REGIMEN NO ESTACIONARIO Y REACCIONES MULTIPLES
REACTORES SEMICONTINUOS
Efecto retardador en reactores continuos
Estabilidad en tanques de mezcla
REACCIONES MULTIPLES
Reacciones competitivas
Reacciones consecutivas y en serie-paralelo
REACTORES SEMICONTINUOS

Un reactor ideal tipo tanque agitado, cuya capacidad máxima es 210 litros y que inicialmente contiene 30 l de un disolvente inerte, se alimenta de modo continuo con 20 l/h de una disolución 15 M de un reactivo A en el disolvente. El reactor opera isotérmicamente y no existe corriente de salida en el mismo. Cuando el tanque se llena hasta su volumen máximo, se interrumpe la alimentación y se deja continuar el proceso de forma discontinua durante un tiempo operativo equivalente al del régimen semicontinuo. La cinética de la reacción es de primer orden con una constante de velocidad k= 0,25 h-1. Constrúyase una representación gráfica de la evolución de la concentración frente al tiempo durante todo el periodo de operación.   
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Vo = 20 l/h
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CoA = 15 mol/l
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  v (molA/l·h) = 0,25·CA 
 VoCoA  =    0     +    v·V      +   ((V·CA)/(t





  V (t)
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  CA (t)
 VoCoA  =    0     +    k·y      +      ( y /(t








Vo = (V/(t     (d=cte)
    t = ( (y/(VoCoA -k·y) = -1/k·ln (VoCoA -k·y)/(VoCoA -k·yo)

V = Vi +Vo·t








t1 = (VmaX-Vi)/Vo = 9 h 
y = V·CA = (Vi +Vo·t)·CA




t2 = 18 h

yo = Vi·CoA = 0
    




e-k·t = 1 - k·(Vi +Vo·t)·CA / VoCoA






CA = VoCoA (1-e-k·t) / k·(Vi +Vo·t) = 1200·(1-e-0,25·t)/(30+20·t)
     0     =    0     +    v·V      +   V·(CA/(t





t - t1 = -1/k·ln CA/C1A
CA = C1A·e-k(t-t1) = 5,11·e-0,25·(t-9)
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Efecto retardador en reactores continuos
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Una disolucién fluye por una serie de 5 recipientes a una ve-
locidad de 50 galones/minuto.Cada tanque tiene capacidad para 400
galones de 1fquido y se supone una mezcla completa en cada reci-
piente todas las veces.Si la composicién de 1la carga que entra en
el primer tanque varia repentinamente, calcular el tiempo transcu-
rrido para que al menos el 95% de esta variacién llegue 2 realizar
se en el lIquido que sale del Wltimo tanque. Rta,: 75 minutos
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Efecto retardador en recipientes con agitacién
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Mezcla completa:


   Yn = 0,95 ,  n = 5    (
F·( /V = 9,2
( = 9,2 · 400 gal / 50 gal/min = 74 min


Flujo de pistón (sin mezcla):


( = n·V/F = 5 · 400 gal / 50 gal/min = 40 min


Mezcla incompleta (caso intermedio):

40  (  (  (  74 min
Se desea construir una instalación piloto para determinar la viabilidad de producir etilenglicol a partir de dos alimentaciones disponibles: una disolución acuosa de bicarbonato al 15% y otra de etilenclorhidrina al 30% en peso, que se introducen en el reactor para obtener una mezcla equimolar de los reactivos:





ClCH2-CH2OH + NaHCO3 ( HOCH2-CH2OH + NaCl + CO2

La reacción es elemental y su constante cinética a 82ºC es k= 5,2 dm3mol-1h-1, las operaciones se llevan a cabo isotérmicamente y la densidad relativa a dicha temperatura es de 1,02.

Calcular el tamaño de reactor continuo tipo tanque necesario para obtener 20 kg/h de producto con una conversión del 40%.


