacidn cinética
-1y = kC,*
3.- Ecuacion de disefio

v X X,

Fro —Ta  kCio’(1—X,)?2

Yoo Xa__ |
Vo KkCao(1—X4)2 : (1)
a) Operacién isotérmica a 25 °C
30500
k = 4,68x1018¢ 1987(298) = 2x10~*
Luego, reemplazando los datos en (1)

X —
kC,,(1—X)2

100
=~ (0.5)2x107* = 0,002

De donde se obtiene: X, = 0,002

b) Operacién adiabditica

Se requiere el balance de energia para reactores continuos:

To
_ Fa X .
ZF&,] Cp;0T — "“; AAHA(TY+Q =0
i T :

Proceso adiabatico Q = 0

Analizando el segundo término de la ecuacion:

T
AHR(T) = AHRr(298 K) + f ACpdT
' 298
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AC_‘p = Z vl'C-pi — CPR + CPS - ZCPA =104+5-— 2(14) =-13
i
AHR(T) = —2500 — 13(T — 298) = 1374 — 13T
AHp(T) 1374 —13T
a 2
Como el tinico reactivo que ingresa es A, entonces el segundo término resulta:

= 687 — 6,5T

To

Y F, f CoiT = FaoCoa(T — 298)
i T

Reemplazando cada termino en la ecuacion del balance de energia,

Fuo14(T — 298) = F,,X,(687 — 6,5T)

Luego,
4172-14T
A= "687-6,5T (2)
Reemplazando (2) en (1)
30500 2
-5 4172 — 14T
18 _
100 (4,68x1o e 1,9877') 0,5 (1 T —CIT) w72 147
5 ~ 687 —6,5T
Resolviendo la expresidn anterior se obtienen:
T =338,63K
X, =0,3756
Ejemplo 4.5

Una reaccion homogénea en fase liquida de primer orden se lieva a cabo en
un reactor CSTR. La concentracion inicial del reactante es de 3 mol/m? y el
caudal v, = 60x10°® m%s. La densidad y el calor especifico de la mezcla
reaccionante son constante e iguales a 10° kg/m® y 4,19 klJ/kg K
respectivamente. La corriente de alimentacion no contiene producto y el
reactor opera adiabaticamente. El calor de reaccién es -2,09x10% J/m"!01 y la

ecuaclion cinética es:

_62800
—14 = 4,48x10%¢ ™ ®r C, mol/m’s’!
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La energia de activacion estd en J/mol. Si la corriente de alimentacién se
encuentra a 298 K ;Cuales son las conversiones y temperaturas en estado
estable en la corriente de producto?

Soluciéon

Reactor CSTR, fase liquida

1.- El balance estequiométrico de concentraciones
A = Producto
Ca = Cao(1—-X)
2.- Ecuacidn cinética
—14 = kC,
3.- Ecuacion de disefio

% _ X _ X,
Fao =14 kCpo(1=X,)

kT = (1 + kT)XA

kt

XA = 1+kt (1)
_18x107% 300
T =%0x10-6 VS

Reemplazando en (1) se obtiene la ecuacion del balance de materia
9 52800
1,34x10% " RT
Xp=—""mm @)

141,34x10%  RT

4.- Ecuacion del balance de energia:

T -
) Fi X .
Zﬂ-of CordT — ==L 8Hy(T) + 0 = 0

Proceso adiabético @ = 0
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"

Analizando el primer término de la ecuacion:

Como el inico reactivo que ingresa es A, entonces el segundo término resulta:

To

S Fa f Coi@T = FaoCpa(T — 298)
i T

Reemplazando cada termino en la ecuacion del balance de energia,
FaoCpa(Ty — T) = FyoX4AHy
Como Cp, es el calor especifico en kl/kg K, entonces se tendrd que

multiplicar por ¢l flujo mésico

FaoCpalTo—T) YpCsalTo=T)
XA - Ao“PAV o — PV SA( [+] (3)
FaolHp CaoVelHp

Reemplazando datos en (2)
_10%(4,19)(T, ~ T)x1000 _ 4,19x105(T, ~ T)

A 3(—2,09x108) —6,27x108
Resolviendo se obtienen:
T-T,
Xa = 150 )

Para valores de T se obtienen conversiones X4 segun las ecuaciones (2) y (4)

T XA (BM)  XA(BE)
298 0.01297769 0
313 0.04242242 0.1
328 0.11783418 0.2
343 0.26776321 0.3
358 0.47918851 0.4
373 0.68248173 0.5
388 0.82463764 0.6
403 0.90659062 0.7
418 0.95004105 0.8
433 0.97264998 0.9
448 0.98456239 1

Graficando los datos se tiene.

185



FIGURA N° 4.5

GRAFICA DE LA CONVERSION (BM) Y (BE) EN FUNCION DE LA
LA TEMPERATURA

XAVST

XA

400 450 500

T{K)

Fuente: Elaboracién propia

Enla ﬁgura'4.5 la linea recta obedece al balance de energia (BE). se observa
que los datos del balance de materia BM (ccuacién 2) y de energia BE
(ecuacion 4) se interceptan en los puntos A, B y C. A y C son estables. A otras
temperaturas no pueden existir la operacion estable. Si se opera a
temperaturas bajas aproximadamente 300 K, la conversidn seria
aproximadamenfe de 1,5%. En cambio, a temperaturas superiores a 345 K se

obtendria mayor conversion, y a 445 K resulta una conversion alta de 98%.

Ejemplo 4.5

La siguiente reaccion en fase liquida ocurre en un reactor CSTR:

A+B - R
El volumen del reactor es de 1 litro y la alimentacién inicial consiste de Cy,
= 4,2 y Cpo = 21 mol/L respectivamente a 20 °C. El caudal de alimentacién

es de 100 cc/min. Las capacidades calorificas de las soluciones
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independientes de la temperatura son: Cpy = 42,5y Cpg = 24 cal/mol°C,

respectivamente.

19500
La constante cinética: k = 2,9x10% ™ ®T  L/mol min”

El calor de reaccion es de -21 kcal/mol y se supone constante. El tanque se
encuentra sumergido en un bafio a 77 °C y el area de contacto de intercambio
es de 250 cm?. El coeficiente global de transmision de calor U es de 0,1
cal/cm® min °C.

Determine la conversidn y la temperatura en el reactor.

Solucion

Reactor CSTR, fase liquida

1.- El balance estequiométrico de concentraciones

A+B - R
Ca= CAo(1"X)
Cp = Cho(65 — X)
G = 21 =5
B7u42"

2.- Ecuacioén cinética
_TA = kCA CB
3.~ Ecuacion de disefio

v ox X,
Fao  —Ta  kCpo(1 —X4)Ch0(85 — Xy)

Fao = Cagvp = 22222 = 0,42 mol/min
0,42X
V A

" kCao(1 = X4)Cao(5 — Xp)

Reemplazando los datos

42X
V = — ALt (1)

51,156x10%  RT (1-XN5-X4)
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Operacion no isotérmica

Se requiere el balance de energia para reactores continuos:

4.- Balance de energia

To
i} FioX .
ZFiof Cp;T — ’*"a AAH(TY+ 0 =0
i T
Q = UAAT

Analizando el primer término de la ecuacion:

Ingresan componentes A y B, entonces:
T,

Z Fio f CpiOT = Fpo(Cpa + 05Cpp)(T, = T)
i T - ’

Reemplazando cada termino en la ecuacion del balance de energia,
0,42(42,5 + 5+ 24)(293 — T) + 0,42(21000)X, + 0,1 * 0,1(350 — T)
=(
Resolviendo,
—93,25T + 8820X, + 28747,25 = 0
T = 308,281 + 94,585X, (2)

Reemplazando (2) en (1)

19500
51,156x10% 1,987(308,281+9§,585XA)(1 -X)5-X)= 0:42XA_

Resolviendo se obtienen:

X, =0,825

T =386,31K
Si el proceso fuese isotérmico la conversién que se lograria seria muy
pequefia, menor de‘_O,Z%.1 Esta es una de las razones por las cuales

generalmente se usan operaciones adiabaticas o no isotérmicas.
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4.5 Reactor tubular no isotérmico
El reactor tubular se ajusta al modelo de flujo piston, que implica que la
mezcla reaccionante se desplaza de un extremo a otro sin que se produzca
“mezclado en la direccién del flujo ni radialmente. Para el disefio también se
consideran dos casos: a} Que el reactor opere sin intercambio térmico dando
lugar a un reactor adiabético, y b) Que exista intercambio térmico entre el
reactor y el entorno, es decir una operacion no isotérmica, Las ecuaciones de
disefio son los balances de materia y energia. El balance de materia esta dado
por la ecuacién (3.32) y para sistemas de volumen vé.riable emplear la
ecuacion (3.11) y (3.12). En todos los problemas a desarrollarse solo se usara
los Cp promedios o constantes en el rango de temperaturas de operacién.
~ El balance de energia para reactor continuo es la ecuacién (4.33). En el caso

del reactor adiabético, usar la ecuacién (4.40)

Ejemplo 4.6

La siguiente reaccién en fase liquida se efectia en un reactor tubular

adiabatico.
A+B->R

Como alimentacion se dispone de una mezcla equimolar de los reactivos A y

B a450 °C y 1 atm de presién. Determine:

a) El tiempo espacial para lograr una conversion de 10% de los reactivos en
una operacion isotérmica.

b) -El tiempo espacial y la temperatura si la operacién es adiabética.
Se dispone de los siguientes datos:

AH(298 K) = —30 000 cal/mol

Las capacidades calorificas se consideran constantes en el rango de

temperaturas utilizadas:
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Cpa = 36,8 cal/mol K, Cpg = 20,2 cal/mol K, y Cp, = 59,5 cal/mol K.

