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REACTORES DISCONTINUOS
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El fosgeno se forma mediante la reacción de cloro gaseoso y monóxido de carbono en presencia de carbón activado:




CO (g) + Cl2 (g)  (  COCl2 (g)


v (mol/min·gC) = 8,75·CCOCCl2 /(1+58,6·CCl2 +34,3·CCOCL2)2
(30,6ºC)

La carga contiene un 50% de cada reactivo en un reactor discontinuo de 3 litros, con 1 gramo de carbón y a una presión inicial de 1 atm.

Calcular el tiempo requerido para alcanzar una conversión del 75% (emplear la regla de integración de Simpson y despreciar el volumen ocupado por el carbón). 

En un reactor discontinuo isotermo se hidroliza acetato de metilo. La carga está compuesta por 8517 kg de éster, 87768 kg de agua y un catalizador, de modo que la densidad de la mezcla es 0,964 g/cm3. La constante cinética es 1,5·10-4 dm3mol-1min-1 y la constante de equilibrio K=0,22.

Calcular el periodo de operación necesario para obtener una conversión del 90% respecto a la máxima posible.










Rta.:  261 min
La urea se obtiene industrialmente, para uso como fertilizante, en forma de disolución acuosa concentrada que posteriormente se solidifica y envasa, ya que disuelta produce la reacción de biuret: 
2 NH2CONH2 (ac) ( NH2CONHCONH2 + NH3.

Si el efluente del proceso es una disolución de urea con una concentración de 20 mol/dm3 a 80ºC, ¿cuanto tiempo podremos demorar su solidificación si se mantiene a esta temperatura en que la constante de la reacción de biuret es k= 2,38·10-5 dm3mol-1h-1, de forma que la cantidad de urea transformada no sobrepase el 1%?.










Rta.: 21,2 h
En un reactor discontinuo isotermo se hidroliza acetato de metilo. La carga está compuesta por 8517 kg de éster, 87768 kg de agua y un catalizador, de modo que la densidad de la mezcla es 0,964 g/cm3. La constante cinética es 1,5·10-4 dm3mol-1min-1 y la constante de equilibrio K=0,22.

Calcular el periodo de operación necesario para obtener una conversión del 90% respecto a la máxima posible.




CH3CO2 CH3 + H2O  (  CH3CO2 H + CH3OH
K = (CoAxe)2 /[CoA(1-xe)(CoB-CoAxe)]

xe = 0,91

x= 0,90·xe = 0,82

t = CoA ( (x/v = 116,6·{ln [(1,19·x+16)/(1,19·x-1,1)] - ln [16/(-1,1)]} = 261 min
   (H.Ph&Ch A50 nº110)
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v = kdCoA(1-x)(CoB-CoAx) - ki(CoAx)2
CoA = (8517/MA)/V = 1,12 kmol/m3

CoB = (87768/MB)/V = 48,8 kmol/m3
V= (mA+mB)/d = 99,88 m3
kd = 1,5·104
ki = kd/K = 6,8·10-4 m3kmol-1min-1







Gráficamente :


v = 8,20·10-3 - 8,29·10-3 x - 6,65·10-4 x2

( (x/v = 23,5·10 = 235 dm·mol-1min-1

t = 235·CoA = 263 min 

La urea se obtiene industrialmente, para uso como fertilizante, en forma de disolución acuosa concentrada que posteriormente se solidifica y envasa, ya que disuelta produce la reacción de biuret: 
2 NH2CONH2 (ac) ( NH2CONHCONH2 + NH3.
Si el efluente del proceso es una disolución de urea con una concentración de 20 mol/dm3 a 80ºC, ¿cuanto tiempo podremos demorar su solidificación si se mantiene a esta temperatura en que la constante de la reacción de biuret es k= 2,38·10-5 dm3mol-1h-1, de forma que la cantidad de urea transformada no sobrepase el 1%?.
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RESOLUCTION

El tiempo de reaccién para un proceso discontinuo en fun-
cién de la concentraciém inicisl y la conversién viene dado
por la ecuacién de disefio: x

ax
LY

donde: v =k-c3(1-0)?
de tal forma que el problema consiste en la solucién de la in-
tegral correspondiente, que por ser inmediata puede resolverse
de forma analftica sin mayor dificultad:
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REACTORES TUBULARES

Se ha encontrado que la velocidad de la reacción en fase gaseosa homogénea a 215ºC resulta ser:
A ( 2R

vA = 10-2 CA½  mol·dm-3s-1
Calcular el tiempo de residencia necesario para alcanzar un 80% de conversión, a partir de una alimentación de A puro, en un reactor tubular ideal que opera a dicha temperatura y 2,5 atm.











Rta.:  33 s
La descomposición de la fosfamina en fase gaseosa homogénea transcurre a 650ºC y 4,6 atm, según la reacción y cinética:





4 PH3 (g)  (  P4 (g) + 6 H2 (g)
    v= k·CPH3
k=10 h-1
Calcular de forma aproximativa el tamaño de reactor tubular para una conversión del 80% y una alimentación de fosfamina pura de 1,8 kmol/h.











Rta.:  6,54 m3
Las constantes de velocidad de la reacción de formación de dibromoetano en fase gaseosa a 600K son:



C2H4 (g) + Br2 (g)  (  C2H4Br2 (g)
      kd = 500 dm3mol-1h-1
ki = 0,032 h-1
Esta reacción se lleva a cabo en un reactor tubular ideal cuya alimentación es 600 m3/h de una mezcla que contiene 60% de Br2, 30% de C2H4 y 10% de inertes en volumen, a 600K y 1,5 atm. Calcular la conversión máxima posible teóricamente de etileno en dibromoetano y el volumen de reactor necesario para alcanzar el 60% de dicha conversión teórica.










    Rta.: 99,5% y 58,2 m3
La hidrólisis en fase líquida de una disolución diluida de anhídrido acético (10% en masa) se lleva a cabo en un reactor tubular que opera con `flujo de pistón´. La velocidad de flujo másico a través del tubo es uniforme (5 kg/min), con una sección transversal de 0,1 m2 (la densidad del fluido puede considerarse constante e igual a 950 kg/m3). La velocidad de la reacción de hidrólisis responde a la siguiente cinética de primer orden:








v = -dCA/dt = k·CA
(k= 0,1 min-1) 

Calcular la longitud del reactor que sería necesaria para alcanzar una conversión final del 90%.










Rta.:  1,21 m
Se ha encontrado que la velocidad de la reacción en fase gaseosa homogénea a 215ºC resulta ser:
A ( 2R

vA = 10-2 CA½  mol·dm-3s-1
Calcular el tiempo de residencia necesario para alcanzar un 80% de conversión, a partir de una alimentación de A puro, en un reactor tubular ideal que opera a dicha temperatura y 2,5 atm.
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( = CoA ( (x/v

CoA = pA/RT = 6,25·10-2 mo/dm3

v = k·CA½ 
CA = CoA (1-x)/(1+(x)
( = 1


Gráficamente:


( = 6,25·10-2·13,25·40 = 33 s

analíticamente:


( = CoA½ /k·( [(1+x)/(1-x)]½ (x = CoA½ /k·[sen-1x - (1-x2)½ ( = (6,25·10-2)½ /10-2·(sen-10,8-(1-0,64)½ +1) = 33 s
La descomposición de la fosfamina en fase gaseosa homogénea transcurre a 650ºC y 4,6 atm, según la reacción y cinética:





4 PH3 (g)  (  P4 (g) + 6 H2 (g)
    v= k·CPH3
k=10 h-1
Calcular de forma aproximativa el tamaño de reactor tubular para una conversión del 80% y una alimentación de fosfamina pura de 1,8 kmol/h.
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( = Co ( (x/v
Co = p/(T = 0,0608 kmol/m3



 v = k·Co (1-x)/(1+(x)
( = (7-4)/4 = 0,75


Analíticamente:
( = -1/k·[(1+()·ln(1-x) + (·x] = 0,222 h


Vr = Vo·( = 6,57 m3
con  Vo = Fo/Co = 29,6 m3/h

Gráficamente:


V= (·Vo = 0,0608·9,1·0,4·29,6 = 6,54 m3
Las constantes de velocidad de la reacción de formación de dibromoetano en fase gaseosa a 600K son:


C2H4 (g) + Br2 (g)  (  C2H4Br2 (g)
      kd = 500 dm3mol-1h-1
ki = 0,032 h-1
Esta reacción se lleva a cabo en un reactor tubular ideal cuya alimentación es 600 m3/h de una mezcla que contiene 60% de Br2, 30% de C2H4 y 10% de inertes en volumen, a 600K y 1,5 atm. Calcular la conversión máxima posible teóricamente de etileno en dibromoetano y el volumen de reactor necesario para alcanzar el 60% de dicha conversión teórica.
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Vo = 600 m3/h
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       xf = 0,60·xe
  XC2H4:0,30  XBr2:0,60  XIn:0,10


Co = p/RT = 0,0305 mol/dm3

K = kd/ki = CC2H4Br2 /(CC2H4·CBr2)

Coi = CoXi    (reactivo limitante ; C2H4)
Ci = (Coi ( Co C2H4·x)/(1+(x)






( = (0,30+0,30+0,10 -1)/1 = -0,3


143,3·xe2 -430·xe +286 = 0

xe = 0,995   (2,006, solución no válida)


( = CoC2H4 ( (x/v

xf = 0,597

v = kd CC2H4 CBr2 - ki CC2H4Br2 = 4,186·10-2 (1-x)(2-x)/(1-0,3·x)2 - 2,928·10-4 x/(1-0,3·x)
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( (x/v = 5,3 cm2 · 2 dm3mol-1h/cm2 = 10,6 dm3mol-1h