Fa  30%

Fb  15%




Fp = 20 kg/h



Vo , Co


x1 = 0,40








( = V/Vo = Co·x / v







v = k·CaCb = k·[Co (1-x)]2







Ma = 80,5     Mb = 84      Mp = 62 g/mol


V= Vo·Co x1 / v = Vo x1 / kC0(1-x1)2 = 113,8 l



Vo = (Fa+Fb)/d = 654,9 l/h

Co = ni /Vo = 1,23 mol/l



Fa = 20·(Ma/Mp)/(0,30·x1) = 216,4 kg/h

Fb = 20·(Mb/Mp)/(0,15·x1) = 451,6 kg/h
Estimar la conversión que se alcanzaría en 2 tanques en serie de igual volumen que el anterior y el efecto retardador para que una perturbación en la composición de la alimentación llegue a realizarse en un 99% en el líquido que sale del segundo tanque.



Gráficamente:   v/Co vs x1   pend: (i = V/Vo = 0,174 h
x2 = 0,59







analíticamente:
(i = Co (x2 -x1)/v2



Yn = 0,99   N=2

F(/V= 6,7
(=6,7·113,8/654,9= 1,164 h (70 min)
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Estabilidad

Estudio del proceso de producción de poliestireno (PS) por polimerización térmica (en masa) del estireno (S), incluyendo la cinética, el diseño de los reactores, su estabilidad y optimización. 

Reactor continuo tipo tanque.-








  velocidad, v (kmol/m3h)

Relaciones de diseño y variables:

1) v= f(x,T)


alimentación, V0: 0,84 m3/h



conversión, x
2) T= T0 +(q-(Hr·x)/Cmrl
conc, C0=d0/M0: 8,7 kmol/m3



calor, q (kcal/kg)
3) (= C0·(x/v

temperatura, T0: 20ºC



tiempo, ( (h)

4) (= V/V0


temp reacción, T: 180ºC



capacidad, V (m3)
Datos: -(Hr= 160 kcal/kg, Cmrl ( C0= 0,42 kcal/kgºC, d0=1175-0,918·T0, M0=104 kg/kmol
Modelo cinético


Se han representado la curva cinética [x(T)]( y las rectas de operación x(T) de los balances de energía no isotérmicos, en un diagrama conversión-temperatura para la polimerización térmica del estireno en masa (T0=20ºC, C0=8,7 kmol/m3, (=16,2 h).


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 (a 20ºC), y se desea lograr una conversión del 80% en un tanque bien agitado (adiabático). El calor de reacción es (Hr = -53 kcal/mol y puede suponerse que las propiedades de la mezcla son iguales a las del agua. Calcular el volumen del reactor necesario y analizar su estabilidad.



Línea de operación (balance de energía):
T = To  -(Hr·x / Cpmrl = 20 + 53·x



xf = 0,80  (Tf = 62,4ºC)
velocidad:  v = 0,1 mol·dm-3 min-1


Ecuación de diseño (balance de material):
( = Co x/v







Vr = Fo x/v = 250 l/min·1 mol/l·0,8/0,1 mol/l·min = 2000 l
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Análisis de estabilidad


A = R


 


Balance de energía
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x=C
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   H
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   T


o
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Balance de materia


: 


v(x,T)=Co·x / t


Co= 1 mol/l


     t= 8 min


Conversión,  x


Temperatura, T(ºC)
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Análisis de estabilidad

A = R

 Balance de energía: x=C

p

(T-T

o

)/(-H

r

)

   C

p

= 1 kcal/molºC

   H

r

= -53 kcal/mol

   T

o

= 20ºC

Balance de materia: v(x,T)=Co·x / t

Co= 1 mol/l

     t= 8 min

Conversión,  x

Temperatura, T(ºC)


REACCIONES MULTIPLES

La reacción en fase líquida:  A + B  (  R + T  (v= 1,0·CA·CB0,3 mol/dm3min), va acompañada de la competitiva no deseada:    A + B  (  S + U  (v= 1,0·CA0,5CB1,8 mol/dm3min).