27500

k=10"75¢ " ®r L/mols?, R = 1,987 cal/mol K.
Solucién:
Reactor tubular, fase liquida, operacion adiabatica.

1.- El balance estequiométrico de moles

A+B-C

Ny = nAo(l - X) *

np = Nye(l—X)
T
V=V,(1+¢e,X)=—
T, -
2.- Ecuacién cinética
CA02(1 _X)Z To 2
- = ko = k=g (7)

3.- Ecuacion de disefio,

Vo XA_G')L _ o1 -ax
Fao - fg - - fg kCAoz(l‘X)z(ﬁ)z (1)
(1+~e:A);')z T

a) Operacion isotérmica a 450 °C
27500

k = 1075¢ 19870723) = (0,153 L/mol 57!

Cao = 2227 = 8,43x1073 mol/L

Luego, reemplazando los datos en (1)

01
_ 1 (1 + 8AX)26X
"~ 0,153(8,43x1073) (1-X)?

0

T

El termino integral es similar al desarrollado en el ejemplo 3.10. Luego,

Reemplazando datos

190



(1+e)%X,

T = 775,19 T +26,(1+ g4) In(1 — X) + £42X,)
1-X

Para &g = 5;1)’,40 = 0,5(—1) = —0,5
Para X4 = 0,10 se obtiene:
T = 81,76 segundos

b) Operacion adiabaitica

Del balance de energia para reactores continuos y operacion adiabatica:

To
i F, X
ZFM f CoidT — A; A AH(T) = 0
i T _

Evaluando el segundo té}mino de la ecuacion:
T
AHL(T) = AHL(298 K) + f AC,dT
298
AC, = Z 1,Co; = Coc — Cpg — Cpg = 59,5 — 36,8 — 20,2 = 2,5
i .
AHR(T) = —30000 + 2,5(T — 298) = —30745 + 2,5T
El primer término resulta:
To
Z Fiof Cpi0T = F4o(Cpa + Cpp) (723 —T) = 57F,,(723 — T)
i T

Reemplazando cada termino en la ecuacion del balance de energia,

57F40(723 = T) = (=30745 + 2,5T)F, X,

Luego,
_ 41211+30745X 4
r= 57+2,5X 4 @
La ecuacion de disefio resulta
0,1 0,1 27500
1 oxX 1 f T2¢1987T gX
T=— e
Loy LX) (5)2 Cao (10757232 (L=X )2
(14 g4X)2\T 1+ e,X

Reemplazando la ecuacién (2) y resolviendo numéricamente la integral se

obtiene:
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X T Exp f(x)

0 723 205798126 1.07577E+14
0.025 735.6779847 147970575 8.21516E+13
0.050 748.3282276 107661699 6.35049E+13
0.075 760.9508197 79218393.8 4.96658FE+13
0.100 773.5458515 58913622.9 3.92781F+13

0,1

0,025
f (F)dX = === (f, + 4f, + 2, + 4f3 + fu) = 6,6761x10'2
0

Reemplazando en la ecuacion de disefio

= 1 12y —
t= 8]43x10_3(107,5)7232 (6J6761x]~0 ) -_ 47,909 S

T =773.546 K

Ejemplo 4.7
Para la reaccién elemental en fase liquida, grafique la conversion en funcion
de la temperatura y determine la temperatura adiabética de equilibrio y la

conversion cuando se alimenta A puro a un reactor PFR a 300 K.

ky
A2B
ke

Se dispone de las entalpias estandar de formacion'de los componentes y las

capacidades calorificas constantes en el rango de temperaturas utilizadas:
Hr (298 K) = —40 000 cal/mol

Hf(B)(298 K} = —60 000 cal/mol

| Cps = 50 cal/moI K,y Cpp = 50 cal/mol K; K.(298 K) = 100 600
Solucién:

Reactor tubular, fase liquida, operacién adiabatica.

- 1.- El balance estequiométrico de concentraciones
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Ca = Cpo(1—X)
Cp = CaoX
Esp = C4,v, = 150(0,9) = 135 kmol/h

2 .- Ecuacién cinética

1
_TA — kICA - kZCB -_ kl [CA kICAO [1 ( _) X] (1)
En el equilibrio, =1, = 0 |

K
Xao = 1o @

La constante de equilibrio satisface la ecuacion de Vant Hoff

- AHR(T) = Y viHpy = —60 — (—40) = —20 keal/mol
Luego,

20000

kC(T) =100 00091987[T ] (4)

Reemplazando en (2) resulta,

2000011 1 ]
100 000e 1.9871T 298 ‘
XA(BM) = 20000111 (5)
14100 00Qe 1,987 LT 298

3.- Ecuacién de del balance de energia para operacion adiabatica:

ZFIOJ’ CPI

EV_aluando los términos resulta:

Fao CPA(TO - T) = Fpo XA(_ZO 000)

Luego,

_ 50(T'-300)
XaBE) = 5000 (6)

Usando las ecuaciones (5) y (6) se elabora la siguiente tabla
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TABLA N° 4.5

BALANCE DE MATERIA (BM) Y ENERGIA (BE) EN FUNCION DE
LA TEMPERATURA PARA PROCESO ADIABATICO

T X(BE) X(BM)
298 0005  0.99999
300 0,00 0.99998747
320 0.05 0.99989804
340 0.10 0.99935171
360 0.15 0.99665136
380 0.20 0.98557542
400 0.25 0.94784119
420 0.30 0.84574735
440 0.35 0.64846463
460 0.40 0.40556985
480 0.45 0.21517090
500 0.50 0.10594769

Fuente: Elaboracién propia
FIGURA N° 4.6

BALANCE DE MATERIA (BM) Y ENERGIA (BE) EN FUNCION DE
LA TEMPERATURA PARA PROCESO ADIABATICO

=—f=XBM - H XBE Lineal (XBE)

1,2

1 *-wﬂww—*-—o—.\
0,8
0,6 \

0,4

02 | /r
i

250 300 350 400 450 590 551,0

-0,2 i L | i
TEMPERATURA K

" XA

Fuente: Elaboracion propia

Del grafico se obtiene en el equilibrio: X, = 0,41y 7.=465K
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Problemas Propuestos

4.1. En un reactor ideal adiabatico se llevara a cabo la reaccion irreversible

en fase gaseosa: Agy + 2By = 3Ry + Sy

Al reactor se alimenta una mezcla que contiene 10% molar de A, 30%

molar de B y 60% molar de un gas Inerte a 227 °C y 10 atm de presion.

Para una conversion de 80% y caudal de 1,5 L/min, calcule:

a) El volumen y la temperatura de salida para un reactor PFR.

b) El volumen y la temperatura de salida para un reactor CSTR de

volumen constante

c) Eltiempo y la temperatura para un reactor BATCH de volumen
constante

Se dispone de los siguientes datos:

k=2 5x10%e*%%%7 T/mol min™.

Las capacidades calorificas se suponen constantes en el rango de

temperaturas usadas. Los calores de formacion a 298 K son:

Componentes Agy By Ry Sy Inertes
Cp (cal/mol K) 6 = 8 5 95 10
- Hf (298 x) cal/mol - -3000 -4500 -5000 -7000

4.2. En un reactor ideal adiabético se desea llevar a cabo 1a reaccidn
irreversible en fase gaseosa:

COZ(Q) + 3H2(g) - CHgOH(g) + HZO(Q‘)

Al reactor se alimenta una mezcla que contiene 10% molar de COz, 40%
molar de /2 y 50% molar de un gas Inerte a 227 °C y 10 atm de presién.
Para una conversiéﬁ de 80% y caudal de 1,5 L/min, calcule:

a) El volumen y la temperatura de salida para un reactor PFR.

b} El volumen y la temperatura de séilida para un reactor CSTR de
volumen constante _

c) El tiempo y la temperatura para un reactor BATCH de volumen .
constante

Se dispone de los siguientes datos:
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k=2,5x10%¢ %" L/mol min.

Las capacidades calorificas de los gases se suponen constantes en el
rango de temperaturas usadas y los calores de formacion a 298 K son:
Componentes €0, H, CH3;0H H,0 |Inertes

Cp (cal/mol K) 11 65 45 7 10

Hf ossxycal/mol  -95000 0 -48000  -58000

4.3. La descomposicion térmica de un compuesto 4 en fase gaseosa es de
segundo orden.

2A(g) = Rig) + 354

El reactor operara adiabaticamente con una alimentacién que contiene

una mezcla de 25% molar de componente A 'y 75% de inertes a 327 K y

10 atm de presién con un caudal de 0,10 L/s. Para lograr una conversion

de §0% determine:

a) El volumen y la temperatura de salida para un reactor CSTR de
volumen constante.

b) El volumen y la temperatura de salida para un reactor PFR.

¢) El tiempo de reaccidn y la temperatura para un reactor BAT CH de

volumen constante.

