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1.1).- GENERALIDADES SOBRE REACCION QUIMI
CA. 

Con respecto a las reacciones quimicas se~ 
pueden hacer dos preguntas: 

1).- ¿Qué tan rápido puede 1 levarse a cabo 
una reacción? 

2).- ¿Qué ta~ rápido pueden alcanzarse las 
condiciones de equi 1 ibrio? 

No es posibie dar una respuesta senci 1 la,
debido a que muchas propiE~dades y condiciones in-
fluyen en un sistema quimico dentro de la veloci
dad y el equi 1 ibrio quimico. 

La velocidad de una reacción quimica ~e ve 
afectada por factores tales como: Condiciones de ~ 

interfase, Temperatura, Presión, y las proporcio-
nes en que se encuentran productos y reactivos. 

En el campo de la cinética de reacciones
se presentan las siguientes etapas para la fase de 
diseño y control de reactores: 

1).- Recopi laci6n de datos experimentates. 

2).- Establecimiento del mecanismo de reac 
ción. 

3).- Correlación de datos para ver si el m~ 
can1smo es el adecuado o bien, con 
los datos, obtener una expresión de -
velocidad de reacción. 

4)~- Diseñar el reactor apropiado. 
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5).- Especificar las condiciones de opera
ción así como los métodos de control, 
y el equipo auxi 1 iar. 

El conocimiento del mecanismo de reacción
permite la formulación de las ecuaciones matemáti
cas apropiadas en base a las cuales los datos exp~ 
rimentales se pueden correlacionar, y extrapolar -
fuera de las condiciones experimentales. 

los datos de velocidad de reacc~ón pueden
ser obtenidos en equipo intermitente o de flujo. -
Cuando se tiene un equipo intermitente los reacti
vos son cargados totalmente a un recipiente agita
do y el efecto de la reacción se observa conforme
se lleva a cabo. 

En el caso de equ1po de flujo continuo, 
los reactivos son alimentados constantemente a un
tubo largo y estrecho, o bien a ~no o más recipien 
tes agitados conectados e~ serie, haciendo las ob
servaciones cuando se alcanza el estado estaciona
rlo. 

Muchas veces los datos obtenidos en los ex 
perimentos no son completos ni precisos, o el mode 
lo matemático puede ser complejo, por lo que pre-
senta dificultades en su manejo para poder obtener 
resultados confiables. Por lo mismos~ han desa-
rrollado métodos numéricos para obtener soluciones 
aproximadas de las ecuaciones que pueden interve-
nir en el desarrollo de los cálculos para un buen
diseño. Estos métodos aunque fáciles en concepto, 
son difíciles en su aplicación, por lo que han si
do usados más seguido altimamente, gracias al ere- 1 
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ciente uso de las computadoras electr6nicas 1 por -
medio de las cuales es posible obtener soluciones
con un grado de precisi6n tan confiable como por -
los métodoa analíticos. 

1.2).- CLASIFICACION DE LAS REACCIONES 

Las reacciones químicas, sean o no catalí
ticas, se pueden clasificar según el tipo y número 
de fases contenidas en el sistema, y también por -
la forma de operaci6n. 

1.2.1).- Clasificación de acuerdo al tipo
de fases. 

Las reacctones qutmtcas ~ueden ser clasifl 
cadas, como homogéneas si solo existe una fase, y
heterogéneas si más de una fase interviene en la -

.... 
reaccton: 

a).- Reacciones en fase líquida. 

b).- Reacciones ~h fase gaseosa. 

e).- Reacciones en fase gas-só 1 ido. 

d).- Reacciones en fase 1 Íquido-sól ido. 

e).- Reacciones en fase gas- 1 í q u i do . 
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1.2.2).- Clasificaci6n de acuerdo a la for 
ma de operaci6n. 

Según la forma de operaci6n, se pueden cla 
sificar como: 

a).- Intermitentes 
b).- Continuas 
e).- Semi intermitentes 

las cuales pueden ser homogeneas o heterogéneas. 

Ambos tipos son importantes industrialmen~ 
te, y existen muchos procesos donde se pueden te-
ner ventajas 1 levando a cabo una reacci6n química
ya sea en forma intermitente o continua, para obte 
ner un mayor rendimiento o mejorar la calidad de -
producto. 

B 

------- .-



6 

1.3).- TIPOS DE REACTORES 

Para ls real izaci6n de una reacci6n qufmi• 
ca se usan variantes de dos tipos básicos de reac4-
tores. 

a).- Reactor tubular.- Los productos y 
reactivos pasan a través de un tubo -
de longitud y diámetro definidos por
los requerimentos del proceso de man~ 
raque existe un contacto continuo a
lo largo del reactor, conforme los 
productos y reactivos se desplazan. 
(fig. 1.2) 

A'-:--------
-> ~ . ---¿. --;;:. -;> ___:¡;;> p 

B~~·~-------------

Fig. 1.2 

b).- Reactor tipo tanque agitado. Consiste 
de un tanque cilíndrico en el que nor 
malmente se emplea un asitador mecánl 
copara mezclar los reactivos dentro
de la masa ceaccionante inmediatamen
te que éstos entran al reactor. Los
productos se ~acan continuamente. En 
un estado ideal de mezclado perfecto
tendrán la misma composici6n que el -
contenido del reactor. 
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En algunos casos, cuando se usa un reactor 
agitado, ocurre que tan pronto los reactivos en~;
tran al reactor, se mezclan y una porción sale jun 
to con los productos sin permanecer el tiempo nec~ 
sario para la conversión. Para reducir tal efec-
to, se emplea un cierto número de reactores en se
rie, que presentan grandes ventajas en el grado de 
conversión. (fig. L3.a y-1.3.b). 

R 

• 4 • .,. 

p 
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La selección de un tipo de reactor se debe 
hacer por discriminación económica aunque el con-
trol del proceso muchas veces permite seleccionar
el equipo más adecuado al anal izar variables de 
operación y al tipo de fases involucradas, así por 
ejemplo, un reactor semintermitente podría ser se
leccionado en los siguientes casos: 

1).- Para hacer reaccionar un gas con un -
líquido ya que favorece el mezclado
al estar los reactivos dentro del 
reactor el tiempo suficiente para 
e 11 o. 

2)~- Para controlar reacciones altamante -
exotérmicas, mediante el control de -
la al imantación de uno de los reacti
vos. 

3).- La selectividad del producto deseado
se p~ede aumentar controlando la al i
mentac i ón de uno de 1 os reactivos, 1 a 
temperatura y las concentraciones en
el sistema reaccionante. 

El reactor agitado y el tubular se emplean 
en procesos en los que se tiene una fase líquida,
pero el reactor tubular se emplea preferentemente
en reacciones que se 1 levan a cabo en fase gaseo-
sa. (ref. 1, 13, 16). 

1.3).- INFLUENCIA DEL CALOR DE REACCION 

Como se sabe cada cambio químico tiene aso 
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ciado un calor de reacción y solamente en pocos 
casos puede ser despreciable" La magnitud del ca
lor de reacción_ influye bastante en el diseño de
reactores. En reacciones extremadamente ~xotérmi-
cas se presenta un aumento en !a temperatura de la 
mezcla reaccionante. Si no se tiene la precaución 
de remover el calor conforme la reacción se efec-
tua, el reactor puede presentar características de 
inestabil i 1 idad en su operación. 

1.4).- CLASIFICACION DE LOS REACTORES SE-
GON~EL CONTROL DE LA TEMPERATURA. 

De acuerde al control de la temperatura 
los reactores se pueden clasificar: 

1).- Reactores isotérmicos.- La temperatu
ra de la mezcla reacionante permane
ce constante, esto se logra transfi-
riendo o agregando un calor equivale~ 
te al de reacción más lo que réquie-
ran los reactivos para alcanzar la 
temperatura de reacción. 

2).- Reactores adiabáticos.- La operación
adiabática se prefiere por su simpli
cidad. En este caso la temperatura
del reactor se verá aumentada o dis-
minuida según el caso, ya que no hay
ningún tipo de transferencia de ca-
lor. Son ventajosos para reacciones
en las cuales no se requiere ningún
tipo de control de la temperatura. 



Fig. 1.8 
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3) Reactores en los que existe transferen
cia de calor. En los reactores que no
operan ad¡ab~ticamente, deber~ in61uir
se el equipo necesario para poder tener 
una transferencia térmica adecuada. 

Fig. 1.7 

,: ,:... ~ 

"T ~ 

... \• .. ._ 

....... ,.. .. 
-' - , . . 

Fig. 1.9 
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Cuando se tienen reactores tubulares, si -
la cantidad de calor transferida es grande, la re
lación de superficie de transferencia de calor a -
volumen de reactor requerido es grande, semejando
se e 1 reactor a un e amb i ador de ca 1 or. 

~ '¡;¡Jiji!JJ/Jfl//l/!111!/!/IIII!IIJIJIJIJ/!IJ!j)/J/1/}JJJ///II/IIJIJ/IIB 
' ? ~ ~ 7 

"'{//!lú!ff!I/J/Jl!!!!l#!!lfii!IJ!/JJ//l!/l!II!II/II/II!IIJ/IIIniJIJ/~ (113 

Fig. 1.10 

4).- Operación autotérmica.- Si una reac-
ción requiere ta:mfHfrerturas re 1 ati vame_!l 
te elevadas para tener una velocidad
de reacción apreciable, los productos 
de la reacción saldrán a una tempera
tura elevada. Para poder hacer econó 
mico el proceso el calor puede ser re 
cuperado para aprovecharlo dentro del 
mismo proceso. Para que los reacti-
vos puedan ser 1 levados a la tempera
tura de reacción, se hacen arreglos -
para que los productos que salen a 
una temperatura elevada puedan calen
t~r los reactivos alimentados a la 
temperatura deseada. 
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1.5).- VELOCIDAD DE LAS REACCIONES QUIMI
CAS. 

La velocidad de una reaccron homogenea se
define como el cambio de moles por unidad de volu
men con respecto al tiempo. 

Cuando la velocidad de reacción permanece constan-
te en todo e 1 vo 1 umen de reacción, 1 a concentra- -
ción y la temperatura permanecen uniformes. 

Cuando el volumen del sistema permanece 
constante, 1 a ve 1 oc i dad de reacción vi ene dada por 
el ~ambio de concentración por unidad de tiempo 
(Reactor Batch), y la expresión matemática de la -
velocidad de reacción será la siguiente: 

1 á-~. - c!S;. ~ 1: 1 ..,.. -V J-t J.-t 

Si la ecuación anterior se expresa en tér
mrnos de la cantidad de reactivo que ha sido trans 
formado, se obtiene: 

.,.. 

Cuando se tiene un reactor tubular en es
tado estacionario, la variable independiente es la 
posición en el volumen de reactor. 
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En algunos tipos de reacciones es posible
separar el efecto molar de los reactivos involucrQ 
dos de otras variables, y expresar la velocidad de 
reacción por una ecuación del siguiente tipo: 

1.3 

Por definición, la constante de velocidad de reac
ción es independiente de la masa de los partici-
pantes, pero dependiente de la temperatura. Para
una s9lución realp las concentraciones se pueden -
sustituir por actividades o fugacidades, quedando
la ecuaci.$n: 

L4 

Aquí se debe hacer notar que la expresión
anterior se aplica únicamente a reacciones simples 
ya que cuando una reacción esta compuesta por va-
rios procesos químicos o físicos se requiere más -
de un par&metro "k". Para poder caracterizar la -
reacción, debi6ndose tomar en cuenta las otras va
r¡ables ~ue intervienen en la reacción: 

Cuando se tiene una reacción del tipo: 

a A +'·b~C ··- - - - - -- e C.. """'~ \J 

que se 1 leva a cabo a volumen constante. La expr~ 
sión de velocidad viene dada por la siguiente ecua . , 
c1on: 

L5 
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En la que el cambio de concentración de los cuatro 
reactivos y productos está relacionada de la si-
guiente manera: 

L7 

De la ecuación 1.7, se puede concluir que una reac 
ci6n general para todos los componentes puede ser: 

\ =_L 
a.~ 1.8 

En donde el coeficiente estequiométrico es negati
vo para los reactivos y positivo para los produc-
tos. 

1.6).- ORDEN DE REACCION Y CONSTANTE CINE
TICA. 

Si se supone una reacción qu1m1ca como la
que se representa en la ecuación "a", la velocidad 
de reacción se puede escribir como: 

1 

T - R [A]oL\.~]~ 

- J. ~1 = k ~1o<.~1~ 
~t 

1.9 
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1.18 

la actividad puede expresarse en función del coefi 
ciente de actividad por lo que la ecuación 1.18 
puede escribirse como: 

l. 19 

Cuando se tienen reacciones en fase gaseo
sa, la ecuación de velocidad es la siguiente: 

1.20 

en donde: 

l. 20 

Si el boeficiente de fugacidad es igual 
a la unidad (sistema ideal), se obtiene: 

Si el volumen permanece constante, esta úl 
tima expresión se transforma a: 

~ á."'(\~ -:. ~' R\ '"Y\f>.. 
.!.~ 

1. 21 

Para una reacción de segundo orden del ti
po (A+ B === R +S), la velocidad de desaparición 
de reactivos será: 
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1.22 

que también se puede escribir: 

1.23 

Para una reacción ideal en fase gaseosa, -
1 a ecuación de -ve--1 oc i dad de reacción queda expresi! 
da por: 

... 
T = R\ '{ ~ y 'O"""' ""iO \'(?-/~ 

"'"::. k,""p..l'\~\\~~..r~ \l, ~ .. ~(0 
e n don de " VA" = " ..¡ 8 " = 1 · 

1.24 

1.25 

Para una reacción irreversible de tercer -
orden de 1 tipo (A + B + C === R ) S + . . . ) , 1 a ve 
locidad de reacción v1ene d~da por: 

y = ~\ 'f (!. '(v., 'te. ~/l. '1'\.e, '(\c..(Y\.-? l. 27 
y para soluciones gaseosas se puede escribir~ 

para reacciones que se aproximan a la idealidad 
("~" = "~" = "<,((." = 1), por lo que la ecuación-A . B e . 
anter1or se transforma a: 

1.29 
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1.8).- REACCIONES CATALIZADAS POR MEDIO DE 
SOLIDOS. 

Para el desarrollo de las ecuac1ones de ve 
1 oc i dad 1 se ha propuesto ql..!e, cuan-do una reacción
es cata 1 izada por un só 1 ido, 1 a reacción ocurre en 
la superficie del catalizador, teniendo en cuenta
la reacción de moléculas o átomos que son adsorbi
dos por actividad en los centros activos de la su~ 
perficie. 

Un catalizador aumenta la velocidad de 
reacción por su habi 1 idad de adsorber los reactan
tes cambiando la trayectoria de la reacción en fo~ 
ma tal que la energía de activación es menor que
su valor si la reacción no fuera catalítica. 

Para que un reactivo de la fase fluida pu~ 
da ser convertido catalíticamente a producto, es~ 
necesario que el reactante sea transferido de su -
posición en el fluido a la interfase catalítica, -
siendo adsorbido en la superficie para que se 1 le
ve a cabo la reacción y formar el producto adsorbl 
do. El producto se desorberá para transferirse de 
la interfase a su posición en la fase fluida. La
velocidad con que ocurren los procesos influirá en 
la distribución de concentraciones en el sistema,
jugando un papel importante en la obtención de la
velocidad neta de reacción. Debido a los mecanis
mos involucrados, es conveniente clasificar estas
etapas en la forma siguiente: 

1).- La transferencia de masa de reactivos 
a la superficie y de la superficie ex 
terior al fluido. 
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2).- La transferencia difusional y de flu 
jo de reactivos y productos dentro y
fuera de la estructura porosa del ca
talizador, cuando la reacción toma lu 
gar en las superficies internas. 

3).- La adsorción activa de reactivos y de 
sorción de productos en la interfase
catalítica. 

4).- La reacción superficial de los reacti 
vos adsorbidos para formar productos
adsorbidos. 

El primer caso se determina por las ba~a~ 
terísticas del flujo del sistema, tal como la ~asa 
velocidad, el tamaño de partícula, y las caracte-
rísticas difusionales del fluido. El seg~ndo ca-
so, se determina por el grado de ~orosidad del ca
ta 1 i zador, 1 as dimensiones de 1 os poros, e 1 grado
de interconexión de los mismos, y el tamaño de par 
tícula. El tercero, se determina por la extensión 
de la superficie catalítica, y por las energías ne 
cesarías para la adsorción y la deserción de cada
uno de los componentes de la corriente. El cuarto 
caso, se determina por la naturaleza y la exten- -
sión de la superficie catalítica, y por las ener-
gías necesarias para la reacción en la superficie. 

nen: 

_ L-8-..-1).- Aná 1 i si s de 1 os fenómenos de su-
perficie. 

Entre los fenómeno~ de superficie se tie--



a) . .,... Adsorc i óii 
b).- Desorción 
e).- Reacción Química. 
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Cuando se estudian Jos fenómenos de supe~7 
ficie se aplica la teoría de pasos en serie y pa--~ 
so controlante para obtener información de quepa
so es el que está rigiendo el proceso. 

1.8.a).- Controla el paso de adsorción o -
desorción. 

La adsorción activa, es una reacción espe~ 
cífica entre el adsorbato y la superficie y posee~ 
las características de una reacción química rever
sible. 

Se considera que una unidad de superficie
catalítica contiene "L" centros a6tivos en los que 
puede ocurrir adsorción y que todos estos se com-
portan similarmente, donde la energía de adsorción 
es la misma para todos los sitios, o bien se consi 
dera un valor medio qua representa la totalidad de 
la superficie. 

La velocidad de adsorción de un componen-
te "A", en la corriente en contacto con la superfi 
cie es proporcional a su actividad "aA.", en la in 
terfase y a la concentración "el" de 

1 
los centro; 

vac1os por unidad de superficie. 

La velocidad de adsorción será: 

., =- \<..~a.~\ c. a 1. 30 
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y la velocidad de desorción es: 

l. 31 

Cuando se ha alcanzado el equi 1 ibrio las
velocidades de adsorción y desorción serán iguales 
y de las ecuaciones 1.30 y 1.31 se obtiene: 

R.~ d.fl.¡ c.\ ~ \;l." C." 

c.~ ~ ~'A{~ -:; \(.p.. 
a.A\'-\ 

1. 32 

Si el componente "A" se"'encuentra mezclado 
con otros compbnentes "8", "R", "S", e "1" ~ue tam 
bién pueden ser adsorbidos en centros activos del
mismo tipo, entonces la concentración de los cen-
tros activos vacíos será: 

- 1. 33 

En el equi 1 ibrio, cada una de las concen-
traciones de los adsorbatos pueden ser sustituidas 
por una expresión similar a la que se obtiene para 
"C" al resolver la ecuación 1.32 con la 1.33, dan 
do~ 

C\ a A 1 KA L .t. 3 5 
( \ +dp.., ~~ -t d.~\ \(\>.) i" a_\'{,'¡~~-\- {le;\ \(s+~:t\\'.1. +.,.u 

Si se combinan las ecuaciones 1.32 y 1.35-
para poder obtener la concentración superficial de 
"A" en el equi 1 ibrio, en términos de las activida-



des de la interfase del fluidp, se obtiene: 
:1 
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·1.36 
t \ -t d.tt.\ \<.¡..~~a,\<.~-\- <l.~'~~ +ó"S\'\<.'5-\-d.:r,· ~+ ... :) 

Pudiéndose obtener ecuaciones similares p~ 
ra los otros componentes de la mezcla. 