( = 9,15·10-3 mol/dm3 · 10,6 dm3mol-1h = 0,097 h





V = (·Vo = 0,097 h · 600 m3/h = 58,2 m3

La hidrólisis en fase líquida de una disolución diluida de anhídrido acético (10% en masa) se lleva a cabo en un reactor tubular que opera con `flujo de pistón´. La velocidad de flujo másico a través del tubo es uniforme (5 kg/min), con una sección transversal de 0,1 m2 (la densidad del fluido puede considerarse constante e igual a 950 kg/m3). La velocidad de la reacción de hidrólisis responde a la siguiente cinética de primer orden:








v = -dCA/dt = k·CA
(k= 0,1 min-1) 

Calcular la longitud del reactor que sería necesaria para alcanzar una conversión final del 90%.
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L

L = V/S = (Fo,A·(dx/v)/S = 1,21 m

Fo,A = Fo·Xo,A = 0,50 kgA/min
v = k·Co,A·(1-x), kgA/m3min

Co,A = XA·d = 95 kgA/m3 
[image: image4.png]



( = 23 min
V= Fo/d·( = 0,121 m3 
REACTORES CONTINUOS TIPO TANQUE AGITADO

Un reactor continuo ideal de tanque agitado de 120 l de volumen se emplea para llevar a cabo la siguiente reacción en fase líquida y régimen estacionario:

A + B  (  R + S
kd = 7
ki = 3
(ambas en dm3mol-1min-1)
El reactor  se alimenta con 2 corrientes de igual caudal: 2,8 molA/l y 1,6 molB/l, y se desea que la conversión del reactivo limitante sea el 75%. Calcular el caudal de las corrientes suponiendo que la densidad del sistema permanece constante.











Rta.:  4 l/min
Un reactor continuo ideal de tanque agitado que funciona isotérmicamente a 15ºC, se emplea para convertir un reactivo A que se alimenta con flujo volumétrico de 25 m3/día y concentración 0,005 molar. La ecuación de velocidad es:   







v (mol·dm-3h-1) = CA / (22,5·CA +0,02)

Calcular el volumen con que se debe dimensionar un reactor simple o dos reactores iguales en cascada para lograr una conversión del 90%.











Rta.: 293 y 101 l
Se desea instalar una batería continua formada por 4 tanques isotermos de igual tamaño para llevar a cabo la esterificación de etanol con acético: kd = 4,76·10-4 y ki = 1,63·10-4 dm3mol-1min-1. La alimentación es de 3 m3/h de una mezcla 6,6 molar de ácido y 10,8 molar de alcohol, y se desea obtener una conversión de ácido acético del 95% respecto al equilibrio.

Calcular el volumen de los tanques. Si uno de ellos se retira del servicio para reparación y la batería queda reducida a 3 tanques ¿Qué proporción del flujo de alimentación debe reducirse para no modificar la composición de la corriente de salida?.

Discutir el cálculo del sistema óptimo empleando dos o más reactores, teniendo en cuenta los tamaños y la economía de los equipos.











Rta.: 7 m3 y 27%
Calcular la conversión de una mezcla de ácido acético (6,6 M) y etanol (10,8 M) que se alimenta con un flujo de 1 m3/h a los siguientes equipos de esterificación, que tienen en todos los casos la misma capacidad total de 2 m3:





a/ Conversión máxima (equilibrio).




b/ Tanque continuo agitado único (mezcla perfecta).




c/ Dos tanques en serie de igual tamaño. 

d/ Conversión óptima en dos tanques en serie distintos

    (modelo matemático y diagrama de flujo de información).
Datos: constantes cinéticas de las reacciones directa e inversa (kd = 4,76·10-4 dm3mol-1min-1, ki = 1,63·10-4 dm3mol-1min-1).

Puede suponerse densidad próxima a la unidad para la mezcla.










Rta.: 0,65; 0,30 y 0,34
Analícese y optimícese el sistema de dos tanques continuos en serie, isotérmicos y bien agitados, donde transcurre la reacción irreversible de primer orden A ( B, permanecen constantes la densidad de la disolución y el nivel de los tanques, y con variables especificadas: flujo y concentración de la alimentación, temperaturas de los tanques, cinética y conversión final (x2=0,90).


Rta.:  Imin = ( aVb : (1‑x1op)b+1(x2/x1op‑1)b‑1 = [k2/k1((1‑x2)]b ; para b=1 y T1 =T2 : x1op = 0,68  (V2/V1=1)
Se dispone de una batería con tanques de 26,5 m3 de tamaño unitario para la polimerización del estireno y butadieno, cuya constante cinética a la temp. de trabajo es 6·10-4 dm3mol-1min-1. La alimentación consiste en 19,6 t/h de una corriente con 0,795 y 3,55 mol/l de cada una de las olefinas, cuya densidad es 0,87 kg/l. Calcular el número de reactores necesarios para convertir el 85% del estireno.











Rta.:  N=14
Un reactor continuo ideal de tanque agitado de 120 l de volumen se emplea para llevar a cabo la siguiente reacción en fase líquida y régimen estacionario:
A + B  (  R + S
kd = 7
ki = 3
(ambas en dm3mol-1min-1)
El reactor  se alimenta con 2 corrientes de igual caudal: 2,8 molA/l y 1,6 molB/l, y se desea que la conversión del reactivo limitante sea el 75%. Calcular el caudal de las corrientes suponiendo que la densidad del sistema permanece constante.

CoA = 1,4 mol/l


vB = kd·(CoA -CoB x)·CoB (1-x) - ki·(CoB x)2 = 0,04 mol·dm-3min-1
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CoB = 0,8 mol/l 
VoA = VoB
[image: image33.wmf] 

 

  V

isotm.

= 320 l. (

@

19 min

)

 

 

  

V

adiab.

= 260 l. (

15,6 min

)

 

 

 

 

 

[image: image34.emf]0,0


0,1


0,2


0,3


0,4


0


1


2


3


4


5


6


7


8


9


10


Fo(AcH)/v,  m3


Conversión  (x)




0,0 0,1 0,2 0,3 0,4

0

1

2

3

4

5

6

7

8

9

10

Fo(AcH)/v,  m3

Conversión  (x)

[image: image35.emf]0,0


0,1


0,2


0,3


0,4


0,5


0,6


0,00


0,01


0,02


0,03


0,04


v,  kmol/min·m3


Conversión  (x)




0,0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6

0,00

0,01

0,02

0,03

0,04

v,  kmol/min∙m3

Conversión  (x)







xB = 0,75
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( = V/Vo = CoB·x / v = 15 min






        Vo = V/x·[kd·(CoA -CoB x)·(1-x) - ki·CoB x2] = 8 l/min








Vo = VoA + VoB
Voi = 4 l/min
Un reactor continuo ideal de tanque agitado que funciona isotérmicamente a 15ºC, se emplea para convertir un reactivo A que se alimenta con flujo volumétrico de 25 m3/día y concentración 0,005 molar. La ecuación de velocidad es:   







v (mol·dm-3h-1) = CA / (22,5·CA +0,02)

Calcular el volumen con que se debe dimensionar un reactor simple o dos reactores iguales en cascada para lograr una conversión del 90%.


Vo = 1042 l/h

v = CoA(1-x)/[22,5·CoA(1-x)+0,02] = 0,016 mol·dm-3h-1
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           CoA = 5·10-3 mol/l



x = 0,90








( = CoA·x / v = 0,281 h







V = (·Vo = 293 litros

Vo


x1


x2


CoA
(1 = CoA·x1 / v1
(2 = CoA·(x2-x1) / v2


x1 / CoA(1-x1)/[22,5·CoA(1-x1)+0,02] = (0,90 - x1)/0,016
x1 = 0,59


(1 = (2 = 0,097

Vi = (i·Vo = 101 litros
Se desea instalar una batería continua formada por 4 tanques isotermos de igual tamaño para llevar a cabo la esterificación de etanol con acético: kd = 4,76·10-4 y ki = 1,63·10-4 dm3mol-1min-1. La alimentación es de 3 m3/h de una mezcla 6,6 molar de ácido y 10,8 molar de alcohol, y se desea obtener una conversión de ácido acético del 95% respecto al equilibrio.

Calcular el volumen de los tanques. Si uno de ellos se retira del servicio para reparación y la batería queda reducida a 3 tanques ¿Qué proporción del flujo de alimentación debe reducirse para no modificar la composición de la corriente de salida?.
Discutir el cálculo del sistema óptimo empleando dos o más reactores, teniendo en cuenta los tamaños y la economía de los equipos.