Se dispone de los siguiéntes datos:

k(327 K)= 0,010 L/mol s}, E, = 10000 cal/mol; AHz(298K) = —5000

cal/mol

Las capacidades calorificas de los gases se suponen constantes en el

rango de temperaturas usadas:

Componentes Ay Iy R S

-

Cp(ca/molK) 15 10 25~ 20

4.4. La descomposicién térmica de un compuesto 4 en fase gaseosa es una
reaccion de segundo orden:

24g) = 1/24.5) + S(g)
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El reactor operara adiabaticamente con una alimentacion que contiene
una mezcla de 25% molar de componente A y 75% molar de inertes a
227 °C y 2 atm de presién, con un caudal de 0,5 L/min. Para lograr ‘una
conversion de 80%, determine:

a) El volumen y temperatura de salida para un reactor CSTR.

b) El volumen y temperatura de salida para un reactor PFR.

Se dispone de los siguientes datos:

k = 2,5x10%¢~859Y/RT [ /mol min™

R =1,987 cal/mol, AHR(298K) = —17500 cal/mol

Las capacidades calorificas de los gases se suponen constantes para el
rango de temperaturas utilizadas:
-Componentes A I R S

Cp (cal/mol K) 5 3 6 3

4.5. La siguiente reaccién ocurre en fase gaseosa:
' A+B—-2R+S

La cinética de reaccién es ~7, = kC,Cg mol/L min’!

Como alimentacién se dispone de una mezcla equimolar de los reactivos
Ay B a327°C y 1 atm de presi6n, Para la conversién de 60% determine:
a) El tiempo espacial cuando se opera con un reactor CSTR adiabatico.

a) El tiempo espacial cuando se opera con un reactor PFR adiabatico.

Datos: k = 1075¢727500/RT [ /mol s°'; R = 1,987 cal/mol, y
AHR(298K) = —30000 cal/mol
Las capacidades calorificas se suponen constantes:

Componeﬁtes A B R S
Cp (cal/mol K) 36,5 20,2 285 25
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Capitulo V
COMBINACION DE REACTORES MULTIPLES Y DE

RECIRCULACION

5.1 Reactores CSTR en serie

Debido a las caracteristicas del reactor de fluyjo de mezcla completa, la
velocidad de reaccion es baja. Esto implica que se obtiene baja conversién de
los reactantes o se necesita un gran volumen para alcanzar conversiones altas,
Una posible solucion para lograr conversiones altas es operar con una bateria
de reactores CSTR instalados en serie con un menor volumen de reactor cada

uno de ellos'®1?,

FIGURA N°5.1

ESQUEMA DE REACTORES CSTR INSTALADOS EN SERIE

CA L]

4 Vs Vi Cai W Can

Fuente: Elaboracion propia
Realizando el balance de materia en el reactor i-esimo, tomando como base

el caudal de alimentacién del componente A del primér reactor.

Fao ~ra )

Para el tanque enésimo,

Y _ N Xai—Xai-a — Xan-XaN-1 C
a M+ P = Lisi T o — (5.2)
De donde,
v
Xan = Xan—1+ ﬁo‘ (—141) (5.3)
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La expresi;ﬁn (5.3) indica que la conversion que sale del ultimo tanque de la
bateria es igual a la conversion que ingresa mas el incremento de conversion
en el reactor. Para una bateria de tanques, la conversion total alcanzada sera
igual a la conversién inicial mas la suma de los incrementos de conversién
obtenidos en los sucesivos tanques.

Xan = Xao + 7N Vy (1) 69

Se demuestra que a medida N — oo manteniendo el volumen total constante,
la bateria de reactores CSTR se comporta como un reactor de flujo piston.
Luego, de (5.3)

Mgy Wy

(_TA) B FAo
e ZN A ZN AX

m|—-— = lim

N-ow |\ Fyp N N—co - (—14)

Vr J-XA dx
— Jx40 -r,

(5.5)

Fao

Donde ¥7 es el volumen total del sistema de reactores CSTR. La ecuaciéon
(5.5) corresponde a un reactor PFR. Por consiguiente, se concluye que el
comportamiento de una bateria de reactores CSTR es intermedio entre el
comportamiento de un reactor CSTR de volumen V7 y el de flujo piston. Esta
es la razén por la que una bateria de reactores CSTR montada en serie es
usada a menudo en vez de un solo reactor CSTR el cual tendria un volumen
excesivamente grande que resulta impractica. En general, mediante una
bateria de reactores CSTR se simula el comportamiento de un reactor de flujo
piston. Asimismo, permite operar en condiciones distintas en cada tanque.
Esto es incrementando la temperatura tanque a tanque. Sin embargo, una
bateria de reactores son sistemas de reaccién muy costosas, tanto en la

mversion como el mantenimiento.
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FIGURA N°5.2

PERFIL DE CONCENTRACIONES EN UNA BATERIA DE
REACTORES CSTR

e N
CA entrada .

CA salida —\], N=8
Lo e h
primer reactor h .
]
! h N
) _’ .
C.tsalid ' .\ Perfil de la“
salida o 1 o concentracidn en un
4y i .
segundo reactor : ~, P
E i
i
v —————— i m———— Y o eeea- >

Volumen del sistema

Fuente: Elaboracion propia

5.2 Métodos de calculo en reactores CSTR en serie.

El conjunto de expresiones que describen la conversion a la salida de una

bateria de tanques CSTR a menudo no puede resolverse analiticamente, por
lo que se recurre a métodos graficos o numéricos. Una excepcién resulta

reacciones de primer y segundo orden.

- Método analitico

Reacciones de primer orden:

A-R
Ecuacion cinética: —ry = kCy
Balance de materia: Fy, — F4 + 14/ =0
Cpo—Cy—ktCy =0
Ca(1 + k1) =Cyy

— CAo
Ca = ks - (5-6)

Para el primer reactor:
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C =L
AT (14 k)

Segundo reactor:

— CAl — CAo
(14 kry) (A+kr))(A+kt)

Generalizando para una bateria de tanques CSTR:

CAZ

= CAN-1 = Cao (5 7)
AN T (1tkry) T (kT )AART,) (LT —1). (1+KTN) ‘

Si todos los tanques son del mismo tamafio, es decir: 1) = T, = =Ty =T

_ Can—1 _  Cae
AN T (1 hkry) T (L+kTN (5.8)

Para hallar el tamafio de cada tanque, conociendo el nimero de tanques y la

conversion de salida,

1/ )
_ ..].'. Cao N _ .
T=: [(c,m) 1] (5.9)
Tamafio total de la bateria,
Y
NlfCap\ /N
Teotat = TN =% [(ﬁ) -~ 1] (5.10)
En el limite cuando N — oo, se comporta como el de flujo pistoén. Luego,
_ 1/
. N[{Ca\ /N 1, {Cao
(Trotat) fp = Al,l_r)l;loz [(—C:’N) - 1] ==in (—cj:) _ : (5.11)

Se puede comparar el funcionamiento de N reactores CSTR en serie con un

reactor de flujo pistdn.

Reacciones de segundo orden

2A-R
Ecuacion cinética: —r, = k(42 _
Balance de materta: Fy, — Fy + 1,V = 0

Cap — Ca — k1,2 =0

kTCy*+Cy— Cao = 0 | (5.12)
Es una ecuacion cuadrética cuya solucién es,
C, = Lty 1takiCao (5.13)
A 2kt )
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Para el primer reactor:

=1+ /T HRT Cpg (5.14)

Ciqy =
A1 2k1’1

Segundo reactor:

=-1+,/ kt1€
—1+ [1+4kT, (%11-14‘10)
—1+-‘f 1+4szCA1 )
Cpz = = 5.15
A2 2Kty . 2kt, ( )

Para reactores del mismo tamafio: es decir: 7y =17, = 1T

_1+J1+4kr(-—1+,fl1+4k1’CAo)

2kt

. .
CAZ = - 2k7, —m —2+2\/—1+21f1+4kTCA0

(5.16)

Se puede generalizar para una bateria de tanques CSTR, pero es preferible
usar la ecuacion (5.15) para cada tanque sucesivamente.
En el limite cuando N — o, la bateria de reactores se comporta como el de

flujo piston. Donde,

(Frotat)sp = lim'ﬂ[(ﬁ)l/”¥1l=iln(ﬁ) . (5.17)

N-oo k [ \Can Ca

Se puede comparar el funcionamiento de N reactores CSTR en serie con un

reactor de ﬂujo piston.

_ _(GCa_ _(CAdCs _1(1 1
t= —ra fCAo kCa% K (cA cAa)
Luego,
c
?‘i‘:’* =1+ ktpCho (5.18)

Para otras ecuaciones cinéticas son preferibles los métodos graficos o

numericos.
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Método grafico

Realizando el balance de materia para un reactor CSTR, la velocidad de
reaccion resuita, |

Fifo—F4+1V=0

Cpo — Cptmyt =0

—1a == (Cao — Ca) ‘ (5.19)
y=mX

La ecuacion tiene la forma de una recta. Representando graficamente,
FIGURA N°5.3

BALANCE DE MASA Y LA ECUACION CINETICA PARA UN

REACTOR CSTR
A
= - Ecuacién cinética T,
P
| Yam = —<
! E&\\ T
CA CAG CA

Fuente: Elaboracion propia |

En el punto P se cumple simultdneamente la ecuacién cinética y el balance de

materia. De este modo resulta sencillo enconttar la concentracién a la salida

del reactor Ca, conociendo la concentracién de entrada Chao y el tiempo
-

espacial 7. _

El método, es extendible para una bateria de reactores CSTR conectados en

serie. Sfmplemente trazando nuevas rectas de operacién con pendientes T; a

partir de la concentracién de salida del reactor anterior, como se observa en

la figura siguiente para una bateria de 03 tanques.
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FIGURA N° 54

BALANCE DE MASA Y LA ECUACION CINETICA PARA UNA
BATERIA DE REACTORES CSTR DE DISTINTOS TAMANOS

F
- Ecuacién cinética T
Py
Pz '
Ps ;T !
1 (N3 NG Etl\l

Caz Caz Cama Cao Ca
Fuente: Elaboracion propia

-

Si todos los tanques son del mismo tamafio, entonces las rectas tienen la
misma pendiente (ver figura N° 5.5). En estos sistefhas, si se conoce la
conversion a la salida y el nimero de tanques, el cdlculo del tamafio de cada
tanque se realiza mediante tanteos graficos. Se trazan rectas paralelas tantas
veces sea segn el nimero de tanques, a partir de la concentracion inicial

hasta que coincida con la concentracién final deseada.
FIGURA N° 5.5

BALANCE DE MASA Y LA ECUACION CINETICA PARA UNA
BATERIA DE REACTORES CSTR DE TAMANOS IGUALES

‘k N + 5 3 g,
—Ty : Ecuacion cinética Ty

P
V- P
, P, :

N N7 m
PN '

B
-

CA 3 CAZ CA 1 CAO CA

Fuente: Elaboracion propia
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Si cada tanque opera a temperaturas distintas, entonces se debe graficar una
curva cinética para cada temperatura.