1.8-;·b).- Control del paso de velocidad de
reacción en la superficie. 

La reacción en la superficie puede ocurrir 
entre moléculas de reactivo adsorbido en centros
activos adyacentes o entre una molécula de reacti
vo adsorbido y una molécula en la fase fluida. 
Cuando se establece que la reacción sigue el pri-
mer mecan 1 smo, 1 a ve 1 oc i dad ocurre a ve 1 oc i dades -
proporcionales a la concentración de reactivos ad
yacentes adsorbidos, de tal manera que si una molé 
cula adsorbida de "A", re~cciona con otr~ molécula 
"8" que también se encuentra aasorbida, la veloci
dad serfi proporcional al nGmero de pares "A" y "8" 
adyacentes. Si se tiene una reacción monomoL~cu-
lar en la que "A" adsorbido reacciona para formar
un complejo que posteriormente se romperá para fo~ 
mar dos mo 1 écu 1 as de productos adsorb idos, 1 a ve 1 o 
ciclad de reacción será proporcional número de molé 
culas de "A" adsorbidas. 

En una superficie catalftica existen "L"
centros activos, 1 os cua 1 es pueden presentar un 
arreglo especial, de manera que cada centro activo 
este rodeado por "s" centros, y asr una molécula -
de "A" tendrá adyacente a el la #sel" centros acti-
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vos vacios, donde "91" es la fracci6n de los cen-
tros totales que se encuentran sin ocupar, la molé 
cula de "A" también estar~ por "ses" moléculas de 
"S" adsorbidas. La concentraci6n en la superficie 
de moléculas de "A" y centros activos vacantes ad~ 
yacentes viene dada por "sCAel" y la concentraci6n 
de moléculas de "A" y "B" adsorbidas en posicones
ady~cente~ vendrá dada po; "~CAeJB": Puesto que 
"e

1 
= C

1
/L" y "es= CS/L~, ·se obtrene~ 

1. 37 

La reacci6n monomolecular entre una molécu 
la de "A" adsorbido y un centro activo tendr~ una
velocidad igual a: 

1.38 

De la mrsma manera para una reacci6n entre 
una molécula de "A" y "S" adsorbidas, se tiene: 

1.39 

Si se forman productos "S" y "S", 1 a ve 1 o
ciclad de desaparici6n de "A" en la superficie se -
expresa por: 

1.40 
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1.8.c).- Oesarrol lo de la expresión de ve
locidad global de reacción. 

Teniendo como base lo que anteriormente se 
desarrolló, se puede obtener una ecuac1on para una 
reacción en la superficie; s1 la reacción es del 
tipo: 

A + B ================== R 

la velocidad de la reacción vendrá dada en 
términos de las velocidades de reacción directa e
inversa: 

1.41 

las concentraciones superficiales se pue-
den expresar en términos de las actividades en las 
interfase. Siendo la velocidad neta de adsorción
del componente "A" igual a la diferencia entre las 
velocidades de absorción y desorción, o: 

1.42 

1.43 

Pudiendose encontrar expresiones similares 
para los otros componentes, y sustituyendo en la
ecuación 1.41, se obtiene: 

~ =::c. t_t<.[\',._d.~;C.\-\1~ l\(e,ó~~~\-..,. ~~~ 
... tt t~F-ó~t e,+~ ('Ir/...~ c.,~ 

1.44 
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Las concentraciones de los centros vacíos 
se puede expresar también en términos de las acti
vidades en la interfase. 

e \ :::: L - l c.. ~ "'" c.. 2l -+ e ~ -t C.s -t 6 "' .. \ 

\~4~ 

t.\-:. l - C.\ ( \(A~A\ ~\(e. d. e,",-"~ ~d.~; ~\<.sdci; + ...... \ + 

( ~ \" ~ + q~·~., \- \f ~\2.)}) 
En muchos casos se puede suponer que la -

velocidad se controla por una etapa lenta y que to 
dos los demás pasos son tan rápidos que se obtiene· 
el equi 1 ibrio rápidamente. 

Para ilustrar el procedimiento anterior, -
se desarrollarán ecuaciones de velocidad para di-
versas etapas controlantes del sistema: 

a).- A +'l.. --;:;7 
..::::---

\3-+'f... -b).- -===---

e).- A~-t\J.)~ 
------:?'" 
~ 

7 
d).- C'l- é:;--

e).- A ;:;> 
+~ ~ 

AY.. 
\:)~ 

<-'f.. -+'f... 

(.+'/... 

c. 

adsorción 

reacción de su-
perficie 

desorción 

reacción total 

Si la reacción superficial controla; las
concentraciones en la .~nterfase corresponderán al
equi 1 ibrio para las etapas de adsor~ión y desor- -. , 
c1on. 
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De acuerdo al modelo las velocidades de ca 
da etapa serán: 

1 1 

1 1 1 

IV 

V 

VI 

V 1 1 

V 111 

\'o -==- k 'b c10 C..'+-- \{b c.~"=~ \?l e:.10 e.,._- Cro'f../ ~~ 
"'(c..-== l<c..C..~t-'f..C... 10~- 'ic.C.c.:-.¡.C'f:.-=-~le+.,.c0-;.- CJ:.~C.'#-\~~ 

T ci = \(~Ce.. '#o--~( c:;C..'1-.-:.. - \i~ Cc..C.i-. -t ~C.. e:.....,._ 

KA = e~'~- { efl. e_ "J.. 

fce, -= C. B~ 1 C:. B C~ 

ra (. /c. C.. .. ~ ._ ~ =_!L.:t> \( 
'-c.~ 'f.. "-'t- 10~ ) \',.. ~\:) ~c.~ \4. \'.b 

\(J. = e: C..'~-. 1 C.. c. e:.~ 
Sustituyendo estos resultados en la ecua-

ción de reacción en la superficie se obtiene: 

La concentración de centros vacíos puede -
expresarse en términos de la concentración de cen
tros totaltes "L". 
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Puesto que "C ", "C " y "C " corresponden-
! 1 1 

. 1 .A. B C., t . a va oren e equ1 Jl:)rJo, la ecuac1on an er1or -
puede combinarse con las de las constantes (V,VI,
VI I,VI 1 1) y obtenerse: 

X 11 

donde: 

XIII 

XIV 

e~::. --------=L=--------
' -+ \e( A C.A. -+ k f) C.. ~ __.. ~c.. L <:.. 

-re: = R c. c.} (l::,.~<.e. c.. c. <!o -\("'~"'ce:.) 

\e= tac. ~ \(sL'l.(C,e..C.~-C.t.\~/(t"'"~A(A-+~{e t~e.c..)~ 
que es la expresión final en términos de las con-
centraciones en el fluido. 

Cuando controla la adsorción o desorción,
se supone que la adsorción de "A" es una etapa len 
ta, entonces 1 a adsorción de "B", 1 a reacción de -
superficie, y la desorción de "C", tendran lugar -
en el equi 1 ibrio. De manera tal, que la velocidad 
puede formularse por medio de las ecuaciones V, VI, 
VI 1, VI 1 l. De esta forma se obtiene para el va--
lor de "C " 

Ax · 

c../i. 'f. = C..c:-J.. C.>' / l < c. (_S)(. 

XV (_A V..= ( K" / l<c. ~f)) ( C.c.. e_ v./e_ eJ 
CA 'j. -=- \(¡\. (-y.. c. c. 1 \<.. (_ ~ 
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Sustityyendo este valor en la ecuación 1, se obtie 
ne: 

Si se expresa la concentración de los cen
tros activos vacíos al igual que en el caso ante-
rior por medio de las concentraciones de los cen-
tros totales "L", se obtiene para "C ": 

X 

XV 11 (~= 

con la que, si se sustituye en la ecuación XVI,se
obtiene una ecuación de velocidad final cuando la
adsorción de "A" controla el proceso. la ecuación
final es: 

XV 111 

Si en lugar de la adsorción, la velocidad
de desorción del producto "C" controla la reación, 
la ecuación de velocidad deberá formularse a par-
tir de la ecuación IV. La adsorción y la veloci-
dad de superficie tendran lugar en condici~nes de
equi 1 ibrio. Sustituyendo los valores de equi 1 i--
brio de "Ce" y "C "en la ecü~ción IV, se obtiene
como resultado fi~al la ecuación: 

XIX 
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El efecto difusional externo o interno se
mide normalmente por difusividades efectivas que -
dependen de la geometría, naturaleza y condiciones 
de operación del sistema~ 

Una vez que se ha establecido la cinética
del sistema reaccionante, ésta se aplicará simultá 
n~amente con los balances ~e materia y energía pa
ra obtener el modelo del reactor, tal como se des
cribe en el siguiente capítulo. 



NOM ENC LA TUR A 

a. = Actividad del componente 
1 

C = Concentración. 

E Energta de activación. 

k = Constante de velocidad de reacción. 

K =Constante de equi 1 ibrio químico. 

L Número total de centros activos. 

n. = Moles 
1 

del componente 1. 

P. = Presión parcial de l. componente 1 . 
1 

= Velocidad de . , 
r reacc1on. 

t = Tiempo. 

T = Temperatura. 

V = Volumen 

z - Factor de compresibi 1 idad. 

~= Orden de . , del componente reacc1on 

\0= Orden de 
. , 

reacc1on del componente 

A. 

B. 

"0~= Coeficiente de actividad del componente 

'1(= Presión tota 1. 

-~~= Coeficiente de fugacidad. 

31 
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CAPITULO 11 

ECUACIONES DE DISEÑO DE -
REACTORES QUIMICOS 

32 
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2.1).- GENERALIDADES. 

Para lograr el diseño de un reactor, es ne 
cesario conocer las condiciones de entrada, tales
como temperatura, presión, composición de los rea~ 
tivos, así como conocer el método de operación del 
reactor. Si es un reactor continuo, intermitente, 
agitado, isotérmico, adiab~tico, etc. Esta infor
mación junto con la especificación del producto, -
constituyen las condiéiones de diseño del reac
tor. 

Para poder 1 legar al diseño del reactor 
más adecuado es necesario tomar en cuenta el méto
do de operación y los costos que intervienen para
poder obtener el producto deseado. 

La forma de 1 levar a cabo los cálculos que 
nos conducen a una operación adecuada (óptima) pa
ra un conjunto de valores que permanecen constan-
tes en las condiciones de diseño, puede hacerse 
por técnicas de optimización. 

Cuando un reactor se encuentra en opera- -
ción, las condiciones para las cuales fue diseñado 
no son constante~ sino que cambian conforme pasa
el tiempo. Aquí se presenta otro problema que es
el de control del reactor. Para poder controlar
el reactor o sea las condiciones para las cuales
fue diseñado y que han cambiado, es necesario rle~
terminar como hacer para que esas condiciones que
han cambiado vuelvan a las condiciones de opera-
ción óptimas. 
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Para lograr la optimización de un sistema
se requiere de técnicas de cálculo, que se pueden
encontrar en la 1 iteratura (12 y 18) y que no se
tratarán en este trabajo. 

Los balances de materia y energía en un 
reactor proporcionan las bases para relacionar la
velocidad de producción y la composición de los 
productos con la velocidad de la reacción química. 
Si se tiene una operación iptermitente, o bien una 
de flujo continuo, existirán cambios con respecto
al tiempo o con respecto a la composición en el 
reactor. 

Cuando se aplica el balance de materia en
un sistema con una sola reacción, se puede hac~r
para cada uno de los reactivos o bien únicamente -
para el reactivo 1 imitante. Cuando· se trata de 
sistemas con más de una reacción se puede hacer un 
balance para cada reacción o bien uno solo conside 
rando la velocidad neta de descomposición del reac 
tivo clave con respecto a todas las reacciones. 

2.2).- BALANCE DE MATERIA. 

El balance de materia de un reactante pue
de escribirse en forma general para cualquier tipo 
de reactor, para un incremento de tiempo ~t y un -
incremento de volumen AV. 

Masa de reactante al imen Masa de reactan
da al elemento de volu-- te que sale de·l
men. -e 1 emento de vo 1 u 

men. 



Masa de reactante 
convertida en el
elemento de volu
men. 
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Acumulación del reac
tante en el e1emento 
de volumen. 

Los dos pr 1 meros términos corresponden a '
la masa de reactante que entra y sale del reactor
en el tiempo At, El tercer término depende de la
velocidad de reacción en el elemento de volumenlV. 
Siendo el término que se encuentra a la derecha 
de la igualdad, el que expresa el cambio de lama
sa dentro del reactor con respecto al tiempo. 

2.3).- BALANCE DE ENERGIA. 

Los balances de energfa son neces~~fos, ya 
que la velocidad de reacción es función de 1~ tem
peratura. Por lo que el propósito de un balance
de energfa es el de determinar la temperatura en
diferentes puntos del reactor o bien la temperatu
ra a diferentes tiempos de reacción o cuantificar
el calor que debierá eliminarse o suministrarse, -
según el tipo de reactor y el objetivo del balan--
ce. 

Si se aplica el balance de energfa para un 
elemento de vo 1 umen "b. V", y un perfodo de tiempo
".bt", se obtiene la siguiente expresión: 

tnergf a en 1 a a 1 i ment~a [Energf a en 1 a corr i en-J 
ión al elemento de vo _ te que sale del eleme~ 

umen. to de volumen. 
' -



Energía transferida 
desde los alrededo~ -

-T res" 
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Acumulación de energía~ 
en el elemento de volu-
men. 

Para que el balance de energía quede com-
pleto, se deben incluir todos los términos que se
refieren a la energía de un fluido. Sin embargo, -
en un reactor químico solo importa la energía in-
terna, la energía de presión-volumen y en ocasto-
nes el trabajo mecánico. 

Las diferencias entre el primero y segundo 
términos representan las diferencias de temperatu
ra y energías debidas a las diferentes manifesta~
ciones de energía al haber cambio de composición -
de la corriente de sal ida con respecto a la que en 
tra. 

El tercer término representa los cambios 
de energía con los alrededores, que se originan en 
la transferencia térmica a través de las paredes
del reactor. La entalpía de una sustancia que se
produce por una reacción química es: Entalpía de -
la substancia= Entalpía de los reactivos+ Calor-
de la reacción. Si la reacción se verifica a 25°C 
la expresión quedaría de la siguiente forma: En--
talpía de la substancia a 25°C = Entalpía de los -
reactivos a 25°C + Calor estandar de reacción: 

Esto significa que el término de absorción 
o desprendimiento de energía por la reacción está
contenido en el segundo término de la expresión y
también en el cuarto término de la misma. 
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2.4) .- FORMULAC lON DE MODELOS DE REACTORES·,-· 
QUIMICOS. 

En esta secci6n se plantearan las ecuacio
nes para describir el comportamiento dinámico de -
los dif~rentes tipos de reactores sobre la base de 
ecuaciones diferenciales de los balances de mate-~ 
ría y energía correspondientes. 

2.4.1).- Reactor intermitente. 

Si se toma en cuenta que para este tipo de 
reactor no hay flujo de reactivos o productos (los 
términos de entrada y sal ida son cero), si se tie
ne intercambio de calor únicamente con el exterior, 
se tiene:~*" 

Fig. 2.1 
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Las ecuaciones generales r~feridas a la fi 
gura 2.1, serían: 

2.1 

donde~ J = 1, ... , s (componentes de la reacci6n), 
existiendo "s" ecuaciones similares para cada com
ponente. 

La ecuaci6n 2.1 se obtiene para el caso en 
que s61o se tiene una sola reacci6n en el sistema. 
Si se hacen las simplificaciones relativas al reac 
tor intermitente; "qf" y "q" son iguales a cero. -
El volumen es constante e igual a "V "; la ecua- -
., 2 d r c1on .1 se re uce a: 

~~ 

'" 
á. V c.~ v ~c.. 

~ =- :--=--~ 
á-t ~:t 2.2 

~c.' =--~ coZ. "'{" ~t l 
Si se define la 

. , 
convers 1 on como: 

f \ C. ~ - (~o) /o( i 
la 

. , 
ecuac1on 2.2 se transforma a: 

2.3 

Cuando existen varias ecuaciones simultá-
neas, se incluirán en el balance para el componen
te "j", obteniendose: 

2.4 
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2.4.1-a).- Balance de energía. 

En el balance de energía para un reactor -
intermiente, el término de generación de calor que 
da incluido en la acumulación. 