Vo = 3 m3/h
CH3CO2H + C2H5OH  (  CH3CO2 C2H5 + H2O  









           xA = 0,95·xeA

 CoA =   6,6 M
 CoB = 10,8 M
K = kd /ki = CoAxe·(CoW+CoAxe)/CoA(1-xe)(CoB-CoAxe) = 6,6·xe2 /(1-xe)(10,8-6,6·xe) = 2,92 ;    xe = 0,713
Puede despreciarse la cantidad de agua ya que la concentración inicial: (6,6·60+10,8·46)/1000= 0,893 g/ml, es parecida a la densidad de una mezcla ideal de etanol absoluto y acético glaciar: d= [0,44/1,05+0,56/0,79]-1 = 0,887 kg/l (CoW ( 0).
v = kd·CoA(1-x)(CoB-CoAx) - ki·(CoAxe)2  ;
CoA /v = [4,76·10-4·(1-x)(10,8-6,6·x) -1,68·10-4·6,6·x2]-1

CoA (1-x) = CA
CoA x = CoA -CA

xA = 0,95·0,713 = 0,677
CfA = 6,6·(1-xA) = 2,13 M

( = 1/0,0072 = 139 min
V = (·Vo = 7,0 m3
 (con 4 reactores)

( = 1/0,0052 = 192 min
Vo´= V/( = 2,2 m3/h     (3 reactores)

100·(Vo-Vo´)/Vo = 26,7%
Para dos reactores el cálculo gráfico de (Vi,min puede realizarse sobre la base de buscar el rectángulo de área máxima que minimiza el tiempo de residencia total:
x1 ( 0,50 
(1 + (2 = 687 min

[image: image5.png]



El cálculo del sistema óptimo que minimiza los costes de los equipos dependerá del coeficiente de escala: I = n·a Vib , probando diferentes configuraciones de la batería y calculando gráficamente los volúmenes de los reactores resultantes [ vi = (Co/(i)·(xi ]: Vi = (i·Vo  (n = 1,2,3,…).
Calcular la conversión de una mezcla de ácido acético (6,6 M) y etanol (10,8 M) que se alimenta con un flujo de 1 m3/h a los siguientes equipos de esterificación, que tienen en todos los casos la misma capacidad total de 2 m3:





a/ Conversión máxima (equilibrio).




b/ Tanque continuo agitado único (mezcla perfecta).




c/ Dos tanques en serie de igual tamaño. 

d/ Conversión óptima en dos tanques en serie distintos

    (modelo matemático y diagrama de flujo de información).
Datos: constantes cinéticas de las reacciones directa e inversa (kd = 4,76·10-4 dm3mol-1min-1, ki = 1,63·10-4 dm3mol-1min-1).

Puede suponerse densidad próxima a la unidad para la mezcla.

AcH + EtOH  =  AcEt + H2O

kd= 4,76·10-4 dm3mol-1min-1




ki= 1,63·10-4 dm3mol-1min-1
CoAcH =  6,6 mol·dm-3
Vo= 1 m3/h
FoAcH= Vo·CoAcH= 0,11 kmol/min

CoEtOH= 10,8 mol·dm-3
CoH2O = (1000-6,6·60-10,8·46)/18= 6,0 mol·dm-3
CoAcEt= 0

CAcH=CoAcH(1-x) 

CAcEt=CoAcH·x

CEtOH=CoEtOH-CoAcH·x 
CH2O=CoH2O+CoAcH·x



a) Equilibrio:

K=kd/ki=CAcEtCH2O/CAcHCEtOH
xe= 0,65

b) RCTA único:

V= 2 m3
(= V/Vo= 120 min





v=kdCAcHCEtOH-kiCAcEtCH2O




(= CoAcH·(x/v

x= 0,303

c) RCTA cascada:

Vi= 1 m3
(i= 60 min





(1= CoAcH·x1/v1

x1= 0,202





(2= CoAcH·(x2-x1)/v2 
x2= 0,337

d) Cascada óptima:

V1+V2= 2 m3









                FoAcH  Coi
      k





V1= FoAcH·x1/v1




V2= FoAcH·(x2-x1)/v2









V1








(1m3)

  Vo











V2    x1   x2=0,3371

( Calcular la conversión de una mezcla de ácido acético (6,6 M) y etanol (10,8 M) que se alimenta con un flujo Vo= 1 m3/h a los siguientes equipos de esterificación, que tienen en todos los casos igual volumen total (2 m3):

     a/ Conversión máxima (equilibrio).  b/ Tanque continuo único (mezcla perfecta).  c/ Dos tanques en serie óptimos.

AcH + EtOH  =  AcEt + H2O
kd = 4,76·10-4 dm3mol-1min-1

d(1


ki =  1,63·10-4 dm3mol-1min-1
CAcH =   CoAcH(1-x)

CoAcH =    6,6 mol·dm-3
FoAcH = Vo·CoAcH =

CEtOH = CoEtOH-CoAcH·x
CoEtOH = 10,8 mol·dm-3
        0,11 kmol/min

CAcEt =  CoAcH·x

CoAcEt =    0

CH2O =  CoH2O+CoAcH·x
CoH2O = (1000-6,6·60-10,8·46)/18= 6,0 mol·dm-3
a) Equilibrio:

K= kd/ki = CAcEtCH2O/CAcHCEtOH
xe= 0,65

b) RCTA único:

V= 2 m3
 (= V/Vo= 120 min





 v= kd CAcHCEtOH -ki CAcEtCH2O




 (= CoAcH·(x/v

x= 0,303

c) Cascada óptima:
V1+V2= 2 m3




V1= FoAcH·x1/v1




V2= FoAcH·(x2-x1)/v2
FoAcH    Coi           k








V1






(1 m3)

       Vo








       V2     x1       x2=0,3371

( Analícese y optimícese el sistema de dos tanques continuos en serie, isotérmicos y bien agitados, donde transcurre la reacción irreversible de primer orden A ( B, permanecen constantes la densidad de la disolución y el nivel de los tanques, y con variables especificadas: flujo y concentración de la alimentación, temperaturas de los tanques, cinética y conversión final (x2=0,90).









       Vo Co  k1  k2  x2

Relaciones de diseño:

  1. V1/Vo= Co(x1/v1=       x1/k1(1‑x1)







        V1

  2. V2/Vo= Co(x2/v2= (x2‑x1)/k2(1‑x2)




 x1













        V2

Criterio de diseño: (I1+I2)min  (I=aVb)

I1+I2 = a(Vob{[x1/k1(1‑x1)]b+[(x2‑x1)/k2(1‑x2)]b}; ((I1+I2)/(x1=0: (1‑x1op)b+1(x2/x1op‑1)b‑1 = [k2/k1((1‑x2)]b; en el caso b=1 el criterio equivale a minimizar el volumen global V1+V2, y el óptimo resulta: x1op = 1‑[k2/k1((1‑x2)]½; si las temperaturas de los tanques coinciden el óptimo se reduce a: x1op= 1‑(1‑x2)½ = 0,68  (V2/V1=1)

( Se desea encontrar la mejor disposición para efectuar la reacción de hidrólisis del éster diazoacético (N2CHCO2C2H5+H2O ( HOCH2CO2C2H5+N2) en un sistema continuo de tanques agitados en serie de igual tamaño. El sistema opera a temperatura ambiente con una alimentación de 10 m3/h de una solución acuosa 4 M en éster y 0,001 M en protones (1,10 kg/dm3). La reacción está catalizada por los ácidos y se han encontrado los siguientes datos cinéticos a 25ºC:
   CH/10‑3 mol(dm‑3 :     0,46    0,87    1,57    3,230

    k/10‑2 dm3mol‑1s‑1 :  1,68    3,20    5,78    12,18

El precio de los reactores en función del volumen de los tanques viene dado por I=a(V 0,69. Encuéntrese el número y tamaño óptimos de las unidades para lograr una conversión del 90%.
 Rta:  3 x 2,6 dm3
Se dispone de una batería con tanques de 26,5 m3 de tamaño unitario para la polimerización del estireno y butadieno, cuya cinética es de 2º orden y su constante a la temperatura de trabajo 6·10-4 dm3mol-1min-1. La alimentación consiste en 19,6 t/h de una corriente con 0,795 y 3,55 mol/l de cada una de las olefinas, cuya densidad es 0,87 kg/l.
Calcular el número de reactores necesarios para convertir el 85% del estireno.

v = k·CACB = k·CA·[CoB -(CoA-CA)] = 6·10-4·CA·(2,755+CA)

( = V/Vo = 70,6 min
Vo = mo/d = 0,375 m3/min

(-1 = v/(CoA-CA) = 0,014 min-1

CfA = CoA (1-xf) = 0,12 mol/l

Número de reactores: 14

Elaborar un programa para calcular el número de tanques necesarios en la reacción de saponificación del acetato de etilo, con los siguientes datos operativos:



AcEt + NaOH  (   NaAc + EtOH

k (20ºC) = 92,4 dm3mol-1min-1 

CoA = 5 g/l       CoB = 0,1 M
Vo = 430 l/min
  V = 200 l
x ( 0,95

(1)
( = V/Vo = CoA ∆x / v = 1/k· (xi –xi-1)/{(1-xi)(CoB -CoAxi)}

(2)
k(·CoA xi2 - {1+k(·(CoA+CoB)}xi + (CoB +xi-1)  = 0

xi = {1+k(·(CoA+CoB) ( {{1+k(·(CoA+CoB)}2 -4· k(·CoA·(CoB +xi-1)}½ }/{2·k(·CoA}

INPUT

k, CoA, CoB, Vo, V, x, n

CALCULAR
(  (1)

FOR  i=1 TO  n

CALCULAR
xi  (2)

IF  xi  ( x  THEN PRINT i, xi : END

xi-1 = xi

NEXT  i

Comparación de reactores

Se planea hidrolizar una disolución acuosa diluida de anhídrido acético en continuo y a 25ºC. La reacción es de primer orden y la constante de velocidad a dicha temperatura es 0,158 min-1. El flujo de alimentación es de 0,5 l/min, la concentración de anhídrido 0,15 molar y se dispone de varios modelos de reactores cuyo comportamiento puede suponerse ideal, la densidad de la disolución permanece constante, la operación es isotérmica y el régimen estacionario.