Método de Eldridge y Piret !’

En 1950, Eldridge y Piret® desarrollaron un método que permite calcular el
numero de tanques del mismo tamafio en una bateria de reactores conectados
en serie, cuando la cinética de reaccion es compleja. El método se basa en el
balance de materia.

Fpo—Fy+1,V =0

Para la bateria de tanques: Cyy—1 — Cay = — 74T

Reordenando, _

Can-1 = Can +7(—12) “ | (520)
y=mX+a

La ecuacién (5.20) es una recta que corresponde a la curva de operacion que

se obtiene evaluando Cyy—; en la entrada y la salida de la bateria de reactores.
FIGURA N° 5.6

ESQUEMA DEL BALANCE DE MASA PARA UNA BATERIA DE
REACTORES CSTR EN SERIE, METODO DE ELDRIDGE Y PIRET

diagonal

P

. Cas Caslaz Gz Caz Cao

Fuente: Elaboracién propia

En la grafica se observa que de la interseccién entre la diagonal (linea

delgada) y la curva de operacion se obtiene 05 reactores CSTR.
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Ejemplo 5.1

Una compafiia desea instalar una bateria de reactores CSTR conectados en

serie para una reaccion de descomposicion segin: A - R

La cinética de reaccion es de primer orden con una constante k= 0,5 s'.. La

alimentacion serd de 0,3 mol/L y el caudal de 5 L/s. Determine:

a) laconversion de salida para una bateria de 03 tanques de 10, 20 y 30 litros
respectivamente.

b) El tamafio de cada tanque para lograr la misma conversion calculada en
(a) operando con 03 tanques del mismo tamafio.

¢} Sien vez de una bateria de tanques se operara con un reactor PFR ;Cudl
serd ¢l volumen del reactor para lograr la misma conversién de salida
calculada en (a)? -

Solucién
Fase liquida, isotérmica

Ry RyEn

A AT A

V}=10L V2=20L V3ﬁ3OL

a) El balance de materia para una bateria de reactores CSTR conectados en
“serie esta dada por la ecuacion (5.7) para reacciones de primer orden.
Can = - ' Cao
(T+kr)(A+ k) .. (L +kty_q)...(1 + k1y)

Luego, para 03 tanques con v, = 5 L/s:

1T

_h_1_
Tl_vb_S_
v, 20
v, S5 -
v, 30
=—=—=6
's v, 5

Reemplazando los datos en la ecuacion se obtiene,

Coo = 03 03
A3 T (140,5(2))(1+0,5(4))(1+0,5(6))  2(3)4

= 0,0125 mol/L

La conversién de salida resulta,
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Xa=1-2=1-

Cas 0,0125

= 0,9583
Cao 0,30

b) Sitodos los reactores son del mismo tamafio, entonces de la ecuacion (5,9)

= t[(e)™ )= ) o] = 3

Luego, el tamafio de cada reactor sera:
V = 3,7629(5) = 18,814 litros
Para un reactor PFR

Usando la ecuacion (5,11)

=1 (G = L 03 \ _
(Ttotal)fp =z In ( CA) =5 In (0‘0125) = 6,356
Luego, el volumen del reactor ser:

V =3,7629(5) = 31,78 litros

Ejemplo 5.2

En un reactor de mezcla completa se convierte en producto el 90% del

reactante A mediante una reaccién de segundo orden. Se pretende instalar un

segundo reactor similar conectado a este en serie.

a)

Tratando la misma cantidad de sustancia que la considerada inicialmente

;Cudl serd la conversion de salida?

b) Si se instala un tercer reactor similar a las anteriores ;Cual seri la

conversion de salida de la bater{a de tanques?

Solucion
Fase liquida, isotérmica

FAO —j

— Fy

1.- Ecuacidn estequiomeétrica:

2A - Productos

CA = CAo(l - X)
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2.- Ecuacion cinética:

-1y = kC,?

3.- Ecuacidn de disefio, usando la ecuacidn (5.12)

ktC 2 +Cy — €4y =0

Cuya solucion es,
C =14 1+4ktCyy,
CA = 2kt

Para un solo reactor

- =14 /144kTi 0y
Cyin=————

2kT1
=14 /1+4k1C
Cao(1 — X41) = TTAO
Seay = ktly,

Entonces,

(1-X4)2y=-1+,/1+4y

Reemplazando datos,

02y+1=,1+4y
Resolviendo: y = 90

a) Al instalar un segundo reactor similar

F, Ao'_l | '
2 Lk
Ca i Cn

Primer reactor:

—1+.,/1+4kTC 4,

2kt

Ca1 =

Segundo reactor: -

-1+ 1+4krcAo)

-1+ 1+4-k1:(
C.. = —1+/144kTC4y J 2kt
42 = =

2kt 2kt
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(1 _XAZ)ZkTCAO = _1 + J""l + 2-\f 1 + 4kTCAO

Paray = k1Cy, = 90

Resolviendo: X4, = 0,9718

b} Al instalar un tercer reactor stmilar

Fao ' .
1 ,
H | | FA
Cal Ca EAE-

Tercer reactor: _
Con = —14./1+4kTC 2
A3 — 2kt
| —14,/1+4kTCaz
(1—Xgp3) =——=

ZkTCAO

Como CAZ = CAO(l - XAZ) = 0,0282CA0

(1 ""XA3) — —1+,/1+4(0,0282)50 = 0,013

180
Luego,
XA3 == 0,997
Ejemplo 5.3 _
ok
Lareaccion 2A<C + D se realiza en una bateria de reactores CSTR con un
k,

caudal de 5000 L/h. La concentracién inicial es C4o =25 mol/L, y la constante
de velocidad directa ki = 0,5 L/mol h?. La constante de equilibrio
termodinamico K. = 16, y se desea obtener una conversion de 80% del

equilibrio.
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a) Que tamafio de tanque CSTR se requerira si se usa un solo reactor

b) Si se dispone de varios tanques cuya capacidad es la décima parte de la

calculada en (a) ; Cuantos de estos tanques han de montarse en serie?
Solucién
Reaccion en fase liquida, isotérmica
1.- Ecuacion estequiométrica:
ky
24C+D
k2
Ca = Cao(1—X)

_ __ Caox
CC -_ CD -_ ""“‘“2"""‘

2.- Ecuacion cinética:
=T = k1CA2 — koCcCp
En el equilibrio: =1y = 0

k “Ccl X2
K, =2=CP=16=

k2 Ca? 0 4(1-X)2
Resolviendo: X, = 8/9
X, =08 (g) =0,711
C,=25(1—0,711) = 7,225' mol/L
_ 25(0,711)

Cc = Cp =252 = 8,8875 mol/L

La ecuacidn cinética se puede expresar como,

=60 - 52 =k o - 2

Para XA = 0, CA = 25, CC = CD = 0, —Ty = 312,5

Luego se elabora la siguiente tabla y se grafica
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TABLA N° 5.1

CONVERSION Y VELOCIDAD DE REACCION

X4 Cy Cc=0Cp —T

0 25,00 0 312,50
0,10 22,50 1,25 253,10
0,20 20,00 2,50 200,00
0,30 17,50 3,75 153,06
0,40 15,00 5,00 112,42
0,50 12,50 6,25 78,05
0,60 10,00 7,50 49,9

0,71 1,22 8,89 25,96

. Fuente: Elaboracién propia

FIGURA N°5.7

ESQUEMA DEL BALANCE DE MASA'Y ECUACION CINETICA .
PARA UN REACTOR CSTR

350

300

A USCA™

250 |

200

150 —

100

L

...........
e

.....
-----------------
.

.........

Fuente: Elaboracién propia

Se calcula la pendiente de la recta que une el punto P con la Concentracion

inicial (ver figura N° 5.7)
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me= 1= 25961-0
~ 17 7225-25

-1,46

Luego, 7 = 0,68468 = —

Vo
V = 0,68468(5000) = 3423,4 Litros
b) Para tanques cuya capacidad es la décima parte
V =342,3 Litros; 7= 0,068468

Como la pendiente es una recta, entonces para una baterfa de reactores de
tamafios iguales, la primera recta une la Cy, con el punto que intercepta el eje
de ordenadas.

y=a+mX; y-—-a—{

T

25
0,068463

Para X=25,y=10se obtiene: a = % = = 365,17

FIGURA N° 5.8

BALANCE DE MASA Y ECUACION CINETICA PARA UNA BATERIA
DE REACTORES CSTR EN SERIE

400 L B— 7

350 [t

300

o
P

250 : o
200

150 l 1] e

100

50 . a 3 ..__‘,ef.w.m —— M_? ‘-._.“.. .