Con referencia a la figura 2.1 se obtiene: 

S S S 

~~~ C:\\-~it ~<t ¡_ <.~ \-\~ - Q:: ±t~'VCs \,~ 2.5 
.}::: \ ,l=-' 

Normalmente se tiene que para un reactor ~ 

intermitente, donde el volumen es constante y los
términos de entrada y sal ida son cero, la ecua------ción 2.5 se reduce a: 

2.6 

SI en la ecuación 2.6 se desarrolla el primer tér
mino: 

2.8 

Si se tiene una sola reacción, sistituyen
do la ecuación 2.2 en 2.7 y combinando con la ecua 
ción 2.8 se obtiene: 

2c.cp. 
J J 

Cp volumétrico de la mezcla. 

2.och. 
J J 

= Calor de 
. , 

reacc1on. 
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obteniéndose finalmente: 

2.10 

S
. 
1 • . . 

La ecuación 2.10 se simplifica, quedando: 

Para var1as reacciones simultáneas se obtiene: 

2.11 

Las ecuaciones de los balances de materia
y energía integran un modelo general izado (refere~ 
cias (1,6,16)), pero es necesario conocer la expre 
sión cinética para cada caso particular. 

2.4.2).- Reactor tipo tangue agitado. 

Este tipo de reactor se uti 1 iza para reac
ciones en fase liquida con pequeñas variaciones en 
volumen. El caudat..,.vo1umétrico total en la al imen 
tación estará compuesto tanto de reactantes, así -
como de cualquier fluido inerte o algun diluyente. 
En una operación normal el volumen será constante, 
y por lo tanto el caudal volumétrico de sal ida se
rá igual al de entrada al reactor. Si el caudal -
que entra al reactor no es el mismo que sale del -
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reactor, el volumen de la mezcla no ser~ constan-
te, y la variación del volumen es igual a la dife
rencia entre los caudales volum~tricos de entrada
y sal ida del reactor, es decir: 

2.12 

Si se exam1na un ejemplo senci 1 lo, en don~ 
de entra un rea6tivo "A" con una concentración 
"CAf", y reacciona reversiblemente para formar "B" 
la velocidad de reacción por unidad de volumen a
la temperatura del reactor es: 

""'{" -=:. k c..,. - k' c. (.?) 

La cantidad de "A" en el reactor es "VC "-
y ésta cambia debido a: A 

1).- "A" entra continuamente en la al imen
fación. 

2).- Algo de "A" se elimina con el produc
to n 

3).- "A" reacciona para formar "B" en el -
reactor. 

Las velocidades a las que estas variantes tienen
lugar son: 

1).- Caudal de suministro de "A" en la al i 
mentación = qfCAf 

2).- Caudal de e 1 i JU i nación de "A" en el 
producto = qCA 
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3).- Velocidad de desaparición de "A" por
la reacción = V(kCA ~ k'C

8
) 

Por lo tanto: 

2. 13 

Si el volumen es constante, se puede divi
dir por "~' y obtener: 

2.14 

Un balance similar para "B" darfa: 

2.15 

Si el tiempo "t = 0", las concentraciones
son: "e =e "y "C =e "siendo la concentra- -

. , A l AO l l . B.. BO. , "C , H . d c1on .tota en a a 1mentac1on Af . ac1en o 
"Ce= CA+ C8" y sumando las ecuaciones 2.14 y 
2.15, se obt1ene: 

CA~ - Ce... 2.16 

con e = e para "t = 0". 
e Af 

De modo que CA+ c
8 

= 
CAf o bien: 

2. 17 

donde: 

c.~= f 
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Si ahora se sustituye en la ecuación 2.14-
o 2.15 se obtiene para la conversión: 

2.18 

con 

Las ecuaciones para el estado estacionario 
se obtienen igualando a cero las derivadas respec
to a 1 t·i empo : 

o 

o _ c. (O ~ e ( R. e A - k' c. P.>) 2. 19 

Si el volumen no es constante la ecuación-
2.13 se convierte en: 

VJ.Cp. + c.A J. v = ~L c,..~...-~c.~-v<..~c,.-~c~) 
J.:t. ¿,:t ~ \ 

2.20 

Sustit~yendo la ecuación 2.12 en la ecuación 2.20-
se obtiene: 

v i e; =- 'ir t c.A\- c.")- v <. ~ c.j). - R c. 9;)\ 

Para 1 a reacción genera 1 ";?o<...¡ A j 
concentración en la al imentaci~n es "Cjf,' 
nece constante. 

Entonces el nGmero de moles de "A." 
tanque es "VC.", y la velocidad de reaccii~ 
de nuevo tresJt6rminos de contribución: 

2.21 

= O" 1 a 
y perm~ 

en el
tiene-
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1).- Caudal de "A" en la al imantación 

= qfCjf 

2).- Caudal de eliminación de "A" con el -
producto = qC . 

J 
3).- Velocidad de desaparición de "A" por

la reacción ~o(_.V (c
1 
...• ,e , T) 

J r s 

Por consiguiente se tiene la ecuación~ 

que para volumen constante y q = qf" se conv~erte-
en: 

2.22 

Si "C jo" 2.23 

c.~ l t \ = c.~ ~ +Ol.~ r: l ~) 2.24 

Sustit~yendo la ecuación 2.23 y dividiendo 
poro(., se obtiene la ecuación única: 

J 

é ~! -_ -f -t e' C.f J' ) 
7' <._o) = fo 

2.25 

en donde la velocidad de reacción puede expresarse 
en función de la conversión f· 

En el estado estacionario las condiciones
iniciales no intervienen, y las ecuaciones 2.22 y-
2.25 se convierten en: 
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o e j \- -:- e i + ~ 3 s ""' <.c. \ ) • ~ o J C.s >,) 2.26 

2.27 

Cuando se tienen "R", reacciones indepen-
dientes, el· balance es exactamente el mismo, solo
que ahora todas las reacéiones pueden contribuir -
a la formaci6n o desaparici6n de "A". Por lo que: 

R 

e~~ = c..J·\- <..~ * e~1c<\~\¡ (C...q ..... Jc.s;t) 2.28 

e .i = e~ \ .. 't. .,_ i¡ ? , , o 2 • 29 
\:.\ \ 

y sustituyendo: 

2.30 

para obtenerse: 

R 

~\a{tJ\le~:+f¡ -e,, o 2.31 

2.32 

con 

R ecuac1ones para 1 = 1, ... , r 
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2.4.2.b).- Balance de energía. 

Si "T" y "T" son las temperaturas de la
alimentación~ la del reactor respectivamente y 
puesto que el reactor contiene "VC." moles de nA." 
la éntalpía total del contenido dei reactor es J 

"V (Z:_c .h. ( T))". De nuevo se tienen tres términos-
I J J ., d 1 .. , d 1 1 ? en a expres1on e a var1ac1on e a enta p1a to-

tal (los dos primeros serán análogos a los del ba
lance de materia)~ 

1).- Caudal de entrada de entalpía en la
alimentación = 

<=.\- Z Cj\- "~'t (\\) 
2).- Caudal de entalpía con los productos= 

~ 2 e~ '-"i t~) 
Si la reacción es exotérmica, puede ser ne 

cesario enfríar (o calentar en el caso de una rea~ 
ción endotérmica), dhbiendose incluir. este térmi-: 
no: 

3).- Calor transferido desde o hacia los
alrededores 

Si se requiere ca 1 entar "Q7¡." se hace negQ 
tivo, y si la operación es adiabática "Q* = 0". 
Quedando el balance de energía de la siguiente fo~ 
m a: 
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y dividiendo por "q": 

2.34 

Ahora bien al tomar la derivada del pr1mer 
término debe hacerse teniendo en cuenta que es una 
suma de productos en la que los segundos factores-
son funciones de "T" y "C

1
, ... , Cs: _ 

é ft 2'c¡\j =e ±,.~~)l\)+ e2:Ci(W :¡~)rZC~~~~~} 2. 35 

. Ei1 e-st·a' expresión ~ 1 úcl timo término desap_Q 

rece puesto que: 

2 e ~:5-~~~-/ J e\¡.\ -= 9 _. 

Además "~hj/JT =='·.-Cpj'', que es la cap~éidad 
calorífica total por unidad de masa de la mezcla
reaccionante. Para evaluar el primer término, se
toma la ecuación del balance másico (2.22) para el 
componente "j" y se multiplica por "hj" RUe para -
una sola reacción da como resultado: 

2.36 

Habrá una ecuación para cada componente, si se su
man estas ecuaciones el último término "G~ :(T) r
generará el término.,5"19oc.Jhj(T)r el cual es 1gual -
al calor de reacció'n multiplicado por "~\'~', 

Cuando hay var1as reacciones la expresión-
2.36 se transforma a: 
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Si se combinan las ecuaciones 2.33, 2~34 y-
2.35 se obtiene: 

Si las capacidades caloríficas son constan~ 
tes, el primer término de la ecuación 2.36 es: 

2. 39 

finalmente si a la expresión 2.39 se div~de entre
"Cp"~ s~ 1 lega a: 

R 

e~\ =-\\-\+e2 ~·--t· -Q ¿,-t, \"' \ \ \ 
2.40 

en donde: 

~·\ =- -&~~~le~ 
La ecuación 2.40 se reduce en el estado es. 

tacionario a la siguiente expresión: 

2.4.3).·- Reactor tubular homoséneo. 

Este eq~1po se ópera normal~ente en estado-
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estacionario, por lo que las propiedades son cons
tantes con respecto al tiempo. Aunque las propie
dades de la corriente van cambiando de punto a pun 
to conforme la mezcla fl~ye a trav~s de reactor. 

En el reactor tubular ideal se hacen va-
r1as consideraciones: no existe mezclado en la di
recci6n axial, y si un mezclado perfecto en la dl 
recci6n radial, así como una velocidad uniforme. 

2.4.3.a).- Balance de materia. 

Si se hace un balance de materia en base -
a la figura 2.2, se tiene: 

1).-

2).-

"\ l~\ 
c.~ t...:z) 
f LZ) 
T lZ) 
~ lZ) 
~ lZ} 

:r''lz\ 

Moles 

Moles 

SEGMENTO DE VOLUMEN 

'<" c._z-~: t. z) 
---+---------+--~ e <..z -t ~ ~d 

t \ <. z -t b -z) 

T (_Z-t ~z) 
~ l Z-+ ~ z) 

AZ 

----+---------+--- ~ ll ~ ~z) 
't''(._Z.-tbZ) 

Fig. 2.2 

de "A." que entran en , z, = vA C .(z) 
J r J . 

de "A. " que salen en ~'z + Az"=vA c. 
J (z +/::. z) 

r J 

3).- Moles de "A." que se transforman= A b.z .x.. r( C, 1) 
J r J 
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Por consiguierite: 

2.42 

dividiendo por "A 6z" y tomando el límite cuando
r 

"/) z - - - - ~ O se obtiene: 

v jc~ = o.t..~'\ (.c..)-(\ 
d."Z. 

2.43 

La ecuación 2.43 es una ecuación diferen-
cial en "C(z)", sujeta a condiciones iniciales que 
especifican la composición en la al imantación. 

Si se define a "C .(z)" como: 
J 

C~lZ) 2.44 

y se sustituye en la ecuación 2.42 se obtiene la
ecuación 6nica (independientemente de los componen 
tes): 

2.45 

Cuando se tienen varias reacciones simulta 
.S 

neas ( ::2:. oL .. A. = O ) , i = 1, ... , R, 1 a 6n i ca-
di feren~~i' a eAJ e 1 balance fundamental es reco nacer
que la velocidad de formación o desaparición de 
"A." ser~ debido a todas las reacciones y así se
te~drá (A /)z :?.fl... e::>(_ : .r (C, T), con lo que 1 a ecua 

r ~=-' 1 J 
ción 2.42 se convierte en: 

R. 

~o<;.)~''{\ (C..J\\ 
\-:. \ 
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Que está sujeta a las mismas condiciones 1 ímite p~ 
ra "z = 0". Si ahora se define a "C .(z)" como: 

j 

R 

2- e<_ • • t (Z-) 
IJ \ 

1 =-1 \) 
2.47 

y se sustituye en la ecuación 2.46, se obtiene: 

o(_ • . L- V el f,· 
~..~~ Jz o 2.48 

Que también puede escribirse: 

vli 
Jz. 2.49 

Si la denéidad no es constante, la veloci
dad 1 ineal no será constante, ya que: 

f LZ.) V ( z.) 2.50 

En donde "G" es el caudal mas1co por un•-
dad de área; este es constante o de otra manera ha 
bría una acumulación de masa en algun punto del 
reactor. En el balance másico se debe decir ahora 
que "v (z)C.(z)" es el flujo de "A." a trav6s de
la sección Jen "z" y "v (z +bz) C~(z + bz)" es el 
flujo en "z +~z". Aplicando el b~lance como se
hizo anteriormente y tomando el límite bZ ---O. -
Se tiene: 

k l vlz.) c.~ cz.)) 
á:z. 

2.51 
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Si se tiene la concentración expresada en
fracción masa: 

2.52 

de la 
. , 

ecuacton 2.51 ·se obtiene: 

2.53 

en dondepv = G =flujo másico total por unidad de 
área. De este modo: 

2.54 

Para reacciones simultáneas: 

R. 

~ o<:'J·~ m~~, L~ )T) 2. 57 

y la sustitución de: 
~ 

1 i <._z.\ = ~~o t ~ c.¿_\)~ m~ f 1
lZ.) 2. 58 

da: 

2.59 

2.60 
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2.4.3.b).- Balance de enersía. 

Al efectuar el b~lance de energía, se des
precian las energías potenciales y cinéticas de 
los reactantes y las pérdidas por fricción en el -
sistema, ~nicamente se real iza un balance de ental 
pía alrededor del elemento de volumen, con rela-
ción a la f.igura 2.2 se tiene: 

1).- Flujo de entalpía que entra en la sec 
ción en "z" = 

~ v ci) .es l.z\ 'h) l T< .. :z.)) 
2).- flujo de entalpía que éale en la sec

ción en "z + b z" = 

2 \1 (Z.+A,Z) C._i ('Z+~Z) h~ lTlZ "tb:z.\l 
3).- Velocidad de eliminación de calor= 

Q-J¡. (z) A z 

Siendo "Q*" positivo SI se elimina calor. Por 
consiguiente: 

Si se divide por "A z", y se toma el lími
te cuando " l:>z - - -;>O", se obtiene: 

2 V d C~ h\+ 2 V~~ .il =~\ h\Y-+ ~v(~'-f~~\ 2.62 
c:l z .) d.\ ~~ J ,J r;L .. áZ. 

de la ecuación 2.51 y la definición de "Cp." se ob 
• 1 • • • ... J t1ene a s1gu1ente expres1on: 
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que combinandolas con la ecuaci6n 2.62 conducen a: 

V á\ 
jz_ 

2.63 

Si la ecuaci6n 2.63 se multiplica por la-
densidad "../ " se obtiene: 

\''-v- 1 
.J 1 - Q 1 

en do'nde: 

J" = jJ =- ji+/Cp 

Q" = ..f Q = (Q~*"/Cp)f 

2.64 

Para el caso de reacciones simultáneas las 
expresiones anteriores se transforman a: 

\t. 

vil - 2 J \ "T\ - Q d.Z \'::l 
~ 

11 G_á_l - 2 .l ~ y; -Q .. 
óZ. ¡ !:\ 

J. = -AH. /Cp J."{f 
1 1 1 

2.4.4).- Reactores empacados. 

2.65 

t 
2. 66 1' 

En la secci6n anterior se uso el modelo de 
flujo tap6n como base para reactores homogéneos t.!:!_ 
bulares. Se pueden usar las mismas ecuaciones y -
el mismo sistema de cálculo para reactores de le-
cho fijo, siempre que el comportamiento del reac-
tor no se desvíe mucho de la consideraci6n de flu-
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JO tap6n. Solamente es necesario reemplazar la 
velocidad de reacci6n homogénea de dichas ecuacio
nes con la velocidad total de la reacción catalítl. 
ca. Cuando hay desviaciones del comportamiento de 
flujo tap6n es necesario considerar en los balan~
ces el efecto radial y axial de transferen~ia de
masa y calor. 

En la figura 2.3 se representa una secci6n 
de reactor catalítico de lecho fijo, en el que se
considera un pequeño elemento de wolumen de radio
"r", espesor "!lr" y altura "Az", a través del ' 
cual fluje la mezcla reaccionante. 

2.4.4.a).- Balance de materia. 

Si se toman en cuanta las difusiones axia
les y radiales, en el balance de materia existirán 
los siguientes términos: 

1).- Masa que entra por el flujo longitudl. 
nal ..t1T""f .ÍT 6'Yz 

2).- Masa que entra por difusi6n radial 

- \)T:t7T1"cfz (Jy/J"T)y 

3).~ Masa que entra por difusi6n longitudl 
nal - tlz ..trr Td '(' (J,. yjaz.) z 

La masa que sale del elemento es: 

4).- Masa que sale por el flujo longitudi
nal 
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Continuación de la tabla 4.5 

Etapa 

23 
24 
25 
26 
27 
28 
29 
30 

Mo 1 es de Et i 1 eno 

0.030240 
0.027354 
0.024409 
0.021409 
0.018358 
0.015276 
0.012199 
0.0092084 

Temperatura 

334.96 
335.20 
335.45 
335.69 
335.91 
336.08 
336. 18 
336.98 

Si únicamente se cambia el tiempo de desa~ 
tivación del catalizador, se tienen los siguientes 
resu 1 tados: 

Etapa 

1 
2 
3 
4 
5 
6 
7 
8 
9 

10 
11 
12 
13 

Tiempo de desactivación del catal izador=30 

M o 1 es de E ti 1 e no 

0.084080 
0.082312 
0.080534 
0.078746 
0.076950 
0.075144 
0.073328 
0.071503 
0.069667 
0.067822 
0.065967 
0.064100 
0.062224 

Temperatura 

322.98 
323.01 
323.07 
323.13 
323.21 
323.28 
323.36 
323.44 
323.52 
323.61 
323.69 
323.81 
323.87 



Continuación 

Etapa 

14 
15 
16 
17 
18 
19 
20 
21 
22 
23 
24 
25 
26 
27 
28 
29 
30 

Moles de Eti leno 

0.060336 
0.058437 
0.056526 
0.054603 
0.052668 
0.050721 
0.048761 
0.046787 
0.044801 
0.042800 
0.040786 
o. 0-38758 
0.036716 
0.034661 
0.032592 
0.030512 
0.028421 

Comentario. 
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Temperatura 

323.96 
324.06 
324. 15 
324.25 
324.36 
324.46 
324.57 
324.68 
324.79 
324.91 
325.02 
325.14 
325.26 
325.38 
325.49 
325.01 
325.70 

De acuerdo a los resultados que se presen
tan de este problema, se puede ver como influye el 
tiempo de desactivación del catalizador en el gr~ 

do de conversión qué se pretende alcanzar.-

Por las condiciones en que se trabajó este 
reactor, se puede ver que la temperatura varfa muy 
poco, esto se debe a que el sistema de enfriamien
to que se uti 1 izó perm1tía~una buena recuperación
del calor generado por la reacción. 
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PROBLEMA NUMERO 6. 

La producción de Cloruro de Vinilo por me
dio de Acetileno, que se hace pasar con un exceso
de cloruro de Hidrógeno sobre un catalizador de 
cloruro mercuroso que se encuentra en un soporte -
de carbón activado. El díámetro de los tubos que
forman el reactor es de 1/4 de pulgada y contiene
de 8-10% de catalizador. La temperatura inicial
es de 120°C, y el calor de reacción~ = -26000 
Cal/g mol de cloruro de Vini lo. 

Para la resolución de este. problema se prQ 
pone que la mezcla reaccionante se desplaza con un 
flujo tapón; el diámetro del tubo se puede conside 
rar peque~o, de manera que la temperatura en la di 
rección radial es despreciable. 

Otros datos son~ 

Coeficiente de-transferencia térmica= 0.0016 
Kcaljm2 seg °C 

Viscosidad = 0.002 Kg/~2-seg. 

Constante de velocidad= 1.05 E+ S Exp (-~000/RT) 

Area de transferencia por unidad de volumen de ca-
talizador= 640.0 m-1 

Número de tapas = 30. 

Alimentación= 527.4 g mol/h. 

Presión inicial = 1.5 atm. 

Volumen de cada etapa= 0.00031669 



Moles de acetileno= 273.62 
Moles de Cloruro de hidrógeno 

Observaciones. 
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273.62 

En la resolución de este problema se tomó 
como base el modelo propuesto por Ogunye (Ref. 37) 
E 1· mode 1 o propuesto es un poco más comp 1 ejo que t2. 
dos los anteriormente tratados, ya que éste toma -
en cuenta la caída de presión que existe en todo
el reactor, así como también al igual que en el 
problema número 6 se hace la consideración de que
existe desactivación del catalizador confnrme el -
tiempo de permanencia de éste en el reactor aumen
ta. 

Resultados. 

El problema se corrió en la compu~adora 
con dif~rentes tiempos de desactivación del catall 
zador por lo que se presentan varias tabJas de da
tos, así como una gráfica en la que se pueden apr~ 
ciar en una forma más clara como afectan los tiem
pos de desactivación del catalizador la conversión 
de reactivos a productos. 

Primera corrida: 

Tiempo de desactivación del catalizador = 0.25 

El número de iteraciones que real iza el programa -
en los balances de materia y energía son: 
BM = 25, BE= 21. 

Tiempo de "CPU"= 9.746 segs. 
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5).- Masa que sale por difusión radial 
= 

-\)'l"..tTrc'(-rb.""\~2 U~'I/J...,) -y-t/:)y 

6).- Masa que sale por difusión longitudi-

na 1 = -"b zj.:í\ 'í~ "'f (ó 'f / d"Z\ 2+1> z 

7).- Masa del componente producido por la-
reacción qufmica = 

Si se expanden los términos evaluados en -
"z + ~z" y "r + ~r" en series de Taylor alrededor
de los puntos "r" y "z" respectivamente, la ecua-
ción del balance de materia para el estado estacio . , 
narto sera: 

2.67 

2.4.4.b).- Balance de enersfa. 

De manera similar a lo expuesto en la sec
ción 2.4.4.a, la ecuación para el balance ele ener
gfa serfa la siguiente: 

Si la concentración de reactivo que entra

al reactor es "Yo" y no hay dispersión axial en la 
lfnea de alimentación, las condiciones a la front~ 
ra serán: 
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y Y
0 

a z =O para.todos los valores de "r" 

u Y 
o 

= - DL(dY/dz) + u(C) a "z" para todos los va
lores de "r". 

dY/dr =O a r ro para todos los valores de "z" 

_dC/ dr = O a r O para todos los valores de "z" 

Si se definen las siguientes variables adi 
mencionales: 

f Yo - Y/Y0 

r1~ = r/d z7*- = z/d 
p p 

en donde fes la conversión, Y0 la concentración
inicial; Y la concentración en cualquier posición, 
r el radio del ani 1 lo, ~z la altura. 

En términos de estas variables, la ecua- -
ción 2.67 toma la forma: 

en donde: 