Determinar cual de las siguientes opciones (con el mismo volumen global) es más aconsejable teniendo en cuenta únicamente el rendimiento del proceso: a) RCTA de 5 litros; b) 2 RCTA de 2,5 litros en cascada; c) un RFP de 5 litros puro y otro con una relación de recirculación R=1.

d) Calcular la longitud de un RFP de 4 cm de diámetro que debería montarse a la salida de una cascada de tres tanques iguales de 2,5 l de volumen, para alcanzar una conversión del 90%.









Rta.:  61, 69, 79, 71% y 1,34 m 
En un reactor de tanque agitado continuo ideal se efectúa la conversión al 50% de un reactivo en fase líquida homogénea. La cinética es de 2º orden respecto a la concentración del reactivo y puede suponerse despreciable la extensión de la reacción inversa. Calcular la conversión que se alcanzaría si realizásemos cada una de las siguientes modificaciones en el sistema mientras mantuviéramos siempre constante el flujo, composición de la alimentación y la temperatura del proceso, suponiendo que todos los sistemas son estacionarios y operan idealmente: a) RCTA seis veces mayor; b) dos RCTA en cascada iguales al primitivo; c) un RFP de igual tamaño o un RTA discontinuo con idéntico tiempo de residencia.










Rta.:  75, 69 y 67%
La reacción de ácido sulfúrico con dietilsulfato es un proceso bidireccional cuya constante cinética directa a 22,9ºC es:

H2 SO4 + (C2H5)2 SO4   (
2 C2H5 SO4H
kd = 1,45·10-3 dm3 mol-1 min-1
En un reactor de laboratorio se mezclan 58,3 g de ácido y 92,0 g de dietilsulfato para formar una disolución con un volumen total de 109 ml; en el equilibrio la concentración del producto sulfato ácido de etilo resultó ser de 5,8 mol·dm-3.

Para llevar a cabo el proceso a escala industrial se dispone de dos sistemas:

a) Un reactor `continuo tipo tanque agitado´ de 2 m de diámetro y 1 m de altura hasta el rebosadero.

b) Un `reactor tubular´ de 10 cm de diámetro interior y 100 m de longitud total.

Puede suponerse que ambos sistemas son ideales, que operan isotérmicamente a 23ºC y que la densidad del fluido apenas varía durante la reacción.

La composición de la alimentación que se va a emplear es igual a la del reactor experimental anterior, y se desea lograr una conversión del 90% de la máxima correspondiente al equilibrio. Determinar el flujo volumétrico con el que debe alimentarse cada uno de los dos sistemas para lograr la conversión deseada.









Rta.:  5,05 y 5,13 l/min
La polimerización pirolítica del acetileno en fase gaseosa se ajusta a una ecuación cinética de 2º orden cuya constante de velocidad a 550ºC es: 4 C2H2 (g) ( (C2H2)4 (g)  k=0,153 dm3mol-1s-1. La alimentación está constituida por un 80% en volumen de acetileno y el resto inertes, con un flujo de 1000 m3/h medidos a 550ºC y 20atm. Se dispone de dos sistemas continuos para llevar a cabo la reacción: uno formado por cinco hornos tubulares idénticos, con 47 tubos cada uno de 3,5 m de longitud y 5 cm de diámetro interno; el otro es un reactor de mezcla completa, cuyo volumen global es igual que el anterior; ambos sistemas operan de forma isotérmica y puede suponerse una caída de presión despreciable, que se cumple la ley de los gases perfectos, que los reactores son ideales y estacionarios. Calcular la conversión y la producción del complejo tetrámero (kg/día) en ambas instalaciones.










Rta.:  19,2 y 17,8 %
Se planea hidrolizar una disolución acuosa diluida de anhídrido acético en continuo y a 25ºC. La reacción es de primer orden y la constante de velocidad a dicha temperatura es 0,158 min-1. El flujo de alimentación es de 0,5 l/min, la concentración de anhídrido 0,15 molar y se dispone de varios modelos de reactores cuyo comportamiento puede suponerse ideal, la densidad de la disolución permanece constante, la operación es isotérmica y el régimen estacionario.
Determinar cual de las siguientes opciones (con el mismo volumen global) es más aconsejable teniendo en cuenta únicamente el rendimiento del proceso: a) RCTA de 5 litros; b) 2 RCTA de 2,5 litros en cascada; c) un RFP de 5 litros puro y otro con una relación de recirculación R=1.

d) Calcular la longitud de un RFP de 4 cm de diámetro que debería montarse a la salida de una cascada de tres tanques iguales de 2,5 l de volumen, para alcanzar una conversión del 90%.

a)
Vo = 0,5 l/min



v = k·CA = 0,158 min-1·CoA (1-x) 


CoA = 0,15 mol/l





( = V/Vo = 10 min





          x









( = CoA x / v








x / (1-x) = k·(
      x = 0,61
b)

Vo


x1


x2








(1 = (2 = Vi/Vo = 5 min

CoA








x1 / (1-x1) = k·(1
x1 = 0,44








(x2-x1)/(1-x2) = k·(2      x2 = 0,69
(1 = CoA·x1 / v1
(2 = CoA·(x2-x1) / v2


c)

Vo     



   R


( = V/Vo = 10 min






x

CoA





( = CoA ( (x/v = -1/k·ln(1-x)
       x = 0,79






      ( = (R+1)·CoA ( (x/v = 2/k·ln[(1-½x)/(1-x)]
       x = 0,71
d)
Vo  






x2 = 0,69

x3
 
CoA










      x4 = 0,90






(x3-x2)/(1-x3) = k·(3      V4 = Vo·1/k·ln[(1-x3)/(1-x4)] = 1,68 dm3
 x3 = 0,83
        L4 = V4 /((·¼·D42) = 1,34 m 
En un reactor de tanque agitado continuo ideal se efectúa la conversión al 50% de un reactivo en fase líquida homogénea. La cinética es de 2º orden respecto a la concentración del reactivo y puede suponerse despreciable la extensión de la reacción inversa. Calcular la conversión que se alcanzaría si realizásemos cada una de las siguientes modificaciones en el sistema mientras mantuviéramos siempre constante el flujo, composición de la alimentación y la temperatura del proceso, suponiendo que todos los sistemas son estacionarios y operan idealmente: a) RCTA seis veces mayor; b) dos RCTA en cascada iguales al primitivo; c) un RFP de igual tamaño o un RTA discontinuo con idéntico tiempo de residencia.
a)
Vo



v = k·CA2 


CoA






(1 = V1/Vo = CoA x1 / v1





          x1 = 0,50









V1 = Vo·x1 / k·CoA (1-x1)2






V2/V1 = 6 = [x2/(1-x2)2]/[x1/(1-x1)2]
x2 = 0,75
b)
Vo


x1


x3








(3 = Vi/Vo 

CoA








(x3-x1)/(1-x3)2 = k·CoA·V1/Vo = 2










x3 = 0,69
(1 = CoA·x1 / v1
(3 = CoA·(x3-x1) / v3



c)
Vo     CoA


x4

(4 = V1/Vo = CoA ( (x/v = - 1/CoAk·[(1-x4)-1 -1]








x4/(1-x4) = x1/(1-x1)2 = 2
x4 = 0,67



(1 = t1
La reacción de ácido sulfúrico con dietilsulfato es un proceso bidireccional cuya constante cinética directa a 22,9ºC es:
H2 SO4 + (C2H5)2 SO4   (
2 C2H5 SO4H
kd = 1,45·10-3 dm3 mol-1 min-1
En un reactor de laboratorio se mezclan 58,3 g de ácido y 92,0 g de dietilsulfato para formar una disolución con un volumen total de 109 ml; en el equilibrio la concentración del producto sulfato ácido de etilo resultó ser de 5,8 mol·dm-3.

Para llevar a cabo el proceso a escala industrial se dispone de dos sistemas:

c) Un reactor continuo tipo tanque agitado de 2 m de diámetro y 1 m de altura hasta el rebosadero.

d) Un reactor tubular de 10 cm de diámetro interior y 100 m de longitud total.

Puede suponerse que ambos sistemas son ideales, que operan isotérmicamente a 23ºC y que la densidad del fluido apenas varía durante la reacción.

La composición de la alimentación que se va a emplear es igual a la del reactor experimental anterior, y se desea lograr una conversión del 90% de la máxima correspondiente al equilibrio. Determinar el flujo volumétrico con el que debe alimentarse cada uno de los dos sistemas para lograr la conversión deseada.
CAo =  (58,3/ 98)/0,109 = 5,5 mol/l
        CPe = 5,8 mol/l
CBo = (92,0/154)/0,109 = 5,5 mol/l
        xe = CPe/2Co = 0,53
   x= 0,90·xe = 0,475
K = kd /ki = CPe2 /(CAe·CBe) = CPe2 /(Co -½CPe)2 = 5,0
v = kd CA CB - ki CP2  = kd [CAo(1-x)]2 - kd/K·[2·CAo x]2
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(a = Co x / v = 622 min


(b = Co ( (x/v = 153 min


Va = ((D/2)2 h = 3,14 m3


Vb = ((d/2)2 L = 0,785 m3


Vo,a = Va /(a = 5,05 l/min


Vo,b = Vb /(b = 5,13 l/min


La polimerización pirolítica del acetileno en fase gaseosa se ajusta a una ecuación cinética de 2º orden cuya constante de velocidad a 550ºC es: 4 C2H2 (g) ( (C2H2)4 (g)  k=0,153 dm3mol-1s-1. La alimentación está constituida por un 80% en volumen de acetileno y el resto inertes, con un flujo de 1000 m3/h medidos a 550ºC y 20atm. Se dispone de dos sistemas continuos para llevar a cabo la reacción: uno formado por cinco hornos tubulares idénticos, con 47 tubos cada uno de 3,5 m de longitud y 5 cm de diámetro interno; el otro es un reactor de mezcla completa, cuyo volumen global es igual que el anterior; ambos sistemas operan de forma isotérmica y puede suponerse una caída de presión despreciable, que se cumple la ley de los gases perfectos, que los reactores son ideales y estacionarios.
 Calcular la conversión y la producción del complejo tetrámero (kg/día) en ambas instalaciones.