L]
o—Q
"
:
H
v
=2
(=)
[
w
[a]
()
Aumtn
(¥})
[w]

Fuente: Elaboracion propia
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Se traza la recta que une €l punto de intercepto 365,17 con la C4o y se
determina el punto P; (ver figura N° 5.8). Luego se proyectan para hallar la
concentracién de salida del primer tanque Cy41. Seguidamente se trazan
paralelas hasta obtener una concentracion de salida igual o menor a 7,225
mol/L. Para el caso del problema resultan 4 reactores. -
Usando el método de Eldridge and Piret

Primero, se traza la diagonal en el diagrama C4y..1 Vs Cyn para Cso—= 25 mol/L

Seguidamente, se evalia Cay-1tanto en la entrada como en la salida. Con estos

datos se traza la curva de operacion.

Entrada: Cyy_; = 25 + 0,06846(312,5)'= 46,4 mol/L

Salida: Cyy_, = 7,225+ 0,06846(25,961')' = 9 mol/L
FIGURA Ne 5.97

CURVA DE OPERACION Y LA DIAGONAL PARA UNA BATERIA DE
REACTORES CSTR EN SERIE

50— . |
45

40

35

30 o

25 |- ‘ 7

20 : et el
15 X PO

10 T

+
----
et
et
av®

0 5. 10 15 20 25 30 .
CraCayCrr"""Cx Cixs
Fuente: Elaboracion propia
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Luego, se trazan rectas horizontales hasta que intercepta a la curva de
operacién y se proyecta la concentracion de salida. Se continua el
procedimiento hasta alcanzar la concentracion de salida o inferior a esta,
determinando de este modo el m’imero de reactores montados en serie. Para

el caso se requiere 04 tanques CSTR.
5.3 Reactores PFR en serie

Considerando N reactores tubulares montados en serie, tal como se observa

en la figura siguiente.

FIGURA N°5.10
ESQUEMA DE REACTORES PFR INSTALADOS EN SERIE

Cro Cai Caia

Fuente: Elaboracién propia
Tomando como base el caudal de alimentacioén del componente A del primer

reactor, el balance de materia en el reactor i-esimo resulta,

Y [Xai aXai (5.21)

Fao Xai-1 —74

Para la bateria de reactores

Y _yN Vi _ TatVetrtVy (5.22)
Fao =1 F 40 F o ’

1A Xa,dX X4 dX Xan dX

L= [ty Ay [ A (5.23)
Fao -Ta X1 =1y Xan-1-14

Por consiguiente, los N reactores PFR conectados en serie dan la misma

conversion que un solo reactor PFR de volumen V.. Es decir:
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Y _ IO‘Z%J,IO‘*%JrI("ﬁ%: f‘“%
g ¢ a 0

Fao —Ta 2 ~Ta 4 —Ta —Ta

Ejemplo 5.5

El siguiente sistema de reactores PFR consta de 02 ramales conectados en
paralelo. En la rama E hay dos reactores montados en serte de volumenes 40
y 20 litros respectivamente. En la rama F existen un solo reactor de 30 litros.

;Qué fraccion de alimentacion debe pasar por la rama E?

40L 20L Rama E

L

),

30L

Solucion
La rama E contiene 02 reactores PFR montados en serie, luego, se puede

considerar como un solo reactor de 60 litros de volumen.
Ahora bien, para reactores en paralelo el valor de V/F 4, ha de ser idéntico en

cada una de las ramas para que la conversion sea la misma. Por consiguiente,

se cumple:

Vy (V
(), = &),
Luego,

(FAO)E _ E _ ﬂ _
(FAO)F Ve 30 s

En consecuencia, por la rama E han de ingresar 2/3 de la alimentacién.

Generalizando, sea @ la fraccién de alimentacién que ingresa por el ramal E,

entonces:
_ volumen de ramal E B 40 + 20 _ 60 —2/3
@ =~ olmentotal 40+ 20+30 90 %/
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5.4 Reactores combinados en serie - paralelo

5.4.1 Reactores combinados en serie
Es comun conectar reactores en serie de modo tal que el flujo de salida de un

reactor sea la alimentacion del otro. Por ejemplo: Sea el sistema que se

3,
iz

Se utilizan las ecuaciones de disefio seglin corresponda a cada reactor y se

muestra en la figura siguiente,

FAo

CA1 CAZ

resuelve independientemente. Asi:

Primer reactbr: CSTR
Vi Xy
Fao  —Ta
Segundo reactor: PFR

Vo, f"ﬂz X,

Fao )

Xa1
Tercer reactor: CSTR

Vs Xz —Xp
Fyo T4

5.4.2 Instalaciones en serie — paralelo

Es comin encontrar instalaciones de reactores en serie y paralelo. Por
gjemplo, la instalacion siguiente que consta de tres reactores en serie en el
primer ramal y dos en €l segundo ramal. La fraccidn de alimentacién que pasa

por el ramal superior serd a:

Volumen total del ramal Vlr + Vo4,
a = =
Volumen total de la bateria V; + Vo+Va+V, + Vs
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v

Fio —-l Fy

Vs

ah

Por el ramal inferior pasara (1 —a) de alimentacion. Asimismo, la
conversion a la salida serd méxima, cuando los 7 por las ramas paralelas sean

iguales.

Ejemplo 5.6

Se desea instalar reactores PFR y CSTR en serie para obtener conversiones
de salida de 20% en el primer reactor, 50% en el segundo y 80% en el tercero.
La alimentacién F4o = 2 mol/s. A partir de los siguientes datos de conversion
y velocidad de reaccién dadas en la tabla N° 3.2, pagina 136, Determine el

esquema que proporcionaria el menor volumen total.

Datos de la tabla N° 3.2

Cx (mol/L) X 1/-r4 (L/mol s)
0,150 0,00 188,7 i
0,135 0,10 192,3
0,120 0,20 200,0
0,105 0,30 222,2
0,090 0,40 250,0
0,075 0,50 303,0
0,060 0,60 400,0
0,045 0,70 555,5
0,030 0,80 800,0
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.

Solucion

Se plantean diversos esquemas:

Esquema (a)

Fao ) —_l

Ca1 Caz Cas

Ca1 Ca2 Cas

Esquema (d)

FAO

CA1 CA?, CA3

Esquema (e)

FAO

Esquema (a)

Primer reactor: CSTR -

Vi Xy
—=—=0,2(200) = 40
FAo =T4 ( )
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V, = 2(40) = 80 litros -
Segundo reactor: PFR

V. 059X, 3h
= [ A 434304 £
Fao 02 ~Ta 8

VZ 3(011)
o = T[ZOO + 3(222) + 3(250) + 303] = 71,9625
Ao

Vo = 2(71,9625) = 143,925 litros
Tercer reactor: CSTR

% = X—A3_;AXA2 = (08 - 0,5)800 = 240

V, = 2(240) = 480 litros

Viprar = 80 + 143,925 + 480 = 703,925 litros
Esquema (b) |

Primer reactor: PFR

Vl 0,2 6XA h

ﬁ;_J; :;;—g[fo+4f1+fz]

v, (0,1)

1 = 22 [189 + 4(192) + 200] = 38,567
Foo 3

Vy = 2(38,567) = 77,134 litros
Segundo‘reactor: CSTR

E — XAZ - XAl

Fao T

V, = 2(90,9) = 181,8 litros

= (0,5 — 0,2)303 = 90,9

Tercer reactor: PFR

Vs fﬂ'ﬂ aX, 3h

= AL 43 +36+

P~ ) Ty =g Vo T3NS

Vs 3(0,1)

7 =g [303 +3(400) + 3(556) + 800] = 148,9125
Ao

V, = 2(148,9125) = 297,825 litros
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Viotar = 556,76 litros

Esquema (c)
Primer reactor: PFR; V; = 77,134 litros

Segundo reactor: PFR; V, = 143,925 litros |

Tercer reactor: CSTR; V3 = 480 litros

Viotar = 701,059 litros
Esquema (d)
Primer reactor: CSTR; V; = 80 litros
Segundo reactor: CSTR; V, = 181,8 litros

Tercer reactor: PFR; V; = 297,8 litros

Viotar = 559,625 litros
Esquema (¢)
Primer reactor: CSTR; V; = 80 litros
Segundo reactor: PFR; V,, = 143,925 litros

* Tercer reactor: PFR; V; = 297,8 litros

Viotar = 521,725 litros

Para una reaccién cuya curva 1/-ra vs Ca crece de modo continuo, los
reactores deberan instalarse en serie, siendo la disposicion mas adecuada. El

mejor esquema serd (e): CSTR seguido de reactores PFR
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5.5 Reactor PFR con recirculacion
Se usa en reaccitones auto cataliticas o cuando es necesario mantener una
operacidn casi isotérmica de reactor o promover cierta selectividad.
FIGURA N°5.11
ESQUEMA DE UN REACTOR PFR CON RECIRCULACION