Pe = ud /D 
r p r 

= ud /D 
p z 

Si se desprecian los efectos difusionales de las -
ecuaciones 2.67 y 2.68, los balances de materia y
energfa para un componenete de la mezcla reaccio-
nante serán: 
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2.70 

Estas ecuaciones son similares a las obteR 
nidas en la sección anterior, y que constituyen el 
modelo aproximado·unid1mensional para un reactor
de lecho fijo. 

Las ecuaciones anteriores sirven para po-
der establecer los perfí les de temperatura y con-
centración del reactor y así lograr un buen dise-
ño, ya sea isotérmico o adiabático. 

Aplicando las ecuaciones resultantes de 
los balances de materia y energía, el siguiente ca 
pítulo fue desarrollado para exponer el método de
solución de los modelos matemáticos de un reactor
químico por medio de la matriz bidiagonal. 
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NOMENCLATURA 

C =Concentración. 

D Difusividad. 

G' Flujo 
,. . 

mas1co. 

h Entalpía. 

k =Conductividad térmica. 

q Flujo volumétrico. 

Q Calor intercambiado con el exterior. 

Y Concentración en reactores empacados. 

oC Coeficiente estequiométrico. 

f = Densidad. 

(" ConversiÓn. 



CAPITULO 111 

PLANTEAMIENTO DEL MODELO 

60 
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3.1).- INTRODUCCION AL METODO DE LA MATRIZ 
BIDJAGONAL. 

Los modelos matemáticos para la simulaci6n 
de reactores de flujo continuo, se derivan de los
balances de materia y energía descritos en el capl 
tulo anterior, y de las ecuaciones que representan 
el equi 1 ibrio q~ímico para el sistema reaccionan
te a través del reactor, existiendo para la resol~ 
ci6n de dichos modelos diferentes métodos matemátj 
cosque uti 1 izan diferentes criterios de converge~ 
c1a. 

Para tener una idea más clara de los méto
dos matemáticos, se hace a continuaci6n un breve -
estudio del tipo de variables que se involucran, -
así como una expl icaci6n de los métodos de conver
gencia, los cuales sientan las bases para desarro-
1 lar el que aquí.se emplea. 

3.2).- VARIABLES DEL SISTEMA. 

En 
simulaci6n 
variables, 
miento del 

un problema de ingeniería, tal come la 
de reactores se tiene un gran número de 
las cuales van a determinar el comport~ 
sistema. En un tratamiento matemático-

como el que aquí se presenta, se hace necesario 
dar valores a ciertas variables para poder inicia
l izar los cálculos. Estas variables van a depen-
der de las variables ya especificadas por el tipo
de proceso que se tenga para poder obtener los va
lores finales de las mismas. Por este método los-

.·. 
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valores cálculados se comparan con los valores su
puestos hasta que se logra la convergencia. 

El número de variables puede dividirse en: 

a).- Variables específicas.- Estas varia-
bles no cambian durante todo el cálculo, por ejem
plo: temperatura, presión inicial, valores de los
flujos o concentraciones en la alimentación, núme
ro de componentes iniciales, número de etapas, 
etc. 

b).- Variables supuestas- por cada itéra- -
ción.- Estas variables se suponen para poder ini-
ciar los cálculos, pudiendo cambiar en cada itera
ción, y pueden ser los perfiles de los flujos o 
concentraciones, la temperatura, así como la pre-
sión en cada etapa si existe la información neces~ 
ría para poder calcular la caída de.presión que 
puede ocurrir en cada etapa dentro del reactor. 

3.3).- METODOS DE CONVERGENCIA. 

Una solución de prueba-error de una ecua-
ción implícita que involucra una sola variable co~ 
siste en la suposición de la variable desconocida
hasta que se encuentra el valor que satisface la -
ecuación que se está resolviendo. 

Una ecuación que involucra una sola varia
ble "x", puede escribirse: 

f (x) = O 3.1 
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donde "f(x)" es la funci6n resultante de colocar -
todos los términos en un solo lado de la ecua
ciónB En una solución por iteraciones se van sup2 
niendo valores sucesivos de "x" de acuerdo a un mé 
todo sistemático hasta que $e encuentra un valor
de la variable "x" que satisfaga la condici6n de: 
"f(x) = O ". 

Estos métodos sistemáticos son los métodos 
de convergencia empleados para obtener el valor 
adecuado de la variable por determinarse. 

Algunos de los métodos de convergencia más 
conocidos que se tienen son los siguientes~ 

3.3.a).- Método de sustituciones suces1vas 

Si la ecuaci6n 3.1 se le escribe como: 

X = F ( X ) 3.2 

y existe un va 1 or ".o.Z" que haga que "f( .::<.....) = O",
entonces se puede decir que "ot_ = F (o<....) ". Para -
poder comenzar con este método de convergencia es
necesario suponer un valor de la variable "x" que
se aproxime al valor de la raíz ''o¿" para poder ob 
tener la secuencia de valores "X

1
, x

2
, x

3
. " 

por medio de la realción: 

con la esperanza de que el método converga al va-
lor de "o<...". 
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El método de sustituciones sucesivas se 
puede interpretar graficamente por medio de la fi
gura 3.1. 

Fig. 3.1 

El método alcanzará la convergencia, SI 

para una constante ".J " en donde "O< .f <. 1 ", se 
cumple la desigualdad dada por la ecuación 3.4. 

siendo va 1 ida 3. 4 cuando "( x - o<.)~ {.x -o<}". Para -
que la desigualdad de la ecuación 3~4 se mantenga, 
se tiene que~ 

y puesto que " ot.... = F ( ot......) ", 1 o q u e se t i e n e es : 

Continuando con el procedimiento, se puede 
ver que: 



con lo que se cumple que el 
"j" tiende a infinito. 

65 

lfmite "x. =c(.." cuando 
J 

La desigualdad dada por 3.4 se satisface -
si "F" posee una derivada "F'" tal que "(F'(x),~j 
¿ 1" para la desigualdad "\x ~oel <...()(¡--o<..(". Cuando 
el valor de la variable "x." se encuentra cercano
al valor de "oC...", se cumplirá la siguiente aproxi
mación. 

3.7 

en donde "fi (oc.)" se llama: factor asimptótico de 
convergencia. 

3.3.b).- Métodos de perturbaciones. 

En los métodos 9e perturbaciones la rela
ción que se tiene para poder resolver una ecua- -
ción del tipo de la 3.1 es de la forma: 

3.8 

Para iniciar los métodos que abarca éste -
tipo de resolución, se comienza evaluando "f(x)" -
con el valor de "xo",, y a la función "'fk"' se le
evaluará por alguna función que establece el méto
do que se esté empleando. 

3.3.b.1).- Método de falsa posición.- El 
método de falsa posición se puede entender mejor -
si se hace referencia a la figura 3.2: 



/ / 

/ / 

c~lz_) ~0) V / _,/ 

/ 

~~------~~~~------------~ X 
"1 \z_ +1 

Fig. 3.2 
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En la figura 3.2, el punto (c,f(c)), es un 
punto de la curva "y= f(x)". Si se traza una 
cuerda entre este punto y el punto dado por (xk' -
f(xk)), de tal menra que intersecte al eje "X" en
el punto ( xk+l;o). Por lo que se tendrá que: 

C. } (y.\z \ - 'f._ 'r¿_ \- (._C...\ 

\-l '(:\z} - ~ le.) 
3.9 

Este punto dará una mejor aproximación al
va 1 or de '~ ". Continuando en 1 a misma forma, ob
tenemos una sucesión de aproximaciones que conduci 

-rán al valor "oC." que hace que la ecuación dada 
por 3.1 se cumpla. 

3.3.b.2).- Método del medio intervalo.- Al 
igual que el método anterior éstá técnica se pue-
de expl iar en una forma más clara por medio de una 
gráfica, como la que se ilustra en la figura 3.3. 
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El método del medio intervalo proporciona
una raíz si los valores de los puntos "xll" y -
"xR

1
)" se fijan para poder iniciar el proceso ite

rativo, de manera que las funciones "f(xl
1
)" y -

"f(xR
1
)" sean de signos opuestos. Para funcio~es

contqnuas, el valor dado por la ecuación de la fun 
ci6n "f(x 

1 
+ xR

1
)/2)" ser~ el valor de la funci6; 

en el pun~o intermedio, tom~·ndo el signo de la fun 
ci6n "f(X )" o el de "f(xRi)~, teniendo como una: 
tercera a~ternativa que el valor de dicha función
sea cero. Si el valor no es cero se puede escoger 
un segundo par de puntos "xl

2
" y "xR

2
" de manera -

que las funciones "f(xl2 }" ·y ~~(xRz)" ~ean de sig~ 
nos opuestos! y se cumpTa la relac1on: 

3. 10 

Fig. 3.3. 
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Si se continua con el proceso iterativo -
se puede encontrar un punto "C>(.." en el intervalo -
(xlk , x k) para el que se cumpla que "f(o<...-) =O" 
y en don§e "tX-" se determina por 1 a estab i 1 i dad -
del proceso aunque existan más puntos de la fun-~
ción donde se cumpla la ecuación 3.1. 

3.3.b.3).- Método Regula-falsi. Este méto 
do de resolución por interaciones de ecuaciones -
en forma impl icita combina algunas caracterfsticas 
de los dos anteriores. Para poder entender el de
sarro! lo de este método se hace referencia a la fl 
gura 3.4: 

Fig. 3.4 
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Al igual que en el método del medio i nter
valo, los puntos "xLt" y "xRt" pertenecen a 1 a cu!: 
va "f(x)", de manera que "f(xl¡)" y "f (xR¡)" son 
de signos opuestos. s~-el punto "xz" es la absci
sa del punto de intersecci6n de la cuerda que une
los puntos (xll , f (xll )) (xRl' f(xR¡)) con el -
eje_ "X", de manera que: 

)(¡_ 1 \-~IZ.~ - '1-~ \ \ l'/-a.. 1) 
\- L'IL ,-¿\ - t l. 'f. J..¡\ 3.11 

Si "~(xz) = 0", el proceso termina con un
valor de "f(x)" de cero. Si "f(xz)" tiene el mis
mo signo que "(xRt)", para la próxima iteración 
se escoger~ 11 XL2 = XLt" y "xR2 = xz"~ Si "f(xz)"
tiene el mismo signo que "f(xl¡)", los valores que 
se les asignar~n a las siguientes variables de la
interación serán 11 Xl2 = xz", y "xR2 = XRt"· El 
proceso iterativo se continua hasta alcanzar la 
convergencia por medio de los valores del par 

(x(k' XRk). 

3.J.b.4).- Método de Newton-Raphson. Esta
técnica iterativa se'inicial iza con· la'supos~ci6n
dé la variable que se va a determinar, el método -
de Newton-Raphson es un procedimiento muy c6modo -
para c~lcular el valor aproximado de dicha vária-
ble. Lcis figuras 3.5,a y 3.5,b muestran dos puntos 
"P(xllr f(xl 1)", "Q(xR¡))" de la gráfica "f(x)", -
situados a lados contrarios del eje de las "X". 

Si "PT" es la tangente en "P". Entonces
la abscisa "xLt' "del punto "T" de intersección
de la tangente con el eje de las "X", es un valor
aproximado del punto de intersección del eje de 
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las "X", con la gr~fica, y, por lo tanto, de la 
raíz correspondiente de "f(x) = 0". 

El método de Newton determina la abscisa -
del punto •r". Para poder deter~inar la abscisa
"xt1' " las coordenadas de "P" son: 

La pendiente de la tangente "PT" es "m¡=f' 
(xl1)", y según la ecuación de la línea recta, la-
ecuación de "PT" es: ' 

"x 
de 

3.12 

Q 

Fig. 3.5 

Haciendo "y= 0" y despejando el valor de
(=xL1')", se obtiene la fórmula de aproximación 
Newton, que es: 

3.13 
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Cuando se ha encontrado el valor de "xl 1 '" 
por la ecuación 3.13 se puede reeemplazar "xL1" -
por "xll'" en el primer miembro y obtenerse: 

3.14 

como una segunda aproximación. Si se continua con 
el procedimiento hasta encontrar el valor "x~ 1kn -
que se aproxime a la raíz exacta. 

3.4).- METODO PROPUESTO. 

El m'todo de la matriz bid~~gonal, hasta -
el momento de plantearlo no tenía antecedentes de
su uso. En el caso de reactores de flujo continuó 
que es e 1 que se· trata en este trabajo, 1 as bases
se tomaron del método de la matriz tridiagonal pro 
puesto por Wang (42), y también del método de res~ 
lución propuesto por Naphtal i (37) que reportan -
buenos resultados para el caso de destilación de -
multicomponentes. El algoritmo empleado para la -
resolución se fundamenta en el modelo presentado -
por Naphtal i ya que éste hace uso del método de 
Newton (4) modificado y Wang se basa para la reso
lución de la matriz tridiagonal en el algoritmo de 
Mul ler (42), que es una variante mejorada del méto 
do de falsa posición. 

3.4.1).- Planteamiento del modelo. 

A 1 .i gua 1 que en 1 os casos de absorción y -
destilación este método es altamente numérico y di 
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fíci 1 de manejar inclusive con el ~so de calcula
doras de bolsi 1 lo. Este problema se maneja fáci 1-
mente por medio de computadoras digitales y un le~ 
guaje apropiado de programación (Fortran), con el
que se puede hacer un programa base (Simulador) 
que puede ser aplicado al diseRo de reactores, pe
ro s1n alterar su estructura original. 

El método propuesto se ha aplicado a reac~ 

tores de flujo continuo tubulares o bien a reacto
res tipo tanque agitado en serie, encontrándose 
que los resultados concuerdan con los obtenidos -
por modelo matem~ticos de resolución tradiciona- -
les. 

En el desarrollo del modelo, el proceso ma 
tem~tico es diferente a los tradicionales, por lo
que para poder obtenerlo se han hecho algunas con
sideraciones y simplificaciones al modelo que se -
obtiene de aplicar los balances de materia y ener
gía en un reactor que se esté estudiando, y ~1 

cual se le considere como un reactor real. 

Si se considerá una reacción homogénea que 
se efectua en fase líquida en un siste~a reaccio-
nante por etapas, de tal manera que el efluente de 
la primera etapa sea la alimentación a la segunda, 
la 'sal ida de la segunda etapa es la alimentación
a la tercera, y así sucesivamente, como se mues-
tra esquem~ticamente en la figura 3.6 
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..... 0 

;L 

fig. 3.6 

Las etapas mostradas en la figura 3.6, pu~ 
den presentar variantes tales como: alimentación
a cada etapa, intercambio de ca 1 or, ya sea qu i tán
dolo o sum~nistrandolo. 

Estas etapas pueden ser consideradas como
reactores que integran un sistema reaccionante, co 
mo por ejemplo reactores en serie o pequeños reac
tores tubulares conectados de tal manera que for~
men un reactor con las dimensiones apropiadas para 
poder obtener la conversión deseada. ~n ~1 caso -
de reactores en cascqda, cada etapa se equipa con
un agitador que produce una mezcla homogénea en la 
que se mantienen las concentraciones de reactivos
uniformes dentro de la etapap de manera que la co
rriente de sal ida de cualquier etapa tendrá la m1s 
ma composición que el contenido de la etapa de la
cual proviene. 

Por la dificultad que representa el obte=
ner datos reales de reactores industriales, este~ 
estudio se ha hecho en base a problemas teóricos ~ 
obtenidos en 1 ibros y artículos con la información 
suficiente para poder obtener resultados confia--
bles de los problemas en las diferentes corridas
del simulador. 
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Al igual que en el m&todo de la matriz tri 
diagonal, las ecuaciones que se tienen que resol-
ver son las que se obtienen al efectuar los balan
ces de materia y energía en la etapa j' estma, pu
diendo después general izar para todo el reactor. 

3.4.2).- Balance de materia. 

Un balance de materia aplicado en la etapa 
j'esima del sistema con respecto a cualquier reac
tivo, y en las condiciones del estado estacionario 
da por resultado la siguiente ecuación general de
diseño aplicable a cualquier reacción~ 

3.15 

que se'obtuvo en el capítulo anterior, y en donde: 

C. 
1

= Concentración de reactivo en la eta
J- pa "j-1". 

C. 
j 

r 

F. 
j 

=Concentración de reactivo en la eta
pa "j". 

-(dC/dt). =velocidad de 
1 a e t ap a J" j " ; 

. , 
reaccton en 

=Flujo volumétrico procedente de la
e t ap a "j " . 

F. 
1

= Flujo volumét~ico procedente de la
j-

etapa "j-1". 

V. 
j 

=Volumen ocupado por la mezcla reac-
cionante en la etapa "j". 
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La 
. , 

ecuac1on 3.15 es la forma más usual del 
balance de materia, y no se considerán corrientes
laterales. Pudiendose escribir para su uso como: 

3.16 

Si se introduce cualquier corriente adici~ 
nal, por ejemplo una recirculación de material, 
una corriente nueva, o una porción del flujo total 
se separa como una corriente lateral en el reac- -
tor 'j" 1 a ecuación de diseño debe tomar en cuenta
un término adicional, quedando la ecuación 3.16 de 
la siguiente forma~ 

H~-=- o-::: C~-,t"~-,- C.~ F~ +CsT"s +(~~)~V~ 3. 17 

en donde: 

e 

F 

S 

S 

concentración de reactivo en la co- -
rriente lateral. 

flujo volumétrico de la corriente la
teral, que será positivo si la co
rriente entra al sistema y negativo -
si sale. 

3.4.3).- Balance de enersía. 

Un balance de energía que tome en cuenta
las consideraciones anteriores, da por resultado -
la ecuación de diseño que se obtuvo en el capítulo 
anterior, y la cual es aplicable a cualquier reac
ción: 



en donde: 

T. 
1

, T. 
j- J 

~H . 
rj 

u 
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=temperatura de la mezcla reacc1o 
nante en la etapa "j" y "J-1" 
respectivamente. 

calor de reacción en la etapa 
, j,. 

= coeficiente de transferencia tér 
mica. 

Ah área de transferencia térmica. 

T temperatura del medio enfriante. 
a 

La ecuación 3.19 se puede transformar para 
su uso en:. 

La ecuación 3.20 incluye la posibi 1 idad de 
tener e~-&1 sistema más de una reacción, por lo 
que el término incluido en la sumatoria será el ca 
lor de reacción total generado por la reacción que 
interesa y todas las demás reacciones laterales 
que puedan ocurr1r. 

Si el balance de energía se efectua toman
do en cuenta cualquier corriente lateral, la ecua
ción 3.20 se convierte en: 

t=~ -=-e = 1J-, Cr~ -0·~-,- fj <.~ jTj -tfsC(lsTs- 2 "1-~ Vi ll \-\ '( 11 3. 21 

-u Ah.l\j-\d) 



en donde: 

F 
S 
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flujo molar de la corriente lateral,
que es positiva si la corriente entra 
al sistema y negativa si sale. 

3.5).- RESOLUCION DE LAS ECUACIONES Y METO 
DO DE CONVERGENCIA. 

En esta parte se trata la forma del método 
para resolver un sistema con "n" ecuaciones y "n"~ 
. ,. . t , 1 b 1ncogn1 as x1, xzu x3, ... , Xn como e que se o-
tiene al general izar las ecuaciones obtenidas en
la sección anterior al general izar las ecuaciones~ 
de los balances de materia y energ1a para todo el
reactor. 

'f \ = ( ')( \ ) Y..'L J '{... :~;, .) o " o J "{.. n =-O 

~ ~ ~ l '{.. 1 j '(.'J- J '{-7;¡ 0 a o ) '{.._"'- =- O 

3.22 
Ó 0 C> 

Si "X = (x 1 , x~, x3, ..• , xn)t, se tendra
entonces que "f(X) = ftx 1,x2,x3 , ••o, xn)t". De
aquí en adelante se tendrá en cuenta que 1~ if no 
S . , - - ( - } ) t, 1 t 1 o<..- oZ1r o<_ 2, o<_ 3, o o . , ~\, es e vec or -
solución de la ecuación 3.22, de manera que "f¡ 
( ;;¿__ ) = 0". 

Para poder encontrar e 1 vector '~", se n~ 
cesita un método iterativo, que de los valores más 
apropiados para que el error involucrado por el m! 
todo se minimise. A continuación se explicará el-
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método de Newton-Raphson por ser el que se uti 1 iza 
en este trabajo. 

Si pr1mero se define a: 

y a continuación la matriz 

.d LV i l'f:. \ 
d 'i..\ 

''-~ ( X ) " e o m o ~ 

\~'l~V\J \~~.$~. 
3.24 

Con la matriz , <?Cx);'._ así defin--ida;· el de
terminante ((\)(X)}es Jacobiana·del sistema 3.22 ~ 

1 d 1 t "-X - ( · ) t ,. eva ua a para e vec or - x1,x2,x3, ... , Xn .• 

La Jacobiana se puede escribir en una forma más 
e xp 1 i e i ta como ~ 

J O (X) 

lf,¡ Jlt'l'l-J<fll3J o" "' ~I)V\, 