Para llevar a cabo el proceso, la alimentación esta constituida por dos corrientes de igual flujo volumétrico e igual concentración de A y B puros (20 mol/l respectivamente).

Calcular la fracción de impurezas en la corriente de producto para una conversión del 90% en cada uno de los siguientes casos: a) un reactor tubular ideal; b) un reactor de mezcla completa; c) para el sistema óptimo de contacto previsible de un modo cualitativo.


      v1
   R + T

(CR/(t =  k1·CA·CB0,3
k1 = 1,0

A  +  B








x = 0,90


      v2
   S + U

(CS/(t =  k2·CA0,5·CB1,8
k2 = 1,0
        ( = v1 /(v1+v2) = (CR/(-(CA) = (CR/((CR+(CS) = 1/(1+CA-0,5CB1,5) = 1/(1+CA)










             (CA = CB)
a)
         CoA = CoB =10


CA = CB =1







(P = 1/(CA ( (·(CA = 1((1-10)·( (CA/(1+CA) =








    1/9·ln (1+CA)(110 = 0,19
  (81%)
b)
         CoA = CoB =10

CA = CB =1







(M = (f = 1/(1+CfA) = 1/(1+1) = 0,50

  (50%)
c)
El mejor esquema es aquel que mantenga una CA alta y CB baja, con preferencia por el último factor dado que b2-b1 ( a1-a2 ; por tanto, conviene un flujo de pistón para A y mezcla completa para B, por lo que se propone un reactor tubular con alimentación distribuida de B (CB = 1):







(CS/(CR =  (k2·CA0,5·CB1,8)/(k1·CA·CB0,3) = k2/k1·CA-0,5·CB1,5
       C´oB =20
       C´oA =20



CA = CB =1







( = 1/(CA ( (·(CA = 1((1-19)·( (CA/(1+CA-0,5·11,5) =








 1/18·(119 dCA/(1+CA-0,5) = 0,74
  (26%)

Estimar el sistema óptimo de contacto y la selectividad ( (P) con dos corrientes de igual caudal y concentración de A y B (10 mol/l respectivamente), que dan lugar a reacciones competitivas en fase líquida con una conversión del 80%:

A+B ( P
vp = 1,0·CA2CB0,5







A+B ( S
vs = 1,0·CA·CB1,5


dCp/dCs = CA·CB-1

el esquema óptimo es con CA alta y CB baja, lo que puede lograrse con flujo de pistón para A

 y de mezcla completa para B : inyección múltiple a lo largo del tubo, con CB=1  y CAo=9


conversión fraccional instantánea:  ( = dCp/(-dCA) = 1/(1+CA-1CB)


( = 1/(CA ( (·dCA = 1/(1-9)·(dCA/(1+1/CA) = 1/8·{x-ln(1+x)}(19 = 0,799  

La descomposición del reactivo A da origen a 3 especies distintas según el siguiente esquema en paralelo:


A ( R   v = 1
     A ( S   v = 2·CA
  A ( T   v = CA2
mol/dm3min

Para una concentración de la alimentación CoA = 2 mol/l y condiciones isotérmicas, estímese el valor máximo de la concentración final del producto S:  a) en un reactor continuo con agitación, b) en un reactor tubular.