Fyo Fy
Fuente: Elaboracién propia
relacion de recirculacion R
R — caudal de fluido que retorna al reactor
caudal que sale del sistema
R=3= %ﬁ | (5.24)
En el punto de mezclado (P)
Fpa1 = Fyo + Fi3 | | (5.25)
V1 = Vo + U3 (5.26)
Fpy = Fyo + RFyf (5.27)
En el punto de separacion (Q) |
v, =vs + vy | (5.28)
La. ponversién a la salida es: |
XAz = Xaz = Xar ' (5.29)

En el reactor:
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V _ rXazdX,
Fa1 Xa1 -T4

(5.30)

Fa1 y Xa1 no se conocen directamente por lo que se tendra que expresar en

términos conocidos. En el punto de mezclado (P) y la ecuacion (5.27) en el

estado estacionario.
Fy1 = (R+1)Fy,
Calculo de Xai

ny = Nyo(1 — Xy1)

_ {(1-X41)
Car = Cao (1+eaXa1)

De donde,

[
1—2A1

— Cag
N PPy
ACa0

Calculo de Ca

Car = Far _ FaptFaz _ Fao+RFuy
Al V1 Vo tV3 UO+va

Pero

Fap = Cppvp = Cao(1— XAz)Uf

Entonces, si existe expansion, vy = v, (1+£,X,5)

Cor = Fa0+RCA0(1~X 42)V
Al Yo +R170(1+€AXA2)

Luego,

Car _ 1+4R(1-X42)
Cao  1+R(1+e4X}2)

Reemplazando en (5.33) y para g4 = 0, sin expansion

(5.31)

(5:32)

(5.33)

(5.34)

(5.35)

(5.36)

(5.37)
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RX 42
1+R

Xa1 =

Reemplazando en (5.30)

4 XAZdXA 4 _J-XAZ ax s
FAl Xa1 —taA FAO(1+R)

= (14 ) ol 24

Fao 1+R

Para sistemas de densidad constante,

= —(1+R) fe/arc,, L2

+R A

Casos extremos:

1+R _rA_

(5.38)

(5.39)

(5.40)

(5.41)

Para R = 0 (nula) el problema se convierte en reactor de flujo pistén, y para

cuando R — oo el reactor se convierte en el de mezcla completa.

|4
ﬁr— ==(1'+ R) jq
Ao R¥az

R=0

1% _j‘XAdXA
Fao 0 -7y

PFR

Para reacciones de primer orden

=—(1+R)fc“‘f 2

AD +RCA2 kCp

KT _ CAO+RCAf
1+R (1+R)Caf

(5.42)

(5.43)
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Para reacciones de segundo orden

c ac
=-(1+R) [ A’f,’lkc,,z P (5.44)

kTCho _ Cao(Cao—Car) (5.45)
1+R  Cap(Cao+RCxf) .

Para sisternas con expansion las ecuaciones resultan mas complejas.
Ejemplo 5.7
La siguiente reaccién auto catalitica: A+R-R+R

Obedece a una cinética de segundo orden, —74 = kC,Cy donde &k = 0,0015
m*/kmol 7' 1a temperatura de reaccion. Si se desea alcanzar una conversion
de 98% procesando una corriente de alimentacién de caudal v, = 0,0025 m3/s

Cio =2y Cro = 0,05 kmol/m>, respectivamente.
Comparese los volimenes obtenidos con los siguientes reactores:

a) Reactor flujo piston
b) Reactor de mezcla completa CSTR

¢) Reactor de flujo piston con recirculacion y R =1.
Solucién

1.- El balance estequiométrico de conceniraciones
A+R->R+R
Ca = Cao(1—X)
Cr = Cro + CpoX = Cpo(m + X)

m = CRO/C

/ 2.- Ecuacion cinética

—1y = kCyCp = kCy)*(1 = XYM+ X)

Fcuacidn de disefio
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77

v o XASdXA_J'XAS dX 4
Fag Xae —Ta Xae kCa0°(1-X)(m+X)

Xas

v = _Fao f dX,
kCA"ZxA k(1-X)(m+X)

Integrando,

(1- XAe)(m+XAs)
kCAO (1+m) (1-Xped(m+Xae)l M

C, = Cap + Cro = 2 + 0,05 = 2,05 kmol/m’

Cro = CoXae

— CRo _ 0.05 _
Xae = Y 205 0,0244
Luego,

Cro _ 0,05
m=-2=""=10,025
Cao 2

Reemplazando en (1)

= 0001, [C00028000251099)] = 0,813(6,90) = 5,61m’

0,0015(2,05) 41 {1-0,98)(0,025+0,0244)

b) Reactor CSTR

Vo Xas—Xae

' Fap  kCapi(1-X)(m+X)

v Vo 0,98 — 0,0244
~ kCy L(1 —0,98)(0,025 + 0,98)
__ 0,0025 _ 3
v = So0s) [47,54] = 39,62 m

¢) Reactor con recirculacion, R =1

Luego,

__ 0,0025(2) (1-0,49)(0,025+0,98)

— 3
T 0,0015(2) (1-0,98)(0,025+0,49)] — 6,353 m

vV o a4+ R) dX, _ (L +R) [(1 — Xpe)(m + Xpg)
. = n
Fao ~ kChp? (1 NDM+X) " kCy® [ = Xig)(m + Xye)
Xa1 = R+1XAf =22 = 0,49
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Problemas propuestos

5.1. Para el siguiente esquema de reactores en serie, determine la conversion
de salida para la reaccién irreversible, A — R cuya cinética es de segundo
orden com una constante de velocidad k& = 0,25 L/mol s. Todos los
reactores son del mismo tamafio e igual a 10 litros. La concentracion inicial

C4o=1mol/L y la alimentacién que ingresa al primer reactor Fi4o =2 mol/s.

Fr [}

Ca1 Ca Caz

5.2. En el siguiente esquema de reactores en serie, la reaccidn es irreversible
y de primer orden con una constante de velocidad & = 0,25 s”!. Determine
la conversidn de salida si todos los reactores son del mismo tamafio e igual
a 10 litros. La concentracién inicial C4, = 1 mol/L y la alimentacion que

ingresa al primer reactor F4, =2 mol/s.

-

24

Car Car Caz

5.3. Se desea producir 6,15 mol/min de etilenglicol usando reactores CSTR
que operan isotérmicamente con una alimentacién de 6xido de etileno y
agua de igual volumen. La concentracion de 6xido de etileno es Cyp = 1
mol/L. La reaccion es irreversible y de primer orden con una constante de
velocidad £ = 0,311 min’!. La conversién final que'se desea 'lograr es de

80%.
a) ; Cuantos reactores de 80 litros se usaran si se acomoda en paralelo?
b) ; Cuantos reactores de 80 litros se usaran si se acomoda-en serie?

Reaccién: A+ B > R
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5.4. En un reactor de flujo pistén se alcanza el 90% de conversién en una
reaccion irreversible de segundo orden en fase liquida. La concentracion

. inicial es C4o = 1 mol/L y la constante cinética k= 0,5 L/mol s™.

a) ;Qué ocasionaria a la corriente de salida si se opera con un CSTR del

mismo tamafio y caudal?

b) Si se opera con dos reactores CSTR del mismo tamafio ;Cual seria el
volumen de cada tanque para logara la conversién final de 90% con un

caudal de 1,5 L/s?

¢) Si se conecta en serie un CSTR seguido de un PFR de volimenes iguales
(Cual seria el volumen de cada reactor para lograr la conversion final de -

90% con un caudal de 1,5 L/s?

5.5. La reaccion en fase liquida A+ 28 — R ocurre en una bateria de

reactores CSTR. La cinética de reaccion es: —1; = kC4Cp

La constante cinética & = 0,25 m*/kmol h™! y las concentraciones iniciales
son: Cao = 0,8 y Cgo = 3,2 kmol/m® respectivamente. El caudal a tratar es
de 25 m*/h. Calcule: |

a) La conversion a la salida de una bateria de 03 tanques CSTR de 30 m®
cada uno. ' |
b) La conversion a la salida de una bateria de 03 tanques CSTR de 50 m?

cada uno.

5.6. El siguiente sistemalde reactores PFR consta de 02 ramales conectados
en paralelo. En la rama A hay tres reactdres montados en serie de
volimenes 15, 20 y 25 litros respectivaménte. En la rama B existen dos
reactores de 10 y 30 litros respectivamente ;Qué fraccién de alimentacion

debe pasar por la rama A?
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20L 251L. RamaA
._’ - i = ,v__h — :

§ ) ‘i‘o

\4»‘“ i)w /- E: .o ﬂ)

- 10L 20L

5.7. La reaccion en fase liquida, A + 2B — R es de segundo orden y ocurre

en el siguiente sistema de bateria de reactores.

=

60L

La ecuacién cinética es: —14 = kC,Cg donde k= 0,5 L/mol min™' y Fyo =
-100 mol/min. Las concentraciones iniciales son: C4o= 1,0y Cgo =3 mol/L
respectivamente. Calcule la conversiéon maxima de salida del componente

A en la bateria.