~~~ ) 4Y~'2-J t¡/i."'3J . " ., lV:l...¡""\. 

'V~,) lp ?."2-j lf~~) o o o ~ 3¡ Y\. 

~ 

~ 

J = • 

\()V\\ 1 '-Vv-2..) ~\¡\~~ .. "'Q ~~Y\ 
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Si se define el vector "~(X)" como: 

3.25 

Con esta definición, y teniendo en cuenta
el vector inicial "Xo (x¡oux20,X30' ... , XnO)t"~ 
y haciendo que: 

en donde "~k, es el vector solución para el arre~~ 
glo de ecuaciones simultáneas~ 

3.27 

La ecuación 3.27 se obtiene al expander 
las funciones en términos de series de Tylor trun~ 
cadas en el término de primer orden. 

Si se tiene por resultado que los compone~ 
tes de "~(X)" son continuos en los alrededores 
del pun'to u;;¿", de tal manera que "f( ~) = 0", y
si e 1 determinante ( cP ( 07:..) =_O, entonces "X o" se-
encuentra cercano a 1 vector "eX." y e 1 1 í mi te Xk=O 
k--.;>0 

Una manera de resolución sería, combianndo 
la ecuación 3.25 con la ecuación 3.27 y puesto que 
"fi ( ~) = 0", se tiene: 

3.28 

Por medio del teorema del valor medio, se tiene~ 
V\ 

'V\ l~~\- \\le;¿})=- 2 lV'll.-;¿+1\\~("''"'--;¿))(y.ik~ 3. 29 
1 ::., 
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en donde: O ik 1. Si se define una matriz -

'j,t "para la que un renglon de la misma serfa: 

entonces~ 

Entonces, 1 os componentes de -1 a matriz 
11 ~(X) -)A" son diferencias del tipo ""Vij(X~)~ 
('ll.;,kt--fL~.J:)) 11 que se mantienen uniformes si e 1 vec
tor "Xb~ permanece en la región inicialmente selec 
cionadÁ 11 R11

, que se describe como: 

Puede notarse que las funciones para la etE 
pa j'esima (ecs. 3.15 y 3.18) involucran variables 
de las etapas "j 11 y "j-1". Por lo que las deriva
das parciales de las funciones de la etapa "j" re~ 
pecto a las variables de todas las demás etapas, ~ 

excepto la etapa "j" y la etapa "j-1" se anulan. -
Es decir, la estructura del Jacobiano es bidiago-
nal o casibidiagonal. Esta característica es la -
que permite un método de inversión senci 1 lo, y ad~ 

más una reducción de la memoria de alma~enaje de
la computadora. Así, para la aplicación del méto
do de Newton-Raphson pueden usarse las funciones
que se obtuvieron al plantear los balances de mate 
r1a y energía en lB etapa jvesima. 

La estructura del Jacobiano, cuyos elemen
tos se han simplificado, sería: 
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- o 
d->J...\ 

dtv\IJ.. dH~ 0 (1 

d. 'J.. \ J -;¡::¡: ,_J J 
o 

OJ 

en donde "J n es la Jacobiana resultante de apl i
car un bala~ce de materia por etapas- al reactor 
que .se est~ estudiando. Los elementos que forman
el Jacobiano, pueden ser los flujos molares o bien 
las concentraciones en cada etapa" 

De la misma manera, cuando se tiene un 
reactor en el que la temperatura juega un papel 
importante en su diseño, la Jacobiana resultante~ 

, 
ser1a~ 

(.) j <.)_)o) 
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en donde "JE" es la Jacobiana requerida para encon 
trar la solución del sistema de ecuaciones que se
obtienen al aplicar un balance de energía en cada
etapa, y cuyas variables vienen representadas por
e 1 ve e to r "T = ( T 1 , T 2, T 3, . . . , T n ) t" . 

Para poder aplicar el modelo de Newton a
la solución de un sistema de ecuaciones no 1 inea-
les, como el que se obtiene al aplicar el método -
de la matriz bidiagonal a un reactor específico, -
se requiere de las derivadas parciales de las fun
ciones 3.15 y 3.18. Estas derivadas parciales se
pueden obtener analíticamente o por un método numé 
rico conoc.ido. 

3.6).- ESTRATEGIA ~E~ERAL. 

La estrategia general seguida por el méto
do de la matriz bidiagonal, se explica, para su 
más fáci 1 comprensión por medio de un diagrama de
bloques: 
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SUPOSICION DE 
LOS PERFILES-
DE FLUJO Y TE~ 
IPFRATURA. 

1 
jSOLUCION DEL 
BALANCE DE Ml 
TERIA 

~CUAC 1 ONES - "' METODO DE 
~ 

DE CONVERGEN 
~QUILIBRIO ~lA 

--
,. 

BALANCE DE SOLUCION DEL CRITERIO-
MATERIA ... BALANCE DE DE CONVER ,. '. 

ENERGIA GENC 1 A. 

1 
FIN 

Teniendo el algoritmo empleado para la re
soluci6n de problemas concernientes con el diseño
de reactores por medio de la matriz bidiagonal, en 
el siguiente capítulo se hace la descripci6n del -
programa resultante, así como la presenta~16n de
los resultados obtenidos en la apl icaci6n del pro
grama a la soluci6n de problemas propuestos. 
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NOMENCLATURA 

E. = Balance de energfa en la etapa 1 " 1 

F = Función. 

J La matriz Jacobiana. 

M. = Balance de materia en la etapa 1 • 
1 

X Variable independiente. 

X = Vector de las variables desconocidas en 1 as -
diferentes etapas. 

y Variable dependiente. 

~ = Vector de incrementos para la 
• .1' 

del-correcc1on 
vector de variables por determinarse. 



85 

CAPITULO IV 

DESCR 1 PC.I ON DEL PROGRAMA Y RESULTADOS 
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Para poder resolver el modelo resultante,
fue necesario hacer un programa de computación. 
Este programa es capaz de resolver problemas con-
cernientes con el dise~o de-reactores -de flujo con 
tinuo siempre y cuando se emplee el modelo unidi-
mensional para el diseño de reactores. 

El programa ayuda a explorar -alternativas
de resolución. Al simulador no se le puede pregu~ 
tar: ¿Cómo se construirá un reactor?Jsino ¿Cómo 
trabajará el reactor bajo las condiciones que se
han establecido para su simulación?. Existen mu-
chas formas para diseñar un equipo, en las cuales
hay que considerar varias condi~jónes de operación 
y balancear varias metas diferentes y a veces 
opuestas. El ~im-uTador no puede enumerar las con
diciones de deseño, o de operación que se investi
gan. Por lo general lo que puede ofrecernos es 
una ayuda al predecir las consecuencias que las v~ 
riables asignadas pueden tener al estarse haciendo 
el estudio previo de un reactor químico. 

4.1).- DIAGRAMA DE FLUJO. 

El diagrama de flujo que representa la se
cuencia de cálculos de este método propuesto para
real izar la simulación de un proceso de conversión 
por medio de un equipo de flujo continuo se encuen 
tra dado por la figura 4.1. 
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4.2).- ANALISIS DEL DIAGRAMA DE FLUJO. 

Algunas caracterfsticas del programa son: 

1).- Poder resolver procesos isotérmicos,
adiabáticos y no-adiabáticos. 

2).- Adaptable a todos los tipos de reacto 
res de flujo continuo (Reactores en: 
cascada y tubulares). 

3).- Maneja fase lfq~ida o gaseosa. 

4).- El proceso de convergencia que apare
ce en el diagrama de fiujo uti 1 iza el 
método de prueba-error, y las compara 
ciones que se hacen aplicando un mar
gen de error, pueden ser'~amQiadas 
( Criterio de ~on~e"rgenc i a). 

5).- Poder determinar la conversión y la -
temperatura en cada e~apa, dando un -
perfi 1 de conversión y temperatura. 

6).- Se puede determinar la caída de pre-
sión si se proporciona el modelo para 
el cálculo. 

7).- Selección del número de etapas desea
das en el proceso de cálculo, de 
acuerdo al tamaño de la etapa (Esto
implica seleccionar el número de eta
pas en el sistema). 
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4.3).- Sección de lectura. 

El conjunto de datos que se debe alimentar 
para cada problema es: 

1).- Número de componentes alimentados. 

2).- Número de componentes de que consta -
el sistema. 

3).- Número de etapas. 

4).- Número de reacciones que se efectuan
en el sistema. 

5).- Clave para poder manejar gases o lí-
quidos. 

6).- Temperatura de la alimentación. 

7).- Temperatura base. 

8).- Factor de conversión para uti 1 izar 
sistemas de unidades ingles o métri--
co. 

9).- Moles. totales alimentados. 

10).- Volumen de cada etapa. 
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(PR 1 NC 1 P 10 . 
r·~. 

LEER: TEMPERATURA -
INICIAL, PRESION, -
VOLUMEN, ALIMENTA~~ 
C 1 ON, No. DE ETAPAS 

ETC. 

Tk - - - -To + k ?(- T 

T 
sj 

__ ,__...,.,__._ ___ T. 
J 

Q. ------""""-=--- Qo J 
V. _____ C>a _____ 

V o J 

X. 
1, j 

...,._,_, _______ ~ 1/n 

' 
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A. 
______ _. _________ 

-!.~1--( 1-x. .)RNAO. 
1 1 J 1 

A. 
1 1 j 

--------------1. 

A .. 1 ---------.---=-.,.,-
JIJ-

--=------c..- -(1-X."'o.) 
1 1 J 

ENCONTRAR LOS VALORES 
INICIALES DE LOS FLU-
JOS MOLARES o DE LAS-
CONCENTRACIONES. 

~ 



CALCULAR LOS FLUJOS 
MOLARES O CONCENTRACIO 
NES INICIALES PARA QUE 
SIRVAN COMO BASE INIC. 

3 

DETERMINACION DE LA 
PRESION QUE TIENE CA
DA ETAPA EN EL CASO -
DE CAlDA DE PRESION. 

DETERMINACION DE LAS
VELOCIDADES DE REAC-
CION QUE HAY EN CADA
ETAPA. 

1 

0 

91 
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APLICACION DEL ALGORIT-
MO PROPUESTO A LOS BA--
LANCES DE MATERIA Y -
ENERGIA. 

RESOLUCION DE LA MATRIZ 
BID1AGONAL RESULTANTE-
PARA LA DETERMINACION-
DE LOS INCREMENTOS. 

RNA. . <;..------------
1 'j+l 

---------RNA. . + oc . 
1, j j 

-- -· 

CALCULO DE LOS NUEVOS-
FLUJOS MOLARES PARA -
EFECTUAR EL SIGUIENTE-
CALCULO ITERATIVO. 

l-

® 



NO 

CALCULAR LA ENTALPIA -
QUE VA CON LA CORRIEN
TE DE LA ALIMENTACION. 

93 
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. ""CALCULO DEL CALOR 1 N-
TERCAMB 1 ADO CON LOS -
ALREDEDORES. 

DETERMINACION DE LA 
ENTALPIA DE TODOS LOS 
COMPONENTES. 

CALCULO DE LAS VELOCl 
DADES DE REACCION Y -
SUS DERIVADAS. 

CALCULO DEL CALOR DE 
REACCION GENERADO POR 
LAS DIFERENTES REAC--
ClONES. 

1 

® 



MATENG: -+-~ = 
J 1 11 .l EC. 3.20 

MATENG. = 
j,j 

d EC. 3.20/dT. 
j 

MATENG .. 1 j,j- = 

d EC. 3. 20/dTj_ 1 

DETERMINACION DE LOS IN 
CREMENTOS PARA LA CO~ -
RRECCION DE TEMPERATU--
RA. 

1 

@ 

95 
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T .+l . = T. .+ T 
1 ,j l,j 
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ESCRIBIR RESULTADOS 



SUBRUTINA BIDIAG. 

A ------------1, n+1 

A. . ------------J,J-1 
-------A. . /A. . 
. j,J-1 j,j 

A. .+
1 

---A·. + 1/A. ·. 
J,J J,n J,J 

A. 
j, n+1 

A.. +1 A A . 
J' n - . . 1 . 1 1+1 . j,j- j- ,n,; 

98 



X. ----------------
J 

A. + J,n 1 

99 
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11).- Moles y fracción mol de cada compo-
nente en la alimentación. 

12).- Factores para calcular las 9onstan-
tes de reacción y equi.l ibrio de cada . ,. 
reacc1on. 

13).- Presión a la entrada del reactor. 

14).- Flujo volumétrico de ta alimenta-. , 
c1on. 

15).- Número de reacciones .independientes. 

16).- Valor del perfodo de tiempo para el
caso de tener desactivación del cata 
1 izador. 

17).- Calores de reacción de las reaccio-
nes que se 1 levan a cabo. 

18).- Valores de los incrementos de las ca 
pacidades calorfficas para el caso -
de que el calor de reacción sea de-
pendiente de la temperatura. 

19).- Constantes para poder determinar las 
capacidades calorfficas. 

20).- Tipo de proceso que se efectua. 

21).- Tipo de pres1on que va a tener el 
sistema (Constante o variable). 

22).- Nombre de los componentes. 

23).- Formato para la si1 ida de los resul
tados. 

24).- Calor suministrado por los alrededo
res (Para el caso de que sea consta~ 
te). 
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25).- Temperatura del medio enfriante. 

26).- Coeficiente de transferencia térmi--
ca. 

27).- Area de transferencia térmica • 

28).- Incremento de temperatura para 
cial izar los cálculos. 

4.4).- CAMBIOS DE VARIABLE._ 

. ~~ .... 
1n1-...,.. 

Para un proceso de cálculo como el que 
aquf se describe, es necesario tomar un punto de -
arranque para iniciar los cálculos y ya especific~ 
da esta base, trabajar como se hace en todos los -
métodos de prueba-error, en este caso el punto de~ 
arranque requiere de incrementos de temperatura y
concentración, a continuación real iza una serie de 
cálculos (Balances de materia y energfa), para ob
tener las condiciones en que se encuentran lasco
rrientes en cada etapa, después de obtener estas -
condiciones las toma como punto base y 1 leva a ca
bo una nueva serie de cálculos, hasta obtener el -
resultado correcto de la alternativa de operación
que se está estudiando. 

Por esta razón, es necesario uti 1 izar los
cambios de vari~ble después. de cada cálculo, asf,
los valores que se obtienen después de un cálculo, 
desplazan a los valores de la iteración anterior. 