Vo = 1000 m3/h




5 ( 47 tubos




    550ºC, 20 atm




L = 3,5 m










D = 5 cm





XoA = 0,80

v = k·CA2
CA = CoA (1-x)/(1+(·x)







V = 5·47·((5·10-2/2)2·3,5 = 1,61 m3


CoA = XoA·p/RT = 0,237 mol/dm3


( = (0,20+0,20 -1)/1 = -0,60

(1 = CoA ( (x/v
( (x/v = V/VoCoA = 24,46 dm3mol-1s   (A=9,78 cm2)
x1 = 0,19

(2 = CoA x / v
x·1/v = V/VoCoA = 24,46 dm3mol-1s   (A=9,78 cm2)
x2 = 0,18


( = (1 = (2 = V/Vo = 5,80 s
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Analíticamente:


(1 = 1/kCoA ( [(1-0,6·x)/(1-x)]2 (x = 1/kCoA [0,16/(1-x1) -0,48·ln(1-x1) -0,36·(1-x1) + 0,20]


por sustitución: x=1-t


x1 = 0,192
(2 = CoA x / v = 1/kCoA·x2·[(1-0,6·x2)/(1-x2)]2

x2 = 0,178
Un reactor tubular con `recirculación´ se alimenta con 0,5 m3/min de una disolución 2 molar de un reactivo que muestra el siguiente comportamiento cinético, estudiado en iguales condiciones operativas que el sistema productivo donde se desea planificar la conversión en fase líquida: 
	C (mol/l)
	2,0
	1,3
	1,0
	0,8
	0,7
	0,6
	0,5
	0,4
	0,3
	0,2
	0,1

	v (mol/min·l)
	0,042
	0,045
	0,05
	0,06
	0,10
	0,25
	0,5
	0,6
	0,5
	0,3
	0,1


El sistema reactivo parece mostrar un periodo de inducción largo inicial, con un aumento progresivo de la velocidad y una caída lenta de la concentración al final del proceso.
Estimar gráficamente la relación óptima de recirculación a emplear y el tamaño del reactor para lograr una conversión del 95%. Compárese con el volumen de un reactor continuo tipo tanque y de un reactor tubular ideal sin recirculación.









Rta.:  3.0 , 9.5 y 14,25 m3
La oxidación biológica de un lixiviado de residuos urbanos muestra un comportamiento cinético acorde al modelo inhibitorio de Haldane con los siguientes parámetros:
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La concentración inicial del sustrato contaminante es 1000 mg/l y se desea conseguir una tasa de eliminación del 98% en un digestor aerobio; calcular el tamaño y la relación de recirculación óptima en un reactor de flujo de pistón para un caudal de agua contaminada a tratar de 1 m3/h.









Rta.:  19,1 m3 y R=2,5
Un reactor tubular con `recirculación´ se alimenta con 0,5 m3/min de una disolución 2 molar de un reactivo que muestra el siguiente comportamiento cinético, estudiado en iguales condiciones operativas que el sistema productivo donde se desea planificar la conversión en fase líquida: 
	C (mol/l)
	2,0
	1,3
	1,0
	0,8
	0,7
	0,6
	0,5
	0,4
	0,3
	0,2
	0,1

	v (mol/min·l)
	0,042
	0,045
	0,05
	0,06
	0,10
	0,25
	0,5
	0,6
	0,5
	0,3
	0,1


El sistema reactivo parece mostrar un periodo de inducción largo inicial, con un aumento progresivo de la velocidad y una caída lenta de la concentración al final del proceso.
Estimar gráficamente la relación óptima de recirculación a emplear y el tamaño del reactor para lograr una conversión del 95%. Compárese con el volumen de un reactor continuo tipo tanque y de un reactor tubular ideal sin recirculación.
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        xo
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Alimentación combinada:  xo = 0,72

Recirculación:  R = 3,13


Volumen del reactor:  Vr = FoA·xf /vm (  1·0,95·3,2 = 3,04 m3

Volumen del tanque de mezcla:   Vt =  1·0,95·10 =  9,50 m3

Volumen del r. flujo de pistón:     Vp ( 1·0,95·15 = 14,25 m3
La oxidación biológica de un lixiviado de residuos urbanos muestra un comportamiento cinético acorde al modelo inhibitorio de Haldane con los siguientes parámetros:
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La concentración inicial del sustrato contaminante es 1000 mg/l y se desea conseguir una tasa de eliminación del 98% en un digestor aerobio; calcular el tamaño y la relación de recirculación óptima en un reactor de flujo de pistón para un caudal de agua contaminada a tratar de 1 m3/h.
1/v = [Ks + Co (1-x) + Co2 (1-x)2 /Ki ] / [km·Co (1-x)]
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R =  xo /(xf -xo) = 0,70 / (0,98-0,70) =  2,50


Vr = FoA·xf /vm = 1 (m3/h)·1000 (g/m3)·0,98·0,0195 (m3/h·g) = 19,1 m3
Reacciones no isotérmicas

Se desea llevar a cabo el proceso  A ( R  que se ajusta a una cinética bidireccional de primer orden. La alimentación está constituida por 250 l/min de una disolución acuosa de 4 molA/l, y desea lograrse una conversión del 80%. Los datos termodinámicos del proceso y las medidas cinéticas obtenidas de dos experimentos en un reactor discontinuo son:
	(Grº=  -3375 cal/mol

(Hrº= -18000 cal/mol
	temperatura
	tiempo
	conversión

	
	25ºC

65ºC
	10 min

 1 min
	60,0%

58,1%


Puede suponerse que la disolución es ideal y que las capacidades caloríficas y densidad de las corrientes fluidas son constantes e iguales a la del agua.
Construir la gráfica de conversión de equilibrio vs temperatura (0-100ºC), y sobre la misma las curvas isocinéticas v(x,T) para Co A = 1 y Co R = 0, con la velocidad de reacción como parámetro. Deducir el tiempo necesario con un reactor que opere con progresión de temperatura óptima y representar el perfil de temperatura y conversión a lo largo del reactor diferencial (temperatura máxima permisible 95ºC). Calcular el tamaño óptimo de un reactor continuo tipo agitado y las necesidades de intercambio térmico en el reactor y el efluente, si la alimentación entra a 25ºC y el producto ha de recogerse a la misma temperatura en los colectores. Estimar finalmente el tamaño necesario de un reactor tubular adiabático y compararlo con el de tanque agitado, con un reactor de recirculación, una combinación de RCTA+RFP en serie, y con el volumen mínimo correspondiente a la línea óptima de operación (velocidades máximas).
Las siguientes expresiones permiten calcular la constante de equilibrio a cualquier temperatura, a partir de (Hrº y la variación de Cpi con la temperatura:


Ln K = -(Gr/RT
   (Gr=(Hr-T(Sr
      (( ln K/ (T)P = (Hr/RT2 -1/RT·(((Hr/(T)P + 1/R·(((Sr/(T)P

(Hr = (Hrº + ( (((iCpi (T
Como los calores específicos son iguales ((((iCpi=0), la entalpía de reacción no varía con la temperatura:

Ln K/Kº = 1/R·( (Hr/T2 (T = -(Hrº/R·(1/T-1/Tº)
Ln Kº = -(Grº/RTº = 5,69

Ln K = 5,69 + 18000/1,99·(1/T-1/298) = 9045/T -24,7

K = CeR/CeA = xe /(1-xe)








xe = K/(1+K)

v = -(CA/(t = k1 CA - k2 CR
          (x/(t = k1(1-x)-k1/K·x
t = ( (x / k1(1-x/xe)
          k1 = -xe/t·ln(1-x/xe)     k2 = k1/K
k = A·eEa/RT
Ea = R·ln k/k´/(1/T´-1/T)

T= 25ºC

   k1 = 0,092
k2 = 3,2·10-4
 xe = 0,997  K= 285
T=65ºC

   k1 = 0,94
k2 = 0,12

 xe = 0,89   K= 7,85



   E1 = 11650
E2 = 29650 cal/mol


   A1 = 3,1·107
A2 = 1,7·1018 min-1
     v = CoA [k1 (1-x) - k2 x] 
     k1 = 3,1·107·e-5850/T
k2 = 1,7·1018·e-14900/T
     (v/(t = 0 ;   Topt = (E1 –E2)/R ln [E1A1/E2A2·(1-x)/x ]
a)
 Progresión de temperatura óptima:


( = CoA ( (x / v = ( (x / vmax
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b)
Vo = 250 l/min

To = 25ºC

CoA vmax = 0,4 mol/l·min 


CoA = 4 mol/l
T = 62ºC




( = CoA x / v = 8 min





      q
x = 0,80







Tf  = 25ºC

V = Vo ( = 2000 l






Línea de operación:  T = To + (qr - (Hrx)/Cpmrl









qr = -5,15 kcal/molA =   -5150 kcal/min




          qr







q = (Vo d·Cp)·(Tf  -T) = -9250 kcal/min
c)
Línea de operación adiabática:
pend = -Cpmrl /(Hr = (1 kcal/l·K/4 molA/l)/18 kcal/molA = 1/72 K-1
El procedimiento consiste en tantear distintas líneas de operación con esta pendiente (a diversas temperaturas de entrada), de modo que se minimize:  ( (x/v
Así, la línea de operación óptima sería la que parte de una temperatura de 16ºC y alcanza una temperatura de salida de 74ºC :


( = CoA ( (x/v = 6,9 min
V= 1720 l
Este volumen es algo más pequeño que el del reactor de mezcla completa, pero es aún 4 veces superior que el mínimo del apartado a) (=1,62 min (405 l).
La gráfica representa el diagrama  v-x-T  para una reacción bidireccional de primer orden de transformación de A en R. La alimentación es 250 l/min de una disolución 1 molar de A puro en agua, y se desea lograr una conversión del 80%. El calor de la reacción es (Hr = -18 kcal/mol y puede suponerse que las propiedades de la disolución son iguales a las del agua.