R
vR = 1


 A

S
vS = 2·CA
( = (CS/(-(CA) = (CS/((CR+(CS+(CT) =







       2·CA /(1+2·CA +CA2)


CoA = 2

T
vT = CA2
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a)
RCTA
La cantidad máxima del producto deseado se forma cuando el rectángulo bajo la curva  ( (CA) tiene área máxima: 
CS = (·(-(CA) = [2·CA /(1+2·CA +CA2)]·[CoA -CA] =  2·CA·(2-CA)/(1+2·CA +CA2)


(CS/(CA = 0
4·(1-CA)·(1+2·CA +CA2) - 2·CA·(2-CA)·(2+2·CA) = 0 ;
  CA = 0,50         CS = 0,667










(M = 0,444
b)
RTUB
La cantidad máxima del producto se forma cuando el área bajo la curva  ( (CA) es máxima, i.e. para una conversión del 100%:

CS = - ( (·(CA = (02 [2·CA /(1+2·CA +CA2)]·(CA
CA = 0
   CS = 0,867






Gráficamente:
CS = 17,3·0,05 = 0,865










(P = 0,433
La descomposición del reactivo A da origen a 3 especies distintas según el siguiente esquema en paralelo:



A ( R   v = 1
     A ( S   v = 2·CA
  A ( T   v = CA2
(mol/dm3min)
Para una concentración de la alimentación CoA = 2 mol/l y condiciones isotérmicas, estímese el valor máximo de la concentración final del producto S, así como la selectividad alcanzada y los tiempos espaciales, con una combinación óptima de reactor continuo agitado y reactor tubular ideales en cascada.






R
vR = 1



 A

S
vS = 2·CA






       



CoA = 2

T
VT = CA2

( = (CS/(-(CA) = (CS/((CR+(CS+(CT) =

2·CA /(1+2·CA +CA2)
La cantidad máxima del producto deseado se forma cuando la suma de las áreas del rectángulo y bajo la curva  ( (CA) es máxima (RCTA + RTUB):

CS = (·(-(CA) + (-((·(CA) ( 0,9 



CA = 0
   
(T = CS /(-(CA) (  0,9/(2-0) = 0,45



CAo = 2





       CA1 = 1








  CAf = 0

(m = (CAo -CA1)/v1 = 0,25 min



v = 1 + 2·CA + CA2
(p = - ( (CA/v = ( (CA/(1+CA)2 = 1/(1+CA)( = 0,5 min
La estequiometría y cinética de cierto proceso está representado por el siguiente esquema de reacciones elementales:





A  ( b (  R  ( b (  S
( k1 = k2 )

Desea obtenerse de modo continuo una mezcla de R y S que estén al menos en relación 4:1. Decidir los siguientes aspectos del diseño: a) relación molar de b/A en la alimentación; b) el tipo de reactor y conversión de los reactivos; c) su separación y recirculación.


A  +  b   ( k1 (   R
R  +  b   ( k2 (   S
a)

Cada molS formado consume: 1 molR + 1 molb , y cada molR formado consume: 1 molA + 1 molb 
   Por tanto:  1 molS + 4 molR consumen: (1 molA + 2 molb) + (4 molA + 4 molb) = 5 molA + 6 molb









            molb /molA = 1,2
b)

La conversión en cada tipo de reactor puede obtenerse gráficamente, con k2 /k1 = 1 y CR /CS =4

(segmentos verticales que divide la curva desde la abscisa hasta la diagonal):



xP = 0,35


xM = 0,20
[ver tb. graf. ((R/R+S)]
Resulta más rentable emplear el reactor tubular, salvo que el reactivo A fuese muy barato (con lo cual sería indistinto utilizar uno u otro reactor).
c)
Si A es caro debe separarse de la corriente de producto y recircularse, ya que su conversión es bastante baja.
La concentración de b no tiene efecto sobre la distribución del producto, por ello si es caro debe separarse y recircularse, o bien emplear una conversión xB alta con una relación de alimentación b/Ao de aproximadamente 0,42 en el reactor tubular o de 0,24 en el tanque continuo agitado.  







(b/Ao = 1,2·xA
En un reactor tipo tanque agitado tiene lugar el siguiente proceso, cuyas constantes cinéticas son:






k2
S1

k1 = 0,1   min-1



A  ( k1 (  R 




k2 = 0,02 min-1






k3
S2

k3 = 0,03 min-1
La alimentación consiste en una corriente con caudal 0,1 m3/min de una disolución de A puro. Determinar la conversión óptima para obtener la máxima concentración del producto R, así como la selectividad alcanzada y el volumen del reactor necesario.