102 

4.5).- PROBLEMAS EN QUE SE PROBO EL METODO 
PROPUESTO. 

Con el fin de comprobar el buen funciona-~ 
miento del prcgrama, para asegurarse de que el al
goritmo está bien desarrollado, se resolvieron una 
serie de problemas, que se encuentran en la 1 itera 
tura (Ref. 4,16,23, etc). 

Después de la resolución de los-~roblemas
tratados, se hizo una comparación de los resulta-
dos obtenidos por medio del método de la matriz bl 
diagonal con otros métodos tradicionales, como 
son: Método de Euler para resolución de ecuaciones 
diferenciales, Runge Kutta, y para el caso de rea~ 
tores en cascada comparación con los métodos gráfl 
co y algebraico. 

Los datos que se obtuvieron en la 1 iterat~. 
ra, en ocasiones no se encuentran co~pletos sino
que hay que calcularlos o buscarl~s en otras fuen
tes de información, como por ejemplo, el caso de
los coeficientes de transferencia térmica que se -
obtienen por métodos tradicionales que se encuen-
tran en la 1 iteratura (refs. 12 y 18). 

A continuación se dan los enunciados de 
los problemas, ast como los resulta~os y ciertas -
observaciones que se obtienen al anal izar o compa
rar los resultados obtenidos con los resultados 
que dan las fuentes de información o con otro métQ 
do de resolución. Para esto fue necesario hacer -
un programa de computación para poder resolver al~ 
gunos de los problemas planteados y hacer las com
paraciones convenientes. 
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PROBLEMA NUMERO 1. 

La pirol isis de etano se 1 leva a cabo en~ 
un reactor con un rango de temperaturas de 1200- -
1700 °F y se representa por la reacción qufmica -
irreversible: 

Al reactor se alimentan 1800 lb/h. de eta
no con una temperatura de 1200°F. Los tubos del -
reactor son de 4.026 pulgadas de diámetro interno. 

El calor proporcionado al reactor es sumi
nistrado por un quemador a una velocidad de $000 -
Btu,/h-pie2. El tubo carece de obstrucciones in-
ternas (Por ejemplo, algGn cata! izador), y la caf
da de presión a lo largo de los tubos del reactor
se puede considerar despreciable. La presión me-
dia a lo largo de los tubos del reactor se puede -
considerar de 30 psia. Si se considera flujo ta-
pón, calcular la longitud requerida para obtener = 

un 75% de conversión de etano a eti leno e hidróge
no. 

Re su 1 tádos. 

Este problema se resolvió por medio de la
matriz bidiagonal y también con un sistema de reso 
lución de Euler. 

Los resultados obtenidos por medio de la
matriz bidiagonal y los obtenidos por los otros 
métodos son practicamente los mis~os aunque para -
este caso los tiempos de resolución empleados por-
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PROBLEMA NUMERO 1. 

La pirol isis de etano se 1 leva a cabo en~ 
un reactor con un rango de temperaturas de 1200- -
1700 °F y se representa por la reacción qufmica -
irreversible: 

Al reactor se alimentan 1800 lb/h. de eta
no con una temperatura de 1200°F. Los tubos del -
reactor son de 4.026 pulgadas de diámetro interno. 

El calor proporcionado al reactor es sumi
nistrado por un quemador a una velocidad de 5000 -
Btu,/h-pie2. El tubo carece de obstrucciones in-
ternas~(Por ejemplo, algGn cata! izador), y la caf
da de presión a lo largo de los tubos del reactor
se puede considerar despreciable. La presión me~
dia a lo largo de los tubos del reactor se puede
considerar d~ 30 p~ia. Si se considera flujo ta-
pón, calcular la longitud requerida para obtener = 

un 75% de conversión de etano a etileno e hidróge-
no. 

Resultados. 

Este pr~blema se resolvió por medio de la
matriz bidiagonal y también con un sistema de reso 
lución de Euler. 

Los resultados obtenidos por medio de la
matriz bidiagonal y los obtenidos por los otros 
métodos son practicamente los mismos aunque para -
este caso los tiempos de resolución empleados por-
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la computadora son diferentes. El método de lama 
triz bidiagonal resulto más estable aunque empleo
un poco más de tiempo de "CPU". 

A continuaci6n se da la tabla 4.1, en la
que se pueden ver algunos resultados con los que ~ 
se pueden hacer domparaciones para poder evaluar 
el método de la matriz bidiagonal. -

TABLA 4.1 

Los tiempos de "CPU" (Control Process UniB 
que emplea la computadora por los diferentes méto
dos de resoluci6n son: 

Método de Euler------------~----3.818 segs. 
Método de Runge-Kutta---=-------5.316 segs. 
Método de la matriz bidiagonal--

Número de Etapas Tiempo (Segs.) 

2 1.5 
4 1.9 
6 2.3 
8 2.6 

10 3.0 
12 3.5 
14 3.7 
16 4.1 
18 5.2 
20 6.7 
22 7.1 
30 16.2 
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la computadora son diferentes. El método de lama 
triz bidiagonal resulto más estable aunque empleo
un poco más de tiempo de "CPU". 

A continuación se da la tabla 4.1, en la~ 
que se pueden ver algunos resultados con los que~ 
se pueden hacer domparac1ones para poder evaluar -
el método de la matriz bidiagonal e -

TABLA 4.1 

Los tiempos de "CPU" (Control Process Uni~ 
que emplea la computadora por los diferentes méto~ 
dos de resolución son~ 

Método de Euler------------~----3.818 segs. 
Método de Runge-Kutta-----------5.316 segs. 
Método de la matriz bidiagonal-...: 

Número de Etapas Tiempo (Segs.) 

2 L5 
4 1.9 
6 2.3 
8 2.6 

10 3.0 
12 3.5 
14 3.7 
16 4.1 
18 5.2 
20 6.7 
22 7.1 
30 16.2 
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Los flujos molares y las temperaturas en-
cada etapa son: 

EULER MATRIZ BIDIAGONAL 

Etapa Moles de Temperatura Moles de Temperatura 
Etano Etano 

1 60.000 922.22 59.742 968. 14 
2 59.967 97 3. 72 58.827 999.25 
3 59.638 1017.72 57 n 199 1015.1 
4 57.682 1023.39 . 55.168 1022.6 
5 54.839 1027.64 52.970 1026.6 
6 52.767 1029.48 50.711 1029.3 
7 50.031 103L 54 48.433 1031.6 
8 47.867 1034.38 46.148 1033.8 
9 45.221 1036.11 43.864 1035.9 

10 42.983 1038.12 41.581 1038.1 
11 40.409 1039.39 39.301 1040.4 
12 38. 120 1042.17 37.025 1042.7 
13 35.606 1044·78 34.7 54 1045.1 
14 33.281 1048.94 32.488 1047.5 
15 30.817 1050.44 30.227 1050.1 
16 28.474 1053.12 27.07 4 1052.9 
17 26.052 1056.56 25.794 1055.7 
18 23.707 1060.28 23.493 1058.8 
19 21.325 1063.33 21.269 1062.1 
20 18.925 1067.34 19.054 1065.6 
21 16.657 1071. 17 16.866 1069.5 
22 14.361 1075.33 14.694 1073.7 
23 12.549 1078.5 
24 10.439 108 3. 9 
25 8.3768 1090.2 
26 6. 3823 1097.9 
27 4.4894 1107.4 
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Etapa Moles de Temperatura Moles de Temperatura 
Etano Etano 

28 2.7605 1120.1 
29 1.3128 1138.2 
30 0.3772 1165.7 

En este problema se ~uede observar que con 
forme se aumenta el número de etapas se incrementa 
el tiempo de "CPU" de la computadora. 

En el método de resoluci6n de Euler el 
error involucrado por el método se hace mayor en-
tre más grande es el valor del incremento. En el
uso del método de Euler se presentan tambien osci
laciones en el momento de efectuar los cálculos-
debido a que la temperatura al inicio del incremen 
to se considera que permanece constante en todo el 
incremento. En el 'método de la matriz bidiagonal 
este fenómeno es menor debido a que por medio de -
este procedimiento lo que se hace es suponer la 
temperatura en el incremento y no en inicio del 
mismo, como en los casos de resolución por int~gr~ 

ción. 

En la gráfica 4.1 se marcan los resultados 
por los diferentes métodos con lo que se puede 
ver de una manera más faci 1 las pequeAas diferen-
cias en los resultados obtenidos. 
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PROBLEMA NUMERO 2. 

Una reacción qufmica irreversible se va -
a 1 levar a cabo en un reactor tipo tanque agitado" 
La reacción es de primer orden con respecto al 
reactivo "A"p la cual posee un calor de reacción
de 3 0000 BTU/Ib. mol. 

Considerando las pérdidas de calor despre
ciables, y las densidades constantes, determinar-
1 a conversión cuandQ ... s.e ti.ene un reactor de 48 
pies cúbicos. 

Para poder controlar la temperatura el 
reactor posee un sistema de enfriamiento para po--
der remover el calor generadoD Este sistema mane-
ja agua que se encuentra a una temperatura de 530-
0R y se puede considerar que permanece constante a 
lo largo del sistema de enfriamiento. La constan
te de velocidad viene dada por: 

k= 7.08 E 10 Exp ( -30000/R T) 

Resultados. 

Los resultados obtenidos en la resolución
del problema propuesto por Luyben (Ref. 10), se;~ 
presentan en la tabla 4.2, así como en la gráfica-
4.2, en donde se ~ueden hacer varias observaciones 
de como trabaja el método de la matriz bidiagonal. 
El tipo de tratamiento que se hace para poder sa-
car algunas conclusiones más del tipo de resolu-
ción propuesto muestra como influye el número de
etapas seleccionadas para representar un mrsmo vo
lumen de reactor. 
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TABLA 4.2 

Las concentraciones del reactivo "A", y la 
temperatura en cada etapa son~ 

Número de etapas = 4. 
Volumen de cada etapa= 12 pies3 

Runge-.Kutta Matriz Bidiagonal 

Etapa Concentra Temperatura Concentra Temperat~ 
ción de A ción de A ra 

1 0.36141 610.6372 0.37424 609.22 
2 o o 27271 606.5995 o. 28908 .606.01 
3 0.21339 602.8013 0.23005 602.69 
4 0.17039 600.4749 0.18634 600.54 

Si se cambian las condiciones~ 

Número de etapas = 10 
= 4.8 pies3 Volumen de cada etapa 

Etapa Concentra Temperatura Concentra Temperat~ 

ción de A ción de A ra 

1 0.42982 612.1841 0.43878 610.14 
2 o o 36426 614.6083 0.38080 612.29 
3 0.31367 611.8807 0.33370 610.42 
4 0.27525 608.3194 0.29623 607.66 
5 0.24484 605.4701 0.26593 605.28 
6 0.21975 603c4419 0.24042 603.48 
7 0.19846 602.0049 0.21849 602. 15 
8 0.17988 600.9481 0.19631 601.14 
9 0.16361 600.1341 o. 1~234 600 ·?e? 

10 o. 14917 599.4815 o. 1 7 20 599. 
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Continuación de la tabla 4.2 

Si ahora se escoge un volumen de etapa me-
nor, se tiene: 

Número de etapas = 25 
Volumen de cada etapa= 1.92 pies3 

Etapa Concentr_Q Temperatura Concentr~ Temperat~ 

ción de A ción de A ra 

1 0.47431 607.5764 0.47709 606.46 
2 0.44945 610.1526 0.45109 610.93 
3 0.42176 613.8309 0.42378 613.69 
4 0.39488 614-7691 o. 39696 614.88 
5 0.37079 614. 1719 0.37196 614-74 
6 0.34553 613.4897 0.34646 613.67 
7 0.32405 612.1361 o. 329 54 612.10 
8 0.31276 610.6844 0.31196 610.39 
9 0.29897 609.0581 0 .. 29633 608.74 

10 0.28609 607.5779 0.28232 607.28 
11 0.26369 606.0481 o. 26960 606.02 
12 0.25246 604.8211 o. 25796 604.97 
13 0.24214 603.8366 0.24720 604.09 
14 0.23259 603.0384 ··0.23719 60 3. 35 
15 0.22369 602.3805 0.22782 602.72 
16 0.21934 601.8279 0.21901 602.18 
17 0.21149 601.2548 0.21071 601.71 
18 0.20008 600.9425 0.20285 601.30 
19 0.19396 600.5777 0.19539 600.93 
20 0.18641 600.2506 o. 18831 600.60 
21 0.18009 599.9544 0.18156 600.30 
22 o. 17 407 599.6837 0.17513 600.02 
23 o. 16834 599.4347 0.16899 599.77 
24 0.16287 599.2044 0.16313 599.53 
25 0.15765 598.9914 0.15711 599.31 
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Como se puede observar en la gráfica 4.2,
el modelo de la matriz bidi~gonal para la resolu-
ción de reactores se comporta como si se estuviera 
uti 1 izando uno de los métodos tradicionales para -
la resolución de un reactor tubular ideal, esto SQ 

lamente sucede cuando el nGmero de etapas selecci~ 
nadas para cubrir el volumen de reactor es grande. 
Este tipo de comportamiento es lógico ya que es 
una cascada de reactores (Reactores en serie) de -
tanque agitado ideales, al aumentar el nGmero de -
reactores su comportamiento se aproxima al de un -
reactor tubular ideal. 

El modelo de la matriz bidiagonal no pre-
senta problemas. de convergencia ni de estabi 1 idad
del método matemático, pero el número de Runge- K~ 

tta si los presenta sobre todo cuando el nGmero de 
incrementos seleccionados es pequeño, ya que ento~ 
ces el volumen del incremento será erande y condu
cirá a que el error involucrado por el tipo de 0e
solución numérica sea mayor. 

PROBLEMA NUMERO 3. 

Se planea diseñar una planta piloto para
la producción de cloruro de al i lo. Los reactivos
constan de 4 moles de propi leno/mol de cloro y en
tran al reactor a 200 °C. La longitud del tubo se 
tiene que calcular y el diámetro es de 2 pulg. DI. 
Si la alimentación combinada es de 0.85 lb. mol-h., 
determinar la conversión a cloruro de al i lo en fun 
ción de la longitud del tubo. Se puede suponer 
que la presión es constante e iéual a 29.4 psia. 
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Los reactivos se precalentarán a 200 °C 
por separado y se mezclarán a la entrada del reac
tor. A esta temperatura, los problemas de explo
sión durante el mezclado son pocos~ El reactor -
estará enchaquetado con eti lengt icol a ebullición, 
para que la temperatura en el interior de la pared 
sea constante e igual a 200 °C. El coeficiente de 
transferencia de calor en el interior es de 5 Btu/ 
h~pie2_o F. 

Las reacciones que toman lugar en la for-
mación de cloruro de al i lo son: 

ción: 

Cl 2 + c
3

H6 

2) CJ
2 

+ c
3

H6 

CH2=CH-CH 2Cl + HCI 

CH 2-CI-CHCI-CH
3 

Los calores de reacción se dan a continua-

Reacción 1 AH 26700 Ca l./gr. mol 

Reacción 2 ~H 44000 Cal ./gr. mol 

Las velocidades de reacción propuestas 
(Ref. 15) para las dos reacciones son: 

r
1 

206000 Exp (-27200/RT)pC 3 H 6~Cl 2 
r 2 = 11.7 Exp (-6860/RT)pC H Pcl 

- 3 6 2 

en donde r 1 y r2 están dados en lb. mol de Cl2 co~ 
vertido por hora por pie c6bico, "p" en atmósfera~ 
y "T" en grados Rankine. 
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Resultados. 

Los resultados que se obtuvieron ~n la re
soluci6n de este problema, se presentan en la ta-
bla 4.3, ~sf como en la gréfica 4.3. Los resulta
dos que-se dan, son los que se obtiene por medio -
del m6t~do de· la matriz bidiagonal. 

TABLA 4.3 

Etapa MoJes de Cloro Mciles de P~opi leno Temperat~ 
ra 

1 
2 
3 
4 
5 
6 
7 
8 
9 

10 
11 
12 
13 
14 
15 
16 
17 
18 
19 
20 
21 

0-.166693 
0.16388 
o. 16087 
0.15788 
0.15493 
0.15201 

-0.14912 
o. 14626 
O a 14342 
o. 14064 
0.13787 
0.13524 
0.13245 
0.12978 
o. 12715 
o" 12456 
0.12200 
0.11947 
0.11697 
0.11451 
0.11209 

0.67993 
o. 67 388 
0.67087 
0.66788 
0.66493 
0.66201 
0.65912 
0.65626 
0.65343 
0.65064 
0.64787 
0.64514 
0.64245 
0.63979 
0.63715 
0.63456 
0.63200 
0.62947 
0.62697 
0.62451 
0.62200 

863.41 
874.50 
884.73 
894.17 
902.89 
910.93 
918.32 
925.12 
931.35 
937.03 
942.20 
946.86 
951.03 
954.7 4 
957.99 
960.80 
963.17 
965.13 
966.67 
967.82 
968.59 
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Continuación de la tabla 4.3 

Etapa Moles de Cloro Moles de Propi leno Temperat~ 
ra 

22 0.10970 0.61970 969.34 
23 o. 107 34 0.61734 968.77 
24 o u 10502- 0.61502 967.24 
25 0.10273 0.61273 966" 14 
26 0.10047 0.61047 964.74 
27 0.098249 0.60825 963" 12 
28 0.096062 0.60606 961.30 
29 0.093909 0.60391 959.30 
30 0.091789 0.60179 957" 15 
31 0.089703 o. 599.70 954.86 
32 0.087651 0.59765 952.47 
33 0.085632 0.59563 949.99 
34 0.083646 0.55)365 947.94 

,35 0.081696 0.59169 944.84 
36 0.079775 0.58977 942.21 

Observaciones. 

' 
El comportamientó seguido por este tipo de 

reactor tubular, es muy parecido al que se tendría 
si el reactor se resolviera por un método tradicio 
nal de resolución (Euler o Runge-Kutta). Como en: 
la resolución del problema el valor de la etapa es 
muy pequeño, 1 os resu 1 tados son prácticamente 1 os
mismos que si se uti 1 izara un método en donde se -
empleen incrementos de volumen. 
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PROBLEMA NUMERO 4. 

La reacción " 2A ============ C + D ", se 
1 leva a cabo en una batería de reactores agitados~ 
en serie en la que el reactivo "A" se alimenta con 
una velocidad de flujo de 100 pies3jh. La concen
tración inicial de "A" es de 1.5 lb. mol/pie3 y 
las de "C" y "D" son iguales a cero. La constante 
de velocidad de la reacción es igual a 10 pies3/h
l 1 • mo 1 ,_ y 1 a constante de equ i 1 i br i o termod i náml_. 
ca de reacción es igual a: " K = 16 ". Calcular
el nGmero de reactores para ob~ener un 80% de con-. , 
vers1on. 