5.8. La siguiente reaccion irreversible A + B — R ocurre en fase liquida en
un reactor PFR, la reaccién es de segundo orden y para una alimentacién
de C4o=0,25y Cpo= 0,5 mol/L respectivamenté, se logra una conversién
de 80%. ' |

- a) ;Cudl seré la conversién de salida si s opera éon—un reactor CSTR del

mismo tamafio y para el mismo caudal?

b) Si se conecta en serie un reactor CSTR y un PFR de volimenes iguales,
determine el volumen de cada reactor si se desea lograr una conversion de

salida del 80%?7?
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Apéndice A: Respuestas de problemas propuestos

Capitulo I

1.2 T -AH(T) " %error
1000 103343.955 12,7815
900 102928.878 12.4298
800 _102127.825 11.7430
600 99132.082 9.0758

L3 -JR=-904710y I=21,82

1.4 YcaH10 = 0,032 s Ycane = 0,10 s ¥z = 0,20 N Agua= 5,045 mol
LS Yeane = 0,05274; YVeang = 0,023 5 yyp = 0,05274 ; yyao =

0,8715

1.7 &= 02372
1.8 a)ywo;e=30%, b)ywo=12,65%, <¢c)T=420K
Capitulo 11

2.1 a) F.=89965,4 J/mol. b) k, = 1,05x10'2 (mol/L)'s™.
22 a) E,=262,4kJ]/mol. b) k,=6,6x10"3 571

2.3 a) E,= 116 kJ/mol. b) k, = 4x10” s7L.

kika
ky

24 1y, = [H:]?

2.8 %=0,03 min!

29 £=0,308 L/molh™.

210 »n=1yk=0,0386 min’
211 #n=2yk=049 L/mols™.
2,12 k=15 L/mol min™

2.13 k=102,529 L/mol min™.

214 —7, = kC,PCp%dondep =2y q = 1, kgygoc = 11077 mmHg%s™!

E, = 331025 J/mol
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1
(1-x)?

2.18 k=0,466 L/mol hl.
219 k=1,1x10°s"
220 »n=2,k=264dm*mols’

2.15 a) 27t =8

— 1] +16 %~ 4In(1 - X), b) £=1,585 minutos

221  k=3,26x10" min™.

222 k=3,45x10%g7, ty, = 200 s
223 k=5x10"torr''sT

224 -1, =2,364x1073C, — 1,0131x1073Cp

225 a)X.=035 b) k, =0,4726,k; =0,1925"
226 a)Xs =0,425; c)2,435 min.

227 ki =2,5x102%sTy k= 5,510 571

2.28 np=0,615 moles y nc= 0,185 moles.

(ky 42k, Ca0)(e*1E-1)
kyek1t 2k, Cao(ekrt-1)

229 a) X, = ;b) 1=15,2 horas

2.30 a) C4o= 0,10 mol/L y Cgo = 0,0,05 mol/L;
b) k1 =2,235x102 min y kp = 3,195x10 min™

2.32 +t=9,1 minutos
2.33  a) Cpmax = 42,33 mol/L.

k2/ . kZ/
234 a %:1_—%[(%) "‘-1_(%)]_'_(%)(;_;) kl-

b) Cg = 1,533C,%%° —1,333C,

2.35 =108 minutos
2.36 = 73,74 minutos
2.37 =22 minutos
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Capitulo I

3.1 2)33,84% y b)64,35%
32 3076L.

33 0,0223 mol/min.

34 7132%

35 Xz=09065

3.6 a)1=59.9 min
3.7 t=1,06 min

38 In (2(21‘;‘:))+1"; = kC,,2t
- a4

3.10 a) X4, = 0,9313 “b) ¥ =738,256 m®

311 a) X, =09; b)X, =08;¢c)X, = 0,703

A medida que el orden de la reaccién aumenta, la conversién disminuye

al aumentar el volumen del reactor.

312a) Cy = 9,667; (g =031y Cr=0,0124 mol/L, b) Cppgy = 2,277
mol/L. : |
313 a)t = 6,667 min, b) T = 1,90 min.

314 a)200s b)103,6s

315 a)V=1945Ls; b) ¥=18,18 Ls.; ¢) V=131,25Ls

3.16a) t=5,720h,y Cc =8,777 moI/Lé 'b)7=15976h,y Cc=8,78 mol/L,
c) 24,639 y 14, 027 mol/L.

Capitﬁlo IV

4.1 a) Verr = 57,72 L; b) VesR = 64,66.L; y ¢) t = 8,0145 minutos
4.2 a) Vprr = 21,889 L; b) Vestr = 23,925 L; y ¢) £ = 4,172 minutos

4.3 a) Vese =871,47Ls; T=34733K, b) Verr =316,57 Ls; ¢) 1=
12333 s, 7=363,81 K
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4.4 a) V=711,57 Ls; T=1090,58 K; b) V'=328,55 Ls
45a) 1=1472,2s,T=787K;b) T = 69697,7 s;
Capitulo V

5.1 X435 = 0,745

5.2 X5 = 0,9635

5.3 a) En paralelo se requiere 02 reactores, y b) En serie 02 reactores.
5.4 a)- Xas = 0,7176 ; b) V'=40,95 litros; ¢) V= 20,52 litros

55a) X, =0,7815;y b) X, =08776

5.6 a = 2/3 de la alimentaciéon
5.7 X, = 0,8015

5.8a) X,, = 0,6015; b)X,; = 0,5058y V'=2,735 litros; ¢) X4, = 0,3243;
X4, = 10,5250 y V= 1,14 litros
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Apéndice B: Capacidades calorificas de gases en el estado de gas ideal

Especie quimica T max Ce/R A 10°B 106C 107D
Parafinas:

Metano CH4 1500 4217 1.702 9.081 -2.164
Etano C2H6 1500 6.369 1.121 19.225 -5.561
Propano C3H8 1500 9.001 1.213 28.785 8.324
n-Butano C4H10 1500 11.928 1.935 36915 -11.402
iso-Butano C4H10 1500 11.9¢1 1.677 37.853 -11.945
n-Pentano CSHI12 1500 14.731 2464 45351 -14.111
n-Hexano C6HI14 1500 17.550 3.025 53.722 -16.791
n-Heptano CTH16 1500 20.361 1570 62.127 -19.486
n-Octano CSH18 1500 . 23174 4.108 70.567 22208
Alquenos:

Etileno - C2H4 1500 5325 1.424 14.394 4.392
Propileno C3H6 1500 7.792 1.637 22.706 6915
1-Buteno C4HE 1500 10.520 1.967 31.630 -9.873
1-Penteno C5HID 1500 13.437 2.691 39.753 -12.447
1-Hexeno CeHIZ 1506 16.240 3.220 48.189 -15.157
1-Hepteno C7HI4 1500 19.053 3.768 56.588 -17.847
1-Octeno C8H16 1500 21.868 4324 64.960 220521

Organicos diversos:

Acetaldehido C2H40 1500 £.506 1.693 17,978 -6.158
Acetileno . C2H2 1300 5253 6.132 1952 ... -1.299
Benceno C6H6 1500 10.259 0.206 39.064 -13.301
1,3-Butadieno Cd4HB 1500 10.720 2734 26.786 -8.882
Ciclohexano CeHIZ 1500 . 13421 -3.876 63.249 -20.928
Etano! C2H60 1500 8.948 3.518 20.001 -6.002
Etilbenceno CBHI0 1500 15.993 1.124 55.380 -18.476
Oxide de etileno C2H40 1500 5.784 -0.335 23.46 9296
Formaldehido © CH20 1500 4.191 2264 7.022 1877
Metanol CH40 1500 5.547 2211 12.216 3450
Estireno C8HS 1500 15.534 2.050 50,192 -16.662
Tolueno C7HS 1500 12.922 0.290 47.052 -15.716

Inerganicos diversos:

Aire 2000 -3.509 3.355 0575 ... -0.016
Amoniaco NH3 1800 4.269 3.578 3020 ... -0.186
Bromo Br2 3000 4337 4.493 0.056 -0.154
Monoéxido de carbono co 2500 3.507 1376 0.557 -0.031
Bidxido de carbone €02 2000 4.467 5.457 1045 ... -1.157
Disulfuro de carbono ¢s2 1800 5.532 6311 0805 ... -0.906
Cloro clz 3000 4.082 4.442 0089 ... -0.344
Hidrogeno H2 3000 3.468 3,249 0422 ... 0.083
Sulfuro de hidrogeno  Hz2s 2300 4.114 3.156 1.490 0232
Cloruro de hidrogeno  HQI 2000 3512 4736 0623 ... 0.151
Cianuro de hidrogeno HeN 2500 4.326 3.280 1.539 -0.725
" Nitrbgeno N2 2000 3.502 5328 0593 ... €.040 - '
Oxido nitroso . N2O 2000 4.646 3387 1214 L -0.928
Oxido nitrico NO 2000 3.590 4.982 0629 ... 0.014-
Bidxido de nitrégenc  NO2 2000 4,447 11.660 1195 L. -0.792
Tetradxido de nitrogeno N204 2000 9.198 ' 3.639 2257 -2.787
Oxigeno o2 2000 3.535 3.768 8.506 -0.227
Bi6xido de azufre S02 2000 4.796 5.699 0.801 -1.013
Triéxido de azufre SO3 2000 6.0940 8.060 1056 o, 2028
Agua H20 2000 4,038 1470 1.450 0.121

Fuente: Apéndice C, Smith Van Ness (2003)
% =A+BT+CT: 4+ DT™% T (Kelvin)de 298 a Tmax.
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APENDICE C: Entalpias estandar y energias de Gibbs de formacién a 298.15
Joules por mol de la sustancia formada

Especie quimica Estado AHro0gy AGrizomy
Parafinas:

Metano CH4 {g) -74 520 -50 460
Etano C2H6 (g} -83 820 -31 855
Propano C3H8 (2) -104 680 -24 290
n-Butano C4H10 {g) -125 790 -16 570
n-Pentano C5H12 (g) -146 760 -8 650
n-Hexano C6H14 (g) ‘ -166 920 150
n-Heptano C7H1e {g) -187 780 8260
n-Cetano . CB8HI18 (g) -208 750 16 260
Alquenos:

Etileno C2H4 &) 52510 68 460
Propilenc C3Ho6 - {g) 19710 62 205
1-Buteno C4H8 () -540 70 340
1-Penteno C5H10 (g -21 280 78 410
1-Hexeno CeHI12 () - 41950 86 830
1-Hepteno C7H14 (2) -62 760

Orgénicos diversos: :
Acetaldehido C2H40 (2) -166 190 -128 860
Acido acético C2H502 1)) -484 500 -389 900
Acetileno C2H2 () 227 480 209970
Benceno CoeH6 (g) 82 930 129 665
Benceno C6He ) 49 080 124 520
1,3-Butadieno C4H6 (2 109 240 149 795
Ciclohexano C6H12 (2) -123 140 31920
Ciclohexano CeH12 )] -156 230 26 850
1,2- Etanodiol C2H602 ()] -454 800 -323 080
Etanol C2H60O {2) -235100 -168 490
Etanol C2H60 ()] =277 690 -174 780
Etilbenceno C8H10 {2) 29920 130 890
Oxido de etileno C2H40 €3] -52 630 -13 010
Formaldehido CH20 (g} o -108 570 -102 530
Metanol CH40 (g) -200 660 -161 960
Metanol CH40 (] -238 660 =166 270
Metilciclohexano C7H14 () -154 770 - 27 480
Metilciclohexano C7H14 1)) - =190 160 20 560
Estireno C8H3 : (2) 147 360 213 900
Tolueno C7HR (2) : 50170 122 050
Tolueno C7H8 {1 12 180 113 630

Tomado de TRC Thermodynamic tables-Hydrocarbons, Thermodynamics Research Center, Texas A &
M Unir. System, College Station, Texas:*The NBS ‘Tables of Chemical Thermodynamic Properties.”
J. Phys, and-Chem. Reference Data, vol, 11, supp, 2, 1982,

Fuente: Apéndice C, Smith-Van Ness (2003)
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Entalpias estandar y energias de Gibbs de formacion a 298.15 K
Joules por mol de la sustancia formada

Especie quimica estado AH¢ (208 AGrizog)
Inorganicos diversos: ’ '
Amoniaco NH3 () -46 110 -16 450
Amoniaco NH3 (ac.) -26 500
Carburo de Calcio CaC2 (s) 59 800 -64 900
Carbonato de Calcio CaC2 (s) -1 206 920 -1 128 790
Cloruro de Calcio CaCI2 (s) =795 800 =748 100
Cloruro de calcio CaCl2 (ac.) ) -8 101 90
Cloruro de calcio CaCl2.6H20 (s) -2 607 900
Hidréxido de calcio Ca(OH)2 {(s) -986 090 -898 490
Hidréxido de calcio Ca(OH)2 {(ac.) -868 070
Oxido de calcio Ca0Q (s) -635 090 -604 030
Bidxido de carbono Cco2 (g) -393 509 -394 359
Monéxido de carbono Cco () -110 525 -137 169
Acido clorhidrico HCI (g) -92 307 -95 299
Cianuro de hidrogeno HCN (g 135 100 124 760
Sulfuro de hidrogeno H2S () =20 630 -33 560
Oxido de hierro . FeO (s) -272 000
Oxido de hierro (hematita) Fe203 (s} -824 200 =742 200
Oxido de hierro (magnetita) Fe304 (s} -1 118 400 -1015 400
Sulfuro de hierro (pirita)  FeS2 (s) -178 200 -166 900
Cloruro de litio LiCt (s) -408 610
Cloruro de litio LiCLH2O {s} -712 580
Cloruro de litio LiCl.2H20 (s) -1012 650
Cloruro de litio LiCl.3H20 (s) -1311 300 .
Acido nitrico HNO3 )] -174 100 -80 710
Acido nitrico HNO3 {ac.) -111 250
Oxidos de nitrégeno NO (g 90 250 86 550
NO2 (g 33 180 51310
N20O (e 82 050 104 200
N204 (3] 9160 97 540
Carbonato de sodio Na2CO03 (s) -1 130 680 -1 044 440
Carbonato de sodio Na2C03.10H20  (s) -4 081 320
Cloruro de sodio NaCl (s) -411 153 -384 138
Cloruro de sodio NaCl (ac.) =393 133
Hidréxido de sodio - NaQH ) (s) -425 609 =379 494
Hidroxido de sodio NaOH {ac.) -419 150
Bidxido de azufre S02 (2) -296 830 =300 194
Triéxido de azufre S03 () -395 720 -371 060
Tridxido de azufre 803 {H -441 040 .
Acido sulfiirico ' H2S04 n -813 989 -690 003
Acido sulfiirico H2504 (ac.) 744 530
Agua H20 (g) -241 818 -228 572
Agua H20 Y] -285 830 -237 129

Tomado de TRC Thermodynamic tables-Hydrocarbons, Thermodynamics Research Center, Texas A &
M Unir. System, College Station, Texas:*The NBS “Tables of Chemical Thermodynamic Properties,”
. Phys, and Chem. Reference Data, vol, 11, supp, 2, 1982.

Fuente: Apéndice C, Smith-Van Ness (2003)
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VII ANEXOS
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ANEXO 1: Método de Runge-Kutta de cuarto Orden RK4
Es un método itérativo para aproximar las soluciones de las ecuaciones
diferenciales ordinarias.
Sea un pfoblema de valor inicial,
y'=fxy),  y(x) =Y
Entonceé el método de RK4 para este problema es como sigue:
Yier = ¥i + 2 (Ko + 2K + 2K; + K,)
Donde,
Ky = f(x, 9

1 1
Kz =f(x[' +§h’lyt +-2'K1h)

1 1

K4 = f(xl + h,yi + K3h)

De este modo el siguiente valor (y »+1) es determinado por el presente valor (yn)
mas ¢l producto del tamafio del intervalo (/) por una pendiente. La pendiente es
un promedio ponderado de pendientes, donde K es la pendiente al principib del
intervalo, Kz es la pendiente en el punto medio del intervalo, K3 es otra vez la
pendiente en el punto medio pero usando ahora K> para calcular el valor de y, K4
es la pendiente al final del intefvalo con el valor de y calculado por K. La
convergencia del método es de O(h*), razon por la cual es usado frecuentemente

en los calculos computacionales.

241



	00000001
	00000003
	00000004
	00000005
	00000006
	00000007
	00000008
	00000009
	00000010
	00000011
	00000012
	00000013
	00000014
	00000015
	00000016
	00000017
	00000018
	00000019
	00000020
	00000021
	00000022
	00000023
	00000024
	00000025
	00000026
	00000027
	00000028
	00000029
	00000030
	00000031
	00000032
	00000033
	00000034
	00000035
	00000036
	00000037
	00000038
	00000039
	00000040
	00000041
	00000042
	00000043
	00000044
	00000045
	00000046
	00000047
	00000048
	00000049
	00000050
	00000051
	00000052
	00000053
	00000054
	00000055
	00000056
	00000057
	00000058
	00000059
	00000060
	00000061
	00000062
	00000001
	00000063
	00000064
	00000065
	00000066
	00000067
	00000002
	00000068
	00000069
	00000070
	00000071
	00000072
	00000073
	00000074
	00000075
	00000076
	00000077
	00000078
	00000079
	00000080
	00000081
	00000082
	00000083
	00000084
	00000085
	00000086
	00000087
	00000088
	00000089
	00000090
	00000091
	00000092
	00000093
	00000094
	00000095
	00000096
	00000097
	00000098
	00000099
	00000100
	00000101
	00000102
	00000103
	00000104
	00000105
	00000106
	00000107
	00000108
	00000109
	00000110
	00000111
	00000112
	00000113
	00000114
	00000115
	00000116
	00000117
	00000118
	00000119
	00000120
	00000121
	00000122
	00000123
	00000124
	00000125
	00000126
	00000127
	00000128
	00000129
	00000130
	00000131
	00000132
	00000133
	00000134
	00000135
	00000136
	00000137
	00000138
	00000139
	00000140
	00000141
	00000142
	00000143
	00000144
	00000145
	00000146
	00000147
	00000148
	00000149
	00000150
	00000151
	00000152
	00000153
	00000154
	00000155
	00000156
	00000157
	00000158
	00000159
	00000160
	00000161
	00000162
	00000163
	00000164
	00000165
	00000166
	00000167
	00000168
	00000169
	00000170
	00000171
	00000172
	00000173
	00000174
	00000175
	00000176
	00000177
	00000178
	00000179
	00000180
	00000181
	00000182
	00000183
	00000184
	00000185
	00000186
	00000187
	00000188
	00000189
	00000190
	00000191
	00000192
	00000193
	00000194
	00000195
	00000196
	00000197
	00000198
	00000199
	00000200
	00000201
	00000202
	00000203
	00000204
	00000205
	00000206
	00000207
	00000208
	00000209
	00000210
	00000211
	00000212
	00000213
	00000214
	00000215
	00000216
	00000217
	00000218
	00000219
	00000003
	00000220
	00000221
	00000222
	00000223
	00000224
	00000225
	00000226
	00000227
	00000228
	00000229
	00000230
	00000231
	00000232
	00000233
	00000234
	00000235
	00000004
	00000236
	00000237
	00000238
	00000239
	00000240