Representar la progresión de temperatura óptima y calcular el volumen necesario de un reactor de mezcla completa que opere en el punto de velocidad máxima.


Dibujar la línea de operación correspondiente si la alimentación entra al reactor a 25ºC, y calcular el intercambio de calor necesario en la camisa para mantener la temperatura óptima.








Rtas:  2000 dm3  y  5650 kcal/min
La gráfica representa el diagrama  v-x-T  para una reacción bidireccional de primer orden de transformación de A en R. La alimentación es una disolución 1 M de A puro en agua, a 15ºC, y el proceso se realiza en régimen adiabático (el calor de reacción es (Hr = -72 kcal/mol y puede suponerse que las propiedades de la disolución son iguales a las del agua).

Estimar la conversión por encima de la cual comienza a ser mejor el reactor de flujo de pistón respecto al de mezcla completa, y calcular de modo aproximado el volumen óptimo (() de dos reactores en serie, tipo tanque y tubular, para alcanzar una conversión total del 80%. 









Rta.:  2,5 + 1,9 min

Ensayos de laboratorio sobre la hidrólisis del anhídrido acético, con una concentración inicial de Co = 0,2150 mol/l, han dado los resultados siguientes:

	t/ min
	1
	2
	3
	4
	5
	6
	7
	8
	10
	15
	20

	C,10ºC
C,20ºC

C,60ºC
	0,2037

0,1920

0,0619
	0,1930

0,1712

0,0178
	0,1830

0,1536

0,0051
	0,1719

0,1374

0,0015
	0,1633

0,1222

0,0001
	0,1527

0,1085

0
	0,1473

0,1385

0
	0,1385

0,0878

0
	0,1228

0,0695

0
	0,0942

0,0401

0
	0,0716

0,0224

0


Un reactor discontinuo se carga con 250 kg de la disolución de anhídrido en agua con la misma concentración y una densidad de 1,050 kg/l a 15ºC. La capacidad calorífica puede considerarse constante (0,9 kcal/kgºC) y el calor de reacción es de -50 kcal/mol.

Calcular el tiempo preciso para alcanzar una conversión del 80% en las siguientes condiciones: a) Operación isotérmica a 15ºC; b) Operación adiabática con una temperatura inicial de 15ºC; c) Operación no isotérmica con calefacción a base de agua a 50ºC, en un serpentín de 0,5 m2 de superficie (coef. de transmisión de calor, U = 250 kcal/m2hºC), con una temperatura inicial de 15ºC y una conversión final del 98%.








Rta.:  20.6 , 13.5 min y programa avanzado
La segunda etapa de la oxidación del amoniaco para obtener ácido nítrico consiste en enfriar los gases nitrosos procedentes del convertidor, de tal forma que se produce la transformación a óxido nítrico en los mismos tubos de los cambiadores, que se llevan a torres de absorción.
2 NO (g) + O2 (g)  (  2 NO2 (g)

v = k·CNO2 CO2

Esta reacción es uno de los pocos procesos elementales trimoleculares que se conocen, con la peculiaridad adicional de no cumplir la ley de Arrhenius, ya que la función está controlada por el factor pre-exponencial: k(T) = 1590 + 4,33·1010 /T3 dm6mol-2s-1 (así el enfriamiento favorece a la vez la formación de NO2 y su absorción con agua). El proceso opera a unos 900 K (no pueden sobrepasarse los 700ºC) y 4 atm (para incrementar la absorción y la velocidad de oxidación, así como disminuir el tamaño de la instalación); la alimentación a los cambiadores es una mezcla gaseosa de NO (9%), O2 (10%) y N2 (81%), y las condiciones a la salida de los cambiadores son de aproximadamente 300 K y 4 atm, pudiendo suponerse que el calor se elimina de modo proporcional al progreso de la reacción de tal manera que la pauta de temperatura en régimen no adiabático resulta en una línea de operación rectilínea: T = To + (Tf -To)·x. Estimar el tiempo de residencia en los cambiadores si la conversión alcanzada resulta ser del 98%.   










Rta.:  7,6 s
La saponificación del acetato de etilo en medio acuoso alcalino es una reacción esencialmente monodireccional  y de segundo orden, con unas constantes cinéticas de 4,17 y 5,15 dm3mol-1min-1 (a 25 y 30ºC respectivamente).







 AcEt + NaOH ( NaAc + EtOH

La concentración inicial de los reactivos es 25 g/l de acetato y 0,5 N de sosa, con una temperatura de 25ºC, y se desea una conversión del 95%.

Determinar el tiempo de operación requerido en un reactor discontinuo y el volumen de un reactor continuo tipo tanque agitado (de mezcla perfecta) para un caudal de 1 m3/h, supuestos regímenes isotérmico o adiabático.









Rta.:  2,5 y 2,2 min ; 320 y 260 l
La descomposición de la fosfamina tiene lugar según la reacción endotérmica, monodireccional y de primer orden:




4 PH3  (  P4 + 6 H2
lg k (s-1) ( 12,3 + 2·lg T - 18960/T(K)

Se trata de producir fósforo en un reactor tubular de 2832 dm3, que opera a presión atmosférica con un flujo de alimentación de fosfamina de 45,36 kg/h, y cuya temperatura máxima admisible por el material de construcción empleado es 680ºC. Téngase en cuenta que en las condiciones de operación todos los componentes permanecen en estado gaseoso, que el calor de reacción normal es de 5,66 kcal/molPH3 y que pueden tomarse como valores medios de las capacidades caloríficas:  CPH3 = 12,6; CP4 = 14,9 y CH2 = 7,2 cal/molºC.

Calcular la conversión alcanzada:  a) en régimen isotérmico a 680ºC ;  b) en régimen adiabático con una temperatura de entrada de 680ºC.










Rta.:  69% y 13%
Se dispone de los siguientes datos cinéticos sobre la reacción trimolecular elemental para la formación de cloruro de nitrosilo:






2 NO + Cl2  (  2 NOCl

T/ K
k/ dm6 mol-2 s-1
273                      5,5

355                    27,2

451                  182

566 1130

Para llevar a cabo el proceso, se dispone de un reactor tubular de 80 m de longitud y 20 cm de diámetro, y de dos corrientes de alimentación de NO y Cl2 puros a presión atmosférica y con un flujo de 200 y 100 mol/min respectivamente. Estimar la temperatura de entrada, en condiciones adiabáticas e isobáricas, para lograr una conversión del 95%.

Si los reactivos se introducen a presión y temperatura normales, determínese cual será en este caso la conversión en régimen adiabático e isobárico a 1 atm.

Calcular la conversión y tiempo espacial del reactor si los reactivos se introducen en proporción estequiométrica a 300K, y los productos salen a 900K  (q= 0; 1 atm).






        Rta.:  soluciones por iteración, tanteo y cálculo directo
En un reactor continuo tipo tanque agitado se hidroliza una disolución de un éster de un ácido orgánico monobásico con disolución alcalina. El volumen del tanque es de 6 m3 y en su interior hay sumergido un serpentín de refrigeración que mantiene la temperatura de reacción a 25ºC. Utilizar los datos siguientes para estimar la superficie de transmisión de calor en condiciones tales que el agua entre a 15ºC y salga a 20ºC, despreciando las pérdidas de calor del reactor. Concentración, temperatura y caudal de las alimentaciones de éster y álcali: 1,0 M, 25ºC, 25 l/s y 5,0 M, 20ºC y 10 l/s, respectivamente; constante de velocidad a 25ºC: k = 0,11 dm3mol-1s-1; entalpía de reacción: -3500 cal/mol; y coeficiente de transmisión de calor: U= 1950 kcal/m2hºC.










Rta.:  7,8 m2
La gráfica representa el diagrama  v-x-T  para una reacción bidireccional de primer orden de transformación de A en R. La alimentación es 250 l/min de una disolución 1 molar de A puro en agua, y se desea lograr una conversión del 80%. El calor de la reacción es (Hr = -18 kcal/mol y puede suponerse que las propiedades de la disolución son iguales a las del agua.




Representar la progresión de temperatura óptima y calcular el volumen necesario de un reactor de mezcla completa que opere en el punto de velocidad máxima.




x= 0,80

vmax = 0,1 mol/dm3min
V= Vo·Co x / v = 2000 dm3 


Dibujar la línea de operación correspondiente si la alimentación entra al reactor a 25ºC, y calcular el intercambio de calor necesario en la camisa para mantener la temperatura óptima.

          q = Cp·(T + (Hr·x = (1 kcal·l-1K-1/1 molA·l-1)·(62-25) –18 kcal/molA·0,8 = 22,6 kcal/molA = 5650 kcal/min
La gráfica representa el diagrama  v-x-T  para una reacción bidireccional de primer orden de transformación de A en R. La alimentación es una disolución 1 M de A puro en agua, a 15ºC, y el proceso se realiza en régimen adiabático (el calor de reacción es (Hr = -72 kcal/mol y puede suponerse que las propiedades de la disolución son iguales a las del agua).