Comentario. 

Este problema lo resuelve Walas (Ref. 16)
por el método de gráficar la velocidad de reacción 
contra la concentración de "A", obteniendo los si
guientes resultados~tal y como se muestra en la 
gráfica 4. L 

Etapa 

1 
2 
3 
4 

Concentración de 
A 

0.94 
0.67 
0.52 
0.42 

El problema también fue resuelto por medio 
del programa resultante. Los resultados que se ob 
tuvieron son~ 
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Etapa 

1 
2 
3 
4 

Concentración de 
A 

0.94550 
0.67402 
0.52195 
0.42902 

Tiempo de "CPU" 1.300 segs. 
Volumen de cada etapa= 6.27 pies3 

Observaciones. 
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Como se puede ver los resultados que se o~ 
tienen por un método gráfico (Refs. 16 y 26) y los 
obtenidos por el método propuesto son muy pareci-
dos, aunque hay que hacer notar la precisión que -
da el método de la matriz bidiagonal, así como el
ahorro en tiempo de resolución, lo cual representa 
una gran ventaja ya que el tratamiento matemático
que se le da en el modelo desarrollado y el uso de 
una computadora abaten el tiempo de resolución. 
Si el problema se resuelve como lo hace Walas 
(Ref. 16), se necesita hacer una gráfica en la que 
se represente la velocidad de reacción contra la
concentración de reactivo tal y como se muestra en 
la gráfica 4.4, lo cual implica que el tiempo de -
resolución se haga mayor y un poco más dificulto-
so. 

PROBLEMA NLMERO 5. 
\ ... 

La hidrogenación de eti leno se va a 1 levar 
a cabo en un reactor tubular catalítico no isoter-
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mo; el catalizador se desactiva conforme la reac--
. , 

c1on ocurre. 

El producto que se va a obtener al real i~
zar la hidrogenación va a ser etano. El catal iza~ 
dor que se emplea es una combinación de níquel-al~ 
m1n1o. La constante de velocidad de reacción vie
ne dada por "k= 4.6 Exp (-5840/T) " a la presión 
atmosférica y un rango de temperatura de 50-120 
°C. La desactivación del catalizador a temperatu
ras abajo de los 100 °C se puede describir por una 
ley de decaimiento de primer orden de la siguiente 
manera~ 

d El/dt = 1.0E+11pC H Exp(-12500/T) 9 
2 4 

Para poder resolver este problema se s1- -
guió el modelo unidimensional para reactores cata-
1 íticos 8 introduciendo también el modelo de desac
tivación del catalizador que se menciona en el en
cabe'zado de 1 prob 1 ema. A 1 introducir un mode 1 o de 
desactivación, el sistema de ecuaciones que se 
tiene que resolver aumenta, con lo que el modelo -
se complica un poco pero sin afectar el algoritmo
del programa que se hizo, ya que éste es capaz de
aceptar tal modificación. 

Los resultados que se obtuvieron son: 

Cuando se define al problema de la s1gu1e~ 
te forma: 

N6mero de etapas = 20 

Alimentación = 0.55365 lb mol/h. 



Temperatura de la al imentaci6n 

Tiempo de desactivaci6n = 10. 

Volumen de cada etapa= 7.222 E-3 

323 oc. 
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Número de iteraciones que se real izan en:. Balance
de materia= 13, Balance de Energía 35. 

Etapa 

1 
2 
3 
4 
5 
6 
7 
8 
9 

10 
11 
12 
13 
14 
15 
16 
17 
18 
19 
20 

TABLA 4.5 

Moles de eti leno 

o. 082685 
0.079605 
0.076575 
0.073557 
0.070582 
0.067494 
0.064437 
0.061315 
0.058248 
0.055109 
0.051934 
0.048721 
0.045468 
0.042171 
0.038882 
0.035435 
0.031989 
0.028486 
0.024923 
0.021298 

Temperatura 

33L31 
33L31 
332.51 
333.10 
333.44 
333.67 
333.87 
334.08 
334.30 
334.55 
334.82 
335.12 
335.45 
335.80 
336.17 
336.57 
337.00 
337.46 
337.9 5 
338.46 

Si se cambian algunas de las condiciones -
en las que opera el reactor, se obtiene: 



NGmero de etapas = JO. 

Al imentaci6n = 0.5365 lb. mol/h. 

Temperatura de la al imentaci6n = 323 °C 

Tiempo de desactivación del catalizador 15. 

Volumen de cada etapa= 0.00722 pies3 

NGmero de iteraciones que se re a 1 izan: BM = 47, 
BE = 54. 
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Etapa Moles de Eti leno Temperatura 

1 0.083461 329.52 
2 0.081266 331.35 
3 0.079112 331.89 
4 0.076952 332.10 
5 0.074772 332.23 
6 0.072569 332.34 
7 0.070341 332.44 
8 0.068087 332.55 
9 o. 065807 . 332.66 

10 0.063500 332.78 
11 0.061164 332.90 
12 0.058797 333.03 
13 0.056399 333.16 
14 0.053968 333.30 
15 0.051502 333.50 
16 0.048998 333.61 

"17 0.046456 333.76 
18 0.043871 333.94 
19 0.041244 334.12 
20 0.038569 334.31 
21 0.035846 334.52 
22 0.033070 334.7 3 
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TABLA 4.6 

Etapa Moles de Acet i 1 eno Temperatura Presión 

1 265.86 432.60 1.4975 
2 257.47 442.42 1.4950 
3 248.55 452.25 • 1.4922 
4 239.24 461.44 1.4894 
5 229.7 5 470.50 1.4863 

-~ 220.24 478. 16 1.4831 
7 210.87 484.41 1.4796 
8 ---c·201. 7 5 489.06 1.4750 
9 192.94 492.05 1.4722 

10 184 D 50 493.43 1.4682 
11 176.44 493.31 1.4641 
12 168.76 491.98 1.4598 
13 161.46 489.31 1.4553 
14 154.56 485.81 1-4507 
15 148.04 48L56 1.4458 
16 141.91 476.76 1.4404 
17 136.17 471.37 1.4358 
18 130.80 466.17 1.4305 
19 125.79 460.69 1.4251 
20 121.14 455.27 1.4195 
21 116.80 450.01 1.4139 
22 112.78 445.00 1.4081 
23 109.04 440.29 1.4022 
24 105.55 435.94 1.3961 
25 102.30 431.95 1.3899 
26 99.253 428.34 1.3837 
27 96.399 425.09 1.3772 
28 93.715 422.20 1.3707 
29 91.183 419.63 1.3641 
30 88.787 417.36 1.3573 
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Tiempo de desactivación del catalizador = 0.5 

Número de iteraciones que se real izan en los balan 
ces de: BM = 28 BE = 18 

El tiempo de "tPU" 9.601 segs. 

Los resultados obtenidos en la segunda co
rrida son: 

Etapa 

1 
2 
3 
4 
5 
6 
7 
8 
9 

10 
11 
12 
13 
14 
15 
16 
17 
18 
19 
20 
21 
22 
23 
24 
25 

Moles de Acetileno 

265.95 
257.71 
249.02 
240.03 
230.94 
221.91 
213.06 
204.48 
196.20 
188.25 
180.62 
173.31 
166.31 
159.63 
153.27 
147.23 
141.52 
136.13 
131.05 
126.30 
121.84 
117.67 
113.76 
110.11 
106.70 

Temperatura 

432.44 
442.01 
451.45 
460.42 
468.55 
475.50 
481.03 
485.05 
487.57 
488.67 
488.51 
487.25 
485.05 
482.07 
478.47 
474.37 
469.92 
465.24 
460.43 
455.60 
450.84 
446.23 
441.83 
437.69 
433.84 

Presión 

1.4976 
1.4950 
1.4923 
1.4894 
1.4864 
1.4823 
1.4798 
1.4763 
1.4726 
1.4687 
1.4647 
1.4605 
1.4562 
1.4517 
1.4471 
1-4423 
1.4374 
1.4323 
1.4271 
1.4218 
1.4163 
1.4107 
1.4050 
1.3991 
L3931 
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Etapa Moles de Acet i 1 e no Temperatura Presión 

26 103.49 430.30 1.3870 
27 100.48 427.07 1.3808 
28 97.967 42L51 L3680 
29 94a967 42L51 1.3680 
30 92.435 419 n 15 1.3608 

Los resultados obtenidos en la tercera corrida 
son: 

Tiempo de desactivación del catalizador= 5"0 

Número de iteraciones que se real izan en los balan 
ces de~ BM = 40, BE = 66. 

Tiempo de "CPU"= 19.404 segs. 

Etapas. Moles de Acetileno Temperatura Presión 

1 267.38 430.11 L4976 
2 260.96 436.55 L4951 
3 254-71 442.13 1.4924 
4 248.62 446.75 1.4898 
5 242.73 450.43 1.4870 
6 237.04 453.20 1.4841 
7 231.54 455.18 1.4812 
8 226.19 456.47 1.4781 
9 220.99 457.20 1.47 50 

10 215.91 457.45 1.4718 
11 210.92 457.33 1.4686 
12 206.62 456.90 1.4653 
13 201.19 456.22 1.4619 
14 196a44 455.33 1.4584 
15 191.75 454.27 1.4548 
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Etapa Moles de Acet i 1 eno Temperatura Presi6n 

16 187.12 453.08 1. 4512 
17 182.57 451.77 1.4475 
18 1~08 z~.-5tJ.-3 6 1 . zJ.-zi.J7 
19 173.66 448.87 1.4398 
20 169.32 447.31 1. 4358 
21 165.07 445.69 1.4317 
22 160.89 444.02 1.4275 
23 156.81 442.32 1.4233 
24 152.82 440.57 1. 4189 
25 148.93 438.81 1.4145 
26 145. 14 437.04. 1.4099 
27 141.45 435.26 1.4052 
28 137.87 433.50 1.4005 
29 134.40 431.75 1.3956 
30 131.03 430.02 L 390.2 

Comentario. 

De acuerdo al modelo de resolución que pr2 
pone Ogunye (Ref. 37) para este problema, se obse~ 
va que cuando aumenta el tiempo de desactivaci6n -
del catalizador la conversi6n de reactivos a pro-
ductos disminuye. La temperatura y 1 a ªJ.)resí6n ta.!!.!. 
bién son afectadas por el tiempo de desactivaci6n
observándose que c-uando' se empieza a operar e 1 
reactor (catalizador puro), las temperaturas son -
mayores y la caida de presión al contrario de la
temperatura va a ser menor cuando.se tienen tiem-
pos mayores de desactivaci6n. 
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PROBLEMA NUMERO 7. 

Se tiene una serie de reactores tipo tan~~ 
que agitado que se utiliza para 1 levar a cabo la
reacción " A ---------- B ". Si el n6mero de reac 
tores es 3 determinar el grado de conversión c~an
do se operan bajo las siguientes condiciones: 

Flujo volumétrico= 2500 cm3/seg. 

Factor acéntrico = 2000 seg-1 

Capacidad dalorífica de la ~ezcla = 0.000135 
Kcal/g °C 

Volumen de cada reactor 800000 cm3 

Energía de activación 10.1 Kcal/g mol 

Densidad de la mezcla 0.85 g/cm3 

Calor de reacción= 35 Kcal/g mol 

Area de transferencia térmica= 900 cm 2 

Coeficiente de transferencia térmica = 0.00004 . 2 
Kcai/°C cm seg. 

Temperatura del medio enfriante = 29 °C 

Resultados. 

Para resolver este problema se ha conside
rado que la temperatura del medio enfriante es 
constante, y que los tiempos de residencia son 
iguales para los tres reactores. 

Los resultados que se obtuvieron por medio 
del modelo propuesto se comparan con los que obtu
vo o~ Mukesh (Ref. 35). 



Reactor 

Temperatura 308 °K 

Concentra--
ción dada - 0.000576 
por D.M. 

Concentra--

Reactor 1 1 

0.000542 

ción por mo 0.00057518 0.00053979 
del o. 

Temperatura 308 316 

Concentra--
ción dada - 0.000576 
por D.Mg 

Concentra--
• ;o 

cton por mo 
del o 

Temperatura 

Concentra--

0.00057518 

308 

ción dada - 0.000576 
por D.M. 

Concentra--

0.000542 

0.00053979 

442 

0.0000747 

136 

Reactor 1 1 l 

332 °K 

0.000474 

0.00047252 

440 

o .. 00007 56 

0.00007587 

445.5 

0.00000916 

ción por mo 0.00057518 0.000077277 0.0000095965 
del o. 

Temperatura 444 446 435 

Concentra--
ción dada - 0.0000775 0.00000916 0.000000117 
por D.M. 
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Concentra--
ción por m o 0.000077063 0.0000091632 0.00000011893 
de lo. 

Temperatura 307.5 318 335 

Concentra--
ción dada-- 0.000576 0.000537 0.000462 
por D.M. 

Concentra--
ción por m o o. ooo57 581 0.00053687 0.00046150 
del o. 

Temperatura 309 320 443 

Concentra--
ción dada - 0.000566 0.0005333 0.000069 
por D.M. 

Concentra--
ción por m2_ 0.00056687 0.00053229 0.000069791 
del o. 

Temperatura 314 446 445 

Concentra--
ción dada - 0.000566 0.000068 0.00000801 
por D.M. 

Co nce ntr a-= . ,. 
por 0.00056648 0.000068503 0.0000080539 CIOn m2. 

del o 

Temperatura 444 447 434 



Concentra--
ción dada- o.n000775 
por D.M. 

Concentra--

0.000009 
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0.00000117 

ción por m~ 0.000077364 0.0000092535 0.0000011563 
de lo. 

Observaciones. 

Los resultados que se obtienen por medio -
del modelo de la matriz bidiagonal, tienen un gra
do de presición mayor pero en concordancia con los 
resultados dados por D. Mukesh, observándose un 
error promedio de los valores comparados de 
2.8025%, que indica el buen funcionamiento del mo
delo. 

Con los resultados 9btenidos de los probl~ 
mas propuestos en esta sección se puede pasar al -
capítulo siguiente en donde se mencionarán algunas 
de las conclusiones a las que se 1 legan al emplear 
el modelo de r~,olución por etapas para reactores
de flujo continÜo. 



CAPITULO V 

CONCLUSIONES 
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CONCLUSIONES 

1).- El método presenta una gran estabi 1 idad mate
mática debido a su forma de aplicación. 

2).- Por su forma de operación el método propuesto 
no presenta problemas de convergencia a la ho 
ra de apl icario a la resolución de reactores
de flujo continuo. 

3).- El programa real izado para la aplicación del
método de la matriz bidiagonal, se adapta a
cualquier tipo de problema que se plantee. 

4).- Si la forma de manejar los tamaños de las eta 
pas es-el adecuado, los resultados que se ob
tienen poseen un grado de precisión mayor que 
los obtenidos por otros métodos. 

S).- Cuando el n6mero de etapas es grande, los re
sultados obtenidos por medio del método de la 
matriz bidiagonal son muy cercanos a los que
se obtienen por medio de un método de resolu
ción por integración como es el de Runge-Ku-
tta. La ventaja que se obtiene al emplear el 
método propuesto, es que para poder iniciar
los cálculos los valores que se toman no son
los del principio o final del incremento o e
tapa, sino uno intermedio que se va ~ecalcu-
lando conforme el proceso iterativo avanza, -
es decir, 1 os va 1 ores de 1 a temperatura, pre
sión, concentración o flujos molares, son los 
valores medios en cada etapa, que se obtienen 
por la forma en que trabaja el método propue~ 
to. 
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6).- Cuando se tienen reactorse agitados conecta-
dos en serie, el tiempo de resolución por me
dio de la computadora es menor que el emplea
do por otros métodos. 

7).- Cuando se tiene el caso de reactores agitados 
conectados en serie con diferentes volúmenes, 
el método propuesto lo maneja con gran faci ll 
dad. 

8).- Por la forma en que está hecho el algoritmo
del método que se propone, se puede adaptar -
fácilmente a problemas de mezclado, en los 
que exista réacción química, así como en los
que no haya una conversión de ~eactivos, srem 
pre y cuando el problema se faci 1 ite para 
adaptarlo al modelo propuesto. 
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APENO ICE 

1).- Programa y subrutinas para resolver problemas 
de reactores de flujo continuo. 