Vo

CoA



CA, CR, CS1+S2






(k2 + k3)/k1 = 0,50


xopt = 0,59
(CR/CoA = 0,34)


( [R/(R+S)] = 100·0,34/0,59 = 57,6%

( = CoA·x/vA = 0,59/[0,1·(1-0,59)] = 14,39 min


vA = k1·CoA (1-x)

Vr = V0·( = 1,44 m3
En un reactor tipo tanque agitado tiene lugar el siguiente proceso, cuyas constantes cinéticas son:






k2
S1

k1 = 0,1   min-1



A  ( k1 (  R 




k2 = 0,02 min-1






k3
S2

k3 = 0,03 min-1
La alimentación consiste en una disolución del reactivo puro, con un tiempo espacial ( = 4 min. Determinar la conversión del reactivo A, la selectividad del producto intermedio R, así como las proporciones de todos los componentes en el efluente del reactor.


( = CoA x / vA = x / k1 (1-x)
conversión:  x = 0,286










k1 = 0,1 min-1










(k2+k3)/k1 = ½ 


CA /CoA = 1-x  ( 0,71


CR /CoA (graf.) ( 0,24


CS /CoA ( 
0,05

selectividad:  s = CR /(CR+CS) ( 0,83




1,00





Efluente:
A (71%), R (24%), S1 (2%), S2 (3%)

En una batería de tanques agitados tiene lugar el siguiente proceso, cuyas constantes cinéticas son:





k2
C

k1 = 0,1   min-1



A  ( k1 (  B



k2 = 0,02 min-1





k3
D

k3 = 0,03 min-1
La alimentación consiste en una corriente de 6 m3/h de A puro a una concentración de 10 mol/l. Determinar el volumen unitario de una batería de dos reactores para obtener la concentración máxima de producto B, y el número de unidades cuyo volumen unitario es de 400 l para montar una cascada que obtenga también la máxima concentración de dicho producto deseado.
a)
Vo = 0,1 m3/min

C1A


C2A









     CoA = 10 M








vA = k1·CA








vB = (k2+k3)·CB -k1·CA

C1A = CoA/(1+k1()

C2A = C1A/(1+k1() = CoA/(1+k1()2

CoB = C1B +v1B( 

C1B = C2B +v2B(
CoB = C2B+[(k2+k3)·C2B-k1·CoA/(1+k1()2]·( + [(k2+k3)·{C2B+[(k2+k3)·C2B-k1·CoA/(1+k1()2]·(} -k1·CoA/(1+k1()]·( = 0
C2B = [(·k1CoA/(1+k1()2]·[2+((k1+k2+k3)]/[1+(k2+k3)(] = (2·(+0,15·(2)/(1+0,15·(+0,005·(2)2
(C2B/(( = 0 ;
(1+0,15·(+0,005·(2)(2-0,03·(2-0,0015·(3) = 0

(opt = 7,0 min



V = (opt ·Vo = 0,7 m3
C2B,max = 4,05 M
C2A = 3,4 M






x2A = 1-C2A/CoA = 0,66
s2B = C2B/CoAx2A = 0,614
b)
( = V/Vo = 4 min

CnA = CoA/(1+k1()n = 10/(1,4)n
Cn-1,B = CnB +[(k2+k3)·CnB -k1·CnA]·(

Vo = 0,1 m3/min 







        CoA = 10 M








Cn


n = 1

n = 2

n =3

n = 4

n = 5


C1A = 7,14
C2A = 5,10
C3A = 3,64
C4A = 2,60
C5A = 1,86
         CoB = 0
C1B = 2,38
C2B = 3,68
C3B = 4,28
C4B = 4,43
C5B = 4,31








x4A = 0,740








s4B = 0,599
a)





        b)
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