Estimar la conversión por encima de la cual comienza a ser mejor el reactor de flujo de pistón respecto al de mezcla completa, y calcular de modo aproximado el volumen óptimo (() de dos reactores en serie, tipo tanque y tubular, para alcanzar una conversión total del 80%. 

T = To + (Hr·x /Cmrl
pend = Cpmrl /(Hr = (1 kcal/l·K/1 molA/l)/72 kcal/molA = 1/72 K-1

 v = CoA [k1 (1-x) - k2 x] 
(gráficamente)
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(1 = CoA·x/v ( 2,5 min (RCTA)
(2 = CoA·(dx/v ( 1,9 min (RT)


Ensayos de laboratorio sobre la hidrólisis del anhídrido acético, con una concentración inicial de Co = 0,2150 mol/l, han dado los resultados siguientes:
	t/ min
	1
	2
	3
	4
	5
	6
	7
	8
	10
	15
	20

	C,10ºC
C,20ºC

C,60ºC
	0,2037
0,1920

0,0619
	0,1930
0,1712

0,0178
	0,1830
0,1536

0,0051
	0,1719
0,1374

0,0015
	0,1633
0,1222

0,0001
	0,1527
0,1085

0
	0,1473
0,1385

0
	0,1385
0,0878

0
	0,1228
0,0695

0
	0,0942
0,0401

0
	0,0716
0,0224

0


Un reactor discontinuo se carga con 250 kg de la disolución de anhídrido en agua con la misma concentración y una densidad de 1,050 kg/l a 15ºC. La capacidad calorífica puede considerarse constante (0,9 kcal/kgºC) y el calor de reacción es de -50 kcal/mol.
Calcular el tiempo preciso para alcanzar una conversión del 80% en las siguientes condiciones: a) Operación isotérmica a 15ºC; b) Operación adiabática con una temperatura inicial de 15ºC; c) Operación no isotérmica con calefacción a base de agua a 50ºC, en un serpentín de 0,5 m2 de superficie (coef. de transmisión de calor, U = 250 kcal/m2hºC), con una temperatura inicial de 15ºC y una conversión final del 98%.
Determinación del modelo cinético:




    - (C/(t = k·Cn
Como puede observarse en la figura, la correlación ln Co/C vs. t es excelente para todas las temperaturas estudiadas, con lo que puede deducirse un orden 1 para la reacción y unas constantes cinéticas dadas por las pendientes de las rectas correspondientes (k, min-1).
La correlación de Arrhenius también es buena (ln k = ln A -Ea/R·1/T), de donde se deduce el factor de frecuencia (ordenada) y coeficiente de temperatura (pendiente):




v = k·C
     k = 5,54·107·e-5870/T
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a) t = CoA ( (x/v = -1/k·ln(1-x) = 20,6 min
k (15ºC) = 0,078 min-1



b) t = ( (x/kT(1-x) = 13,5 min
           ts = 323K
T = To -(Hr/Cmrl·x = 288 +11,63·x




       Cmrl = Cp·do/CoA = 4,28 kcal/molAK
c) (x/(t = 5,54·107·e-5879/T·(1-x)
(T = ((q - (Hr (x)/Cmrl 
(q (kcal/molA) = U·S·(Ts-T)·(t /noA
        noA = moA/do·CoA = 51,2 mol
to=0, xo=0, To=288  ((t )  (   t = to+(t ;  x = xo + ((x/(t)·(t





    T = To +((T/(t)·(t


(Euler)
            tf (xf = 0,98)
En un reactor discontinuo se cargan 250 kg de disolución acuosa de anhídrido acético a 15ºC, con una concentración de 0,215 mol/dm3 y densidad 1,05 g/cm3. Su calor específico y entalpía de reacción pueden considerarse constantes e iguales a 0,9 cal/gmezclaºC y -50 kcal/molanhidrido. La reacción de hidrólisis es de primer orden y sus parámetros cinéticos son: A= 5,54·107 min-1 y Ea/(= 5870 K. Estimar el tiempo necesario para alcanzar una conversión del 80%, si el reactor opera en forma adiabática.


t = Co ( (x/v = ( (x/A·eEa/(T (1-x)  = 13,5 min   (gráficamente)


T = To + (-(Hr)·x /Cpmrl = 288 + 11,63·x
Cpmrl = Cp/(Co/d) = 4,28 kcal/molaK
La segunda etapa de la oxidación del amoniaco para obtener ácido nítrico consiste en enfriar los gases nitrosos procedentes del convertidor, de tal forma que se produce la transformación a óxido nítrico en los mismos tubos de los cambiadores, que se llevan a torres de absorción.
2 NO (g) + O2 (g)  (  2 NO2 (g)

v = k·CNO2 CO2

Esta reacción es uno de los pocos procesos elementales trimoleculares que se conocen, con la peculiaridad adicional de no cumplir la ley de Arrhenius, ya que la función está controlada por el factor pre-exponencial: k(T) = 1590 + 4,33·1010 /T3 dm6mol-2s-1 (así el enfriamiento favorece a la vez la formación de NO2 y su absorción con agua). El proceso opera a unos 900 K (no pueden sobrepasarse los 700ºC) y 4 atm (para incrementar la absorción y la velocidad de oxidación, así como disminuir el tamaño de la instalación); la alimentación a los cambiadores es una mezcla gaseosa de NO (9%), O2 (10%) y N2 (81%), y las condiciones a la salida de los cambiadores son de aproximadamente 300 K y 4 atm, pudiendo suponerse que el calor se elimina de modo proporcional al progreso de la reacción de tal manera que la pauta de temperatura en régimen no adiabático resulta en una línea de operación rectilínea: T = To + (Tf -To)·x. Estimar el tiempo de residencia en los cambiadores si la conversión alcanzada resulta ser del 98%.   
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Modelo cinético: v =k 02 Gy ; k=1590+4,33:10'91°
2
Mlimentacién: x (N0)=0,09;x/(0,)=0,10; x}(Np)=0,81
D= 4 atmésferas To= 900 grados Kelvin

Efluente: P =4 atmésferas T = 300 grados Kelvin

RESOLUCION

El tiempo de residencia para un reactor tubular en fun-
cién de la concentracién inicial y la conversién vienme dade
por la ecuacién de disefio: X

7 =) &
o Y-

Ta velocidad de reacoién en funcién de las concentracio-
nes iniciales, conversién y temperatura puede expresarse como
sigue, teniendo en cuenta la variacién de volumen debido a la
‘temperatura y al cembio del numerc de moles de la reaccién:

il 2
(V="Vo Hgrot 70(14»61)1,0 )

2
Cp(1-x Ca-Cox/2
v =X (Trem) 2/ o)
donde 1as concentraciones iniciales de los reactivos 6xido de
nitrégeno (1imitante) y oxlgeno son respectivamente:

53
Co= XoP/RTo = 0,09-4/0,082.900 =4,8.10 a3
06= x$P/REy = 0,10.4/0,082.900 =5,3.1> 10L-dm"»

el coeficiente de variacién de volumen: £ = -Xo/2=-0,045 ,

¥ la pauta de temperatura, teniendo en cuenta que la temperaty
Ta final es 300Ky se elimina calor de forma mas o menos pro-

porcional al progreso de la reaccién, permite aproximar la 1i-
nea de operacidn no adiab&tica a: B =T,+(T-Ty)x =900 - 600x

1010, 2,3.165(1-x)%(5,3-108-2,4.15% x)
v= (1590v et el T oo

Integrando gréfica o numericemente la funciém 1/v(x) des-
de x=0 hasta x=0,98 resulta wn tiempo de residencia de:
o =

z -4,5-10‘3} ax/v(x) = 7,68





La saponificación del acetato de etilo en medio acuoso alcalino es una reacción esencialmente monodireccional  y de segundo orden, con unas constantes cinéticas de 4,17 y 5,15 dm3mol-1min-1 (a 25 y 30ºC respectivamente).







 AcEt + NaOH ( NaAc + EtOH

La concentración inicial de los reactivos es 25 g/l de acetato y 0,5 N de sosa, con una temperatura de 25ºC, y se desea una conversión del 95%.

Determinar el tiempo de operación requerido en un reactor discontinuo y el volumen de un reactor continuo tipo tanque agitado (de mezcla perfecta) para un caudal de 1 m3/h, supuestos regímenes isotérmico o adiabático.


Ecuaciones de diseño:

t= CoA·(dx/v

  (batch)


(= V/Vo= CoA·(x/v
  (CSTR )

x0=0 xf=0,95
Vo=16,7 dm3/min


Cinética de reacción:

v= k·CA CB


k= A·e-Ea/RT
Ea = R·ln(k´/k)/(1/T-1/T´)= 31700 J/mol





A = k/e-Ea/RT = 1,5·106 dm3mol-1min-1


CA = CoA (1-x)

CoA = 25 g/l = 0,284 mol/dm3


CB = CoB -CoAx
CoB =  0,5 N = 0,5   mol/dm3

Pautas de temperatura:

T= To = 25ºC
(isotérmica)






T= To -(Hr·x/CmA
(adiabática)

Especie
   (Hfº

  (Hcº

 (Hsº

(Hfº(kcal/mol)
 AcNa

-169,8 (c)


 -4,3

-174,1 (ac)

 NaOH

-102,0 (c)


-10,2

-112,2 (ac)

 AcEt



-538,8



-110,8  (l)

 EtOH  


-326,7



 -66,4  (l)

 CO2

 -94,1 (g)


(Hr( (((Hfº= -17,5 kcal/molA

 H2O

 -68,3 (l)


CmA ( 1/CoA = 3,5 kcal/molAºC  
Tf= 29,75ºC

La saponificación del acetato de etilo en medio acuoso alcalino es una reacción esencialmente monodireccional  y de segundo orden, con unas constantes cinéticas de 4,17 y 5,15 dm3mol-1min-1 (a 25 y 30ºC respectivamente).






AcEt + NaOH ( NaAc + EtOH
   (Hr = -17,5 kcal/molA
La concentración inicial de los reactivos es 25 g/l de acetato y 0,5 N de sosa, con una temperatura de 25ºC, y la capacidad calorífica de la mezcla puede considerarse similar a la del agua.

Determinar el volumen de un reactor continuo tipo tanque agitado (mezcla perfecta) para un caudal de 1 m3/h, supuestos regímenes isotérmico o adiabático, si se desea una conversión del 95%.

Ecuación de diseño:

(= V/Vo= CoA·(x/v
  (RCTA)

x0=0 
xf=0,95

Vo=16,7 dm3/min


Cinética de reacción:

v= k·CA CB


k= A·e-Ea/RT
Ea = R·ln(k´/k)/(1/T-1/T´)= 31700 J/mol





A = k/e-Ea/RT = 1,5·106 dm3mol-1min-1


CA = CoA (1-x)

CoA = 25 g/l = 0,284 mol/dm3


CB = CoB -CoAx
CoB =  0,5 N = 0,5   mol/dm3

Pautas de temperatura:

T= To = 25ºC

(isotérmica)






T= To -(Hr·x/CmA
(adiabática)




CmA ( 1/CoA = 3,5 kcal/molAºC
Tf= 29,75ºC

La descomposición de la fosfamina tiene lugar según la reacción endotérmica, monodireccional y de primer orden:




4 PH3  (  P4 + 6 H2
lg k (s-1) ( 12,3 + 2·lg T - 18960/T(K)

Se trata de producir fósforo en un reactor tubular de 2832 dm3, que opera a presión atmosférica con un flujo de alimentación de fosfamina de 45,36 kg/h, y cuya temperatura máxima admisible por el material de construcción empleado es 680ºC. Téngase en cuenta que en las condiciones de operación todos los componentes permanecen en estado gaseoso, que el calor de reacción normal es de 5,66 kcal/molPH3 y que pueden tomarse como valores medios de las capacidades caloríficas:  CPH3 = 12,6; CP4 = 14,9 y CH2 = 7,2 cal/molºC.

Calcular la conversión alcanzada:  a) en régimen isotérmico a 680ºC ;  b) en régimen adiabático con una temperatura de entrada de 680ºC.







45,36 kgPH3/h








To = 953K



x







p = 1 atm

V = Fo ( dx /v
V/Fo = 7642 dm3 s / mol

v = k·CPH3 = k(T)·Co (1-x)/(1+(x)T/To


Co = p/(To = 0,0128 mol/dm3
( = 3/4

x = Cp (T-To) / (-(Hr)

Cp = 12,6 kcal/kmol·K
(Hr = (Hrº + ¼ (14,9+6·7,2-4·12,6)(T-298)

a)


T= 953 K
v = 2·10-4 (1-x)/(1+0,75x)  mol·dm3 /s
x = 0,69
b)


T= f(x)

v = 12,2·k(T)/T·(1-x)/(1+0,75x)

x = 0,13
	T/K
	x=f(T)
	k(T)
	v(x,T), mol/dm3s

	953

900

875

850

825

800
	0

0,098

0,145

0,193

0,242

0,291
	0,0156

9,37·10-4
2,22·10-4
4,82·10-5
9,57·10-6
1,72·10-6
	2,00·10-4
1,07·10-5
2,38·10-6
4,88·10-7
9,09·10-8
1,53·10-8
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Se dispone de los siguientes datos cinéticos sobre la reacción trimolecular elemental para la formación de cloruro de nitrosilo:






2 NO + Cl2  (  2 NOCl

T/ K
k/ dm6 mol-2 s-1
273                      5,5

355                    27,2

451                  182

567 1130

Para llevar a cabo el proceso, se dispone de un reactor tubular de 80 m de longitud y 20 cm de diámetro, y de dos corrientes de alimentación de NO y Cl2 puros a presión atmosférica y con un flujo de 200 y 100 mol/min respectivamente. Estimar la temperatura de entrada, en condiciones adiabáticas e isobáricas, para lograr una conversión del 95%.

Si los reactivos se introducen a presión y temperatura normales, determínese cual será en este caso la conversión en régimen adiabático e isobárico a 1 atm.

Calcular la conversión y tiempo espacial del reactor si los reactivos se introducen en proporción estequiométrica a 300K, y los productos salen a 900K  (q= 0; 1 atm).

Fo,NO = 200 mol/min
  po = 1 atm




2 NO (g) + Cl2 (g)  (  2 NOCl (g)
Fo,Cl2 = 100 mol/min







Xf = 0,95

v = k(T)·CNO2·CCl2

( = -1/3








      k = 1,09·106 e-2787/T   (r=0,98)



Vr = (r2·L = 2,512 m3

Vr = Fo,Cl2 ( (x/v




v = k·nNO2 nCl2 /V3 = k(T)·4·[Co,Cl2 (1-x)/(1+(x)T/To]3 = 4·k(T)[Xo,Cl2 po/(·(1-x)/T(1-1/3·x)]3

x = (Cpo (T / (-(Hr) = [a(T-To)+b/2·(T2-To2)+c/3·(T3-To3)+d/4·(T4-To4)]/(a´T+b´T2+c´T3+d´T4+e´)




Cpo = 2·Cp,NO + Cp,Cl2 (cal/molCl2 K)
(Hr = (( (i ((Hfi + (Cpi (T)  cal/molCl2
Cpi = ai 
      + bi T 
     + ci T2 
    + di T3

	i
	Xo,i
	(Hfi, cal/mol
	ai, cal/mol-K
	bi /10-3
	ci /10-6
	di /10-10

	NO
	2/3
	21600
	6,46
	2,4
	-0,77
	0,87

	Cl2
	1/3
	0
	6,82
	5,7
	-5,1
	15,5

	NOCl
	-
	12600
	
	
	
	


algoritmo de cálculo  (a):




 To   (   x (T)   (   v (x,T)   (   Vr (xf)
(por iteración)


      (b):
 x (Ti)   (   v (x,T)   (    Vr (  xf
(por tanteo)

      (c):
 x (Tf)  (   xf (0,82   (  v (x,T)  (   ( ( 6,5 s
    (por cálculo directo)

En un reactor continuo tipo tanque agitado se hidroliza una disolución de un éster de un ácido orgánico monobásico con disolución alcalina. El volumen del tanque es de 6 m3 y en su interior hay sumergido un serpentín de refrigeración que mantiene la temperatura de reacción a 25ºC. Utilizar los datos siguientes para estimar la superficie de transmisión de calor en condiciones tales que el agua entre a 15ºC y salga a 20ºC, despreciando las pérdidas de calor del reactor. Concentración, temperatura y caudal de las alimentaciones de éster y álcali: 1,0 M, 25ºC, 25 l/s y 5,0 M, 20ºC y 10 l/s, respectivamente; constante de velocidad a 25ºC: k = 0,11 dm3mol-1s-1; entalpía de reacción: -3500 cal/mol; y coeficiente de transmisión de calor: U= 1950 kcal/m2hºC.








AB + OH-  (  A- + BOH

AB:  25 l/s, 1M, 25ºC

OH-:  10 l/s, 5M, 20C





k = 0,11 dm3/mol·s









(Hr = -3500 cal/mol








Vo = VAB + VOH = 35 dm3/s



       15ºC
      20ºC


Co = VAB·CAB /Vo =   0,715 mol/dm3
Co´ = VOH·COH /Vo = 1,429 mol/dm3



       U= 1950 kcal/m2hºC








( = V/Vo = 171,4 s
( = Co x / v

             v = k·Co (1-x)·(Co´-Co x) = k·Co2 (1-x) (2-x)
            x2 -3,0743·x +2 = 0        x = 0,935

q = nAB (Hr·x + mo Cpo (T-To) = (25 mol/s)(-3,5 kcal/mol)·0,935 + (10 kg/s)(1 kcal/kgºC)(25-20)ºC = -41,8 kcal/s 
 A = q / U·(Tm = (114480 kcal/h)/(1950 kcal/m2hºC)[25-½(15+20)] = 7,83 m2 



T= 600 K


p= 1,5 atm





T= 488 K


p= 2,5 atm














           V = 120 dm3
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           V1











           V2
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           V3














           V = 5 litros











    V1 = 2,5 l











    V2 = 2,5 l





          V = 5 l





   D4 = 4 cm
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           V2











   V3 = 2,5 l

















                V2 = 6·V1
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V= 2832 dm3





V= 6000 dm3





25ºC











           D, h





   d, L
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   V1 














V1   x1





V2   x2
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   1





V2 x2





V1 x1





x=0,98





L=80m   d=20cm
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  Visotm.= 320 l. ((19 min)



  Vadiab.= 260 l. (15,6 min)
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     Reacción monodireccional
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             v(x,T)
Fo,Cl2/v






     0

              To
 
     Tf

            0


   xf
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tisotm.= 2,5 min



tadiab.= 2,2 min









  Visotm.= 320 l. ((19 min)



  Vadiab.= 260 l. (15,6 min)