2).- Presentación de resultados obtenidos al co- -
rrer un problema de reactores de flujo conti-
nuon 
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211Pri 
2500 

2&00 

21CJo 

28Q~ 

2'lOn 

3000 

"t'tnñ 

C00),DVRfA~(2,2DOl,DVREA3(2,200) 

COMMON/BL"C6/AFACTC1Dl,EACTC10l,rKC10,200),RKE(10 1 200),RKT(200) 
COMMnN;DLCr7/qAGP[C?OOl,DQAGRE(200l 1 UCÓEFT,ATRANS 

DIME'tlsroN ovRnvrH2ooi,ovRc2oo¡,,0c2ooJ,PNA·ooo 1,rsc2oo¡ 
niMENS~O~ A(2U0,2ooi.xCt0,200)ifi(200),C(2QO),DC(200) 

~iMENStOh R(200,20~l;AA(60l,FRA~lOCtO),ASKI(I) 

DI·~E1 1 STON Al GOl (3): AtGD2 (l),NOHC011.(300 ) 1 Ft1T (S),fMT1 ('3), Ff'T2 (S) 
O!M[NSTDN TDVR(1,2Pnl,P!DVRC1,200) 

RE~CC~.~~~ro,NCOMP,~FTAPS,NRFAC~,L 
1'1 E" AD (S , /¡ T R, T O , C .Al A T 11, R IH O , D V H 1 

I'/EACC5,))CPNAO(Il,~;¡,NCO),(FRA~LO(K),K:1,~C0) 

Pr. A[; (5. Íl (AfAC:T (1). T ;;, 'iJREACS) 
READ(S,ÍlCFACTCil,r;Í,NREACSl 

READCS,~lP~J,QO,NRrrNP,TBl,TIMFCC 
PEAC(S,)lcflHR(I)•I;i,NPCACS¡ 

REAC(5,ÍlC~CPA[Il,\;i,NRfACSl 

!'I[A~(S,)l(flCPRCIJ,i:i,~REACSl 

PEACCS,~liDcPcCrl,i;i,NRfACS) 

REAU(5,7lcCPA(!),¡;~,NCOHPl 

DfADrS,/lCrPBitJ,I;i,NCU~Pl 
P~~~f"r.:::./)rrrr"fT,_r;~ 'rJrcJHI)) 

FRICAY, t-'1 

O o OC O lO¡ 

00000201 

000V030 

oooon11o 
oooooso 
0(!00060 

0000070 

0000080 1 

0000090 

0000100 

0000110 

0000120 

0000130 

0000140 

oooo!So 

0000160 

oooo 170 

oooo11;3o 
0000190 

0000200• 

Ou00210• 

0000220· 

oooo23o 

ouoo2110 
0000250· 

oooo260 
0000270• 

0000280• 
oooo290t 

00003001 
n11nt'I"Z 1 n1 



3?0Ó 
_] 

3301) 

31100 

3soñ 

3600 

37oú 
380;Í 

3900 

llooo 
aio6 
11?có 
l!]llll 

I.ILIOO 

1.150Ú 

l.looii 
II'Íoo 
1.1800 

49on 
sooó 
sioó 
5?00 
S3on 

su o o 
SSOI.J 

Só(let 

S7oñ 
S Reo 
5'100 

óooii 
óÍoñ 
6?nñ 

630Ó 

e 
e 
e 
e 

e 
e 

3:)1J 

33 

READCS,334)(ALGOI(i1,1=1,3) 

REAU(5,33G)(ALG02(iJ,I=t,3) 

PEAD(S,33iCNO~COH(~l.T=t,5l 

PEA~(5,33j(Nb"CU~(~J 1 I:ó,10) 
REAUI5,33J(NOMCO~Cil,J=llol5) 

REAC(5,3!i1NOHCO~(il,J=t6 1 ?0l 
~EAC('5,33j(NOHCC~(il•I=21,25) 

READ(5,3!j(NOHCOM(iJ,I=26,30l 

PEAD(5,335CNOMCOHCiJ,I=3!,35) 

READC5,33J(NOMCOM(iJ,t=36 1 40l 

READ(5,31)(NOHCOM(i)ri:4t,45) 

READC5,331(NO~CnHCii,I=46,50l 

CON FSTF PFAD SE LFF EL FORMATO PARA LA SALIDA DF LOS RESULTADOS O 

~TENiDOS ~ON LAS DiFERENTES MATFICES. EL FOR~ATO lS EL SIGUIENTE : 

INCOMpiÍPFI2:a)); nnNbf NCOMP ES SUSTITUIDO POR EL NUMERO CORRESPO 
NDicNTF: (1,2,3, •• :::) 

~EAD(5,33)(FHTCiK¡,tK=I,S) 

CON FSTE PFAD Sr LFF EL FORMATO PAPA EL LETRERO DE LOS ENCAUFZADDS 
DE LDS RESULTADOS ORTFNIDOS CFGLJOS ~OlAPES) 

READ(5,331CFMTI(IK1,~K=l,S) 

READCS,33iiFMT2CLill,lM:l,SJ 
PEAors.~J~AGPFt,Tcnr.urorFT,ATR,NS 

FOPMAT(3A~l 

FODMAT(5A6) 

WPTTf(~,7i 

WRTTF!a.~j 

WRTTF(Q,AB)NETApS,NRFACSoiJPCINP,NCO,NeOMP,RNTO,TO,PII 

WR~TF(q,i~l(ALGnlC~J.T=!,3l 

WR~TFC4,3ilCALGU2Ctl,~=l,31 

IF(TTMFDC:Nf:O)HPITF(4,89)TkMEDC 

iFCUrOFFT:Nf:UlWPiTF(G,90lUC0EF1 
IFCATRANS:Nr:nlHRITFC4o91)ATRANS 

0000320· 

00003301 

00003l!OI 

Oo00350I 

booo3óOI 

oooo370I 
00003801 

00003901 

OOOOilOOI 

OoOOIIlOr 

0000IJ201 

00ilC430· 
0000ll40• 
ooooaso 
DOOOIIbO 

oooo47o 
ooooa8o 
OoOOII'lO 

0000500 

0000510 

0000520 

0000530• 

00005401 

00005501 

(I0005b01 

Ouoo570I 

00005801 

OOOOS'lOI 

00006001 

00006101 

0900620( 
0600630(• 



::J-
T 

6aoo 
6~00 

6t>OO 

6700 

680Ó 

6'1nñ 

7ocó 
7Íoii 

7200 

731JÓ 

7400 
750Ó 
7,o(i 

7700 

7800 

7'10Ó 

8000 

eí o o 
8200 

8300 

8aoo 
8'501) 

8600 

8700 

8800 
8900 

9(100 

qÍOÓ 

9200 

9300 

94oó 
9r;oo 

q 

I·JRlrFCa,~~) 

00 9 Kl~=~ ,NCO 
WRiTF(4,99)KM,RNAO(KM),fRAMLO(~~) 

COIJTTt<ll( 
~R~TEC4,li3)(~0MC0M(JKloJK=l,CNOC~P*5)) 

WR!rtca,77l 
lo FOR!·IAT(3(l),lOX,"EL PFACTOP ES n,;5A6) 
3i FQPHAT(2(/J,loX,"LA PRrsiON DENTRO CEL REACTOR ES ",3A6) 
89 FORHATC2C/)~IOX,"El TifHPO ES "1 1PEI0.4) 
90 rOPHATC2C/l,loX,"EL VALOR DEL OCEf, DE TRANs: TER, ES ",1pE10,4) 
.ql FORMATC2C/J,lCX 1 "EL ARFA DE TRA~S, TFR, ES "oiPElO,q) 
lOO! FOPMAT(2(l),tp5E12:aj 
7 FOPMAT(SC/l,X,130(~*~),/,X,~*"•I28X,"*"•/,X,"*"•128X,"*"•/,X,"*"•l 

ll 

81:l 

'1·~ 

77 
be;, 

c?8x, ;,.;,,i;x, ;,*;•,4ax, ÓtUNIVERSlDAC 1-iACIOIIAL AUTONOHA DE I'EXIC0" 1 4SX, 

C"*~,/,X,;.*~•l2AX,~*~•/•X•"*"•12fX,"*"•/•X,"*"•S4X,"FACULTAD D~ QUI 
CHICA•,ssx:~*~,¡,X,;.~;.,t28X,;.*"ii•X•~*••128X,"*"•/•Xr"*"•128X,"*"•/ 

c,X,t3oc"•">l 
FOf"IIIAH2C/J,71C¡,•"i .• /,X,"*",068~,•é,¡,x,••••tO)(,"LUGAR DOI~DE SE 

CDESAPROLLA EL TE~A 1 ~,22X•"*",I,X,"*"•068X•"*"•/•X•"*"•10X,"8IBLIO 
CTECA FAClll TAfl Dr Qllyf·I!C'A Y C,S~C, li,II,A,I~.",Ó8X 1 "*"•1,X,"*",Oó8X 
C,••h,/,x,67o(h*h)¡ 

FQRMAT(6!Jl,S3(h*"l,•orFINICION DEL PROBLEHA",S41"•"l,4(/),¡0X,"NU 
CMERU nr ETAPAS :",3~(•,h),!3o2(¡),10X,"NUIIERO DE REACCIONES :•,28( 
C~.h¡,~3,2(/),JOX,"NJIMFPO DE REACCIO~FS INDEPENDIENTES :",13(","),1 
C3,2C~l,iox,"NuMfPO 11F CoMPUESTOS IN~CIALES :",t81","l,!3,~(/),tOX, 
chNI!NfRO TOTAL DF CnHPUFSTOS :•,22(",")•13,2(/J,lOX,"ALIHENTACION : 

c",16C":"J,Fi2,4,GX~~GRA~OS MOL",2(/),10X,"TEHPERATURA A LA ENTRADA 
C DFL RFACTflR :",12r~:•),F12,q,a),•GRADOS KELViN•,2(/),10X,"PPESION 

C A LA ENTPADA Ufl RFACTOR :"•16(","),f12,4r4X,"ATHCSFERAS"l 
FORMATCÍ7X,I2,!1X,iPF!2,4 1 4X,1PE12.4,2(/l) 
~0PHATC3!~),5a(h*"J,hRESULTADOS DEL REACTOR•,Sll("*")l 
FQPHAT(5(Jl,10X,"NU~FR0 DE ITEP~Cin~ES QUE SE REALIZAN EN EL BALAN 

0000640( 

0000650( 

0000660( 

Oo00670C 

0000680C 

0000690C 

00007000 

oooo71oc 

0000720( 

0000730( 

00007'10( 

0000750( 

00007601 

oono770I 

0000780( 

0000790( 

00008001 

0000810( 

0000820( 

oono830< 

ooooeao< 
0000850( 

0000860( 

0000870( 

00008801 

00008'101 

0000'100• 

0Q00'1101 

00009201 

0000'130• 

00009'101 

0000'150( 



_]-
9600 

'170Ó 

91100 

9C)oo 

10000 

1otlio 

10200 
10300 

10liOO 
lOt;OO 

10600 

10700 
10800 

10900 

1iooo 

liioo 
1 i 2óii 
1hoo 
1 i 1100 

1Í<;(l¿ 

1Í6oñ 
1Í 700 

1iaoo 
ll'lOÓ 
12óoo 
12ioo 
12?0Ó 

12300 
12liOÓ 

12500 

12600 

127~ii 

ll3 

a11 

liS 
65 

35 
7¡; 

5¡¡ 

¡). 

2 

2'1 

CCE DE HATEPtA = ",i3,2(/),10X,~~UHERO OC ITERACIONES QUE SE REAL!Z 
CAN EN FL BALANCE Df FNfRGlA :•,¡3,3(/)) 

FOPHATC2C71,10Xr"NOHRRE Y NUMEAC DF tofNTIFlCAtiON pE LOS COMPUEST 
cos",3cl>:ciox,sA&,;>c/Jll 
~OAMATC2C7J,10X,"COMPUESTO NUMEFO ~OLES INICIALES FRACCION MOLAR 

C tNICtAL~~l(/j) 
FOPMATC3C/I ,53X, "FI..II.JOS ~IOLMlES POR fTAPA") 
FOPMAT(3C7!,5l1Xr"FPÁCC!ON MOL ~CR FT~PA~) 

FoPMAT(2C7l,25X,1PFt2,li,4X,1PEt2,4,4X 1 1PE1?,4,4X,lP~12,4l 
FOfH1AT(3(7l•24X,"MOI F.'S TOTALFS",IIX,i'PRES!ON TOTAL",7Xr"VOJ.UI·IEN",7X 

C, "TEHP!'!':ATIIPA ¡,) 

KüNT:tJL~;N[TAPS+1lN;NfTAPS 

roi:ro 
wRkTEC&,~j~ DA EL VALOR DEL INtFEMFNTO PARA INICIALIZAR LA TEMP," 
READC3,ÍJFACEST 
WRITFC&,~i¡, DI SI LÁ pRESIOIJ I::S CCNSTAIITE O No" 
READ C3,5a i ASKj (!) 

FORMATCÜ6) 

DO 1 K~l~fiF.rAPS 
T(K)~TOi+K*rACEST 
CntJT TtJllE 

DO 2 J=Í.NETAPS 

TS(J):TCJÍ 

CON"TÍNtlf: 
DO 2Q J;Í.NETAPS 
rl CJJ :c¡o 
DVRCJJ,;;DVPI 
COIJTJNIIE 
IFCDVPi:fQ;OlREAD(3,?JCDVRCKV),"V:1,NETAPS), CT(JQ),JQ:I,NETAPS) 

DO 3 ¡:;j;NPclNP 
DO .ll J:0i,NfTAPS 

XCT,Jl=l=~NETAPS 

OOOO'IóOI 

oooono¡ 
00009601 

0000'190( 

0001000( 

00010101 

0001020( 
0001030( 

0001040( 

OOOIOSOC 

OOOIOóOC 

0001070( 
ooo 10601 

0001090( 
0001100( 

ooodtoc 
00011201 

ooo1130< 

0001140( 

0001150( 

ooo1160G 

00011700 

00011800 
ooo11C)OO 

0001200C 

0001210( 

0001220( 

0001230( 

0001240( 

0001250( 

oqo12óOC 

oc·o127oc • 



:3 
121\0Ó 
12CJoo 

nooó 
13loii 
13200 
13300 

13400 

13~oó 

13600 
n7oo 
13800 

13'loo 
14000 

14loó 
11l20Ó 

14300 

14400 

111500 

14600 

t47oó 
14800 

14'loo 

t5cioó 
t5ioo 
15200 

1530Ó 
15400 

15soó 
1560Ó 

157oo 
t5aoii 
l5qOO 

4 

3ot 

3 

4oo 

55 
5 

16 

18 

15 

CO~JTÚJUE' 

C~LL DFFUNl(A,RNAO,x,NETAPS,I) 

CALL BID!ÁGCA,C,NETÁPS,LM) 
DO 301 J:i,NETAPS 
RNACi:,Ji;cCJ) 

CatJTYNtlE 
COIJTÍ'NUE 
CALL KCiNFT(RNAO•NCOMP•NfTApS,N~EACSopi,TIHEDcl 
CALL BAL~iT1NE'TAPS:RNAO,NCOMP,D~R,Q) 

CONTINl!E 
CALL pRFSsCpf,pÍ1rDVR,NETAPS,NOCHPrASK1) 

DO S r=i~NRCi:NP 
CALL KCiN~TCRNAO•NCnHPrNETApS,NFEACSoPI 1 TIMEDC) 
CALL D~FUNCB,NETAPS;LM 1 QO,RNAOi~VR,Q,I 1 RNTO,Ll 
CALL s!o'riGcs,oc.NE'TAPS,LMl 

DO 55 .r;i:NETAPS 
RNA(~,.rj~R~ACÍ,Jl+DcCJ) 

CO~ITÍ'IH!E 

CONTbit.JE 

CALL BAL"AT(NETAPS,RNAO,NCOHP,DVR,Q) 

SUMA= O~ 
Vt1IN;I E'Í5 

DO lA J;l,NFTAPS 
SUMA,;SUMA~ABSCDCCJ)) 

tFCVMÍN,GT.C(J)lVH~N,;C(J) 

CONThlllf 
KQtJT~KONT+ 1 

ÍFCARsCSUMA•V"tNl,Gr:cl,•lF•bl~~M¡N)GO TO 15 

GO TO 1100 

CONTTtJUE 
trCfACFST:E~:DlGO Tn 30 

CALL CALlN~(TO,yB,PNAO•L,NCO,Q~¿,CALBTU,QO) 

00012801 

00012901 

00013001 

0Ó013101 

00013201 

ooo 13301 

ooo 13401 

ooo1350I 
00013ó01 

ooo1370I 

00013801 

00013901 
0001400( 

00014101 

00014201 

00014301 

00014401 

ooo 1450( 

000I4ó0t 

000111701 

ooo 111801 

ooo 111901 

00015001 

00015101 

00015201 

0001530• 

00015401 

00015501 

00015ó01 

00015701 

0001580• 

0001590• 



:J. li>OOÓ CALL DE'FUN2CTB,NfTAPS,NCOMP,NRE~CS,Q12rQ,QAGREI,DVR,CALBTU,RNAO,PI 00011>001 

li>Íoo C•CONTI,TCoE,DECION~TTMEDC) 00011>101 
1 11>2(10 CONT?,;,CONT?.tCONTl 00016201 

16300 FRPOR:o; 00016301 
1640Ó DO 20 K;i:NETAPS 00016401 
16'500 2o FRROP~FRRont(TSCKl•T(K))**2 OÓOI6501 
166ÓÓ no 2i K;Í~NE'TAPS 000161;¡0( 

167oó 2¡ TS(K),;,TCJ<i 00011;¡70( 

168éo IFCERRoR:LF.~IF•ólGO ro 30 0001680( 
li><Joo 00 2? i:;;i ~~IETAPS 0001690( 

17ooi.i DO 2? K;i:tM 0001700( 
11ioo B(Í,I<);¡O OoOI7lOC 
17?.00 DCCKJ,;,o. 0001720( 
173óii 22 t:ONTi"NUE 0001730.( 
t.74oo GO TO liOO Oo01740C 
17S1Jo 3o CONTlNliE 000I750C 
17600 WPITE(4,6blKONT,CONT2 oon1760C 
177oo WRi:TE(4,11Si 00017700 
171lOÓ WRÍ'TE (li;H~Tl) 00017800 
17'loo WRÍ:Tf(4~F~TiCCRNACÍ:,Jlri=1,NCOMF),J:I,NETAPS) 00017900 
18ooéi WRITEC6,FHTj((RN-Ci:,JJ,¡:¡,NCUMF),J;!,NETAPSl 0001800( 
18toii WRITF. (4,6~) 0001810( 
18200 WRÍTF.C4,FMT2l ooo1B2oc 
18300 WRÍTE'Cli,FI'ITÍ CCFRACMI (I ,J), I:l,NCOMP) ,J;l,NETAPS) 0001B30C 
18IIOÓ WRITE"(ll,78) 00018/lOC 

18SÓÓ DVRDV~(Íl~OVR(l) 0001850( 

18bOo DO 4114 JDVR;2,NETAPS 00018601 
187co DVRDVRCJDVR);OVRDVRrJDVR•lltDVRCJDVR) 0001870( 
18800 llt¡ll CONTII~UÉ 0001860( 

18'lOÓ DO 25 LKBÍ,NETAPS 0001890( 

l'ilooii PyDVRCi,LKi;PiCLK) oool 'lOO< 
1'lÍOÓ TDVRClolKicTCLKl OÓ·01'il10(. 
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WORKF~LE: ULYNFB (OS)ii/791 5:54 PM FRICAY, M¡ 

2000Ó SUFlROlJTiNF CALREC(DVR,NETAPS,NDCMP,NREACS) 00020001 
2oicó e *********~********~*********************************************** 00020101 
202oii e ********•**********;~********************************************* 00020201 
20300 e 00020301 
204ÓÓ e ********;;;********;***********~***************************•****** 000201!01 
2osoii e *******~~; •••••••• ;~;********************************************* 0002050• 
20;,00 CO"!MOIÚnLrr2/DHREAc ( Í O r200), DDIIR ( 10,200), CPMTOT(200), DHR( 1 0) 00020ó01 
20700 COfttH11J /El l. nC 4/SliiiVDD r ;:>OO), SU[JVlJD ( 20 O) 00020701 
20800 COYMONIHLDCS/yREAC(I0,2DO¡,bVRE-C¡1o,200),DVREAT(I0,200),VRlA1(2,2 00020801 
20900 COOl,DVPEA2(2,200),DvPEA3(2,200) 00020901 
ziooo DIMENSICN sutvooclo.~oo¡,stovobcto,2oo¡,su2vDoC10,200),S2DVOCCl0,2 00021001 
2iloó COOl,DvRC?oOJ ooo21101 
2té?óñ no 1 I=Lt<REACS 00021201 
2i1oó DO 2 Úl;IJfTAPS 00021301 
2l40Ó SUÍVQDCÍ,,¡);O, o o oc: 11!01 
2isoii StiWDf)( I ,.i) :o. 0002150• 
2ÍóOÓ 2 CONTTtHIE ()Q021ó0• 
2i1oó 1 COt·ITÚJII( 00021701 
2Í800 DO 3 i:;j,~'Rl'ACS 0002180· 
2l90Ó DO 4 J;,¡;NFTAPS OÓ02190• 
22000 SU2VrD(Í,Jl~DVR(J)*VRfACII,Jl•D~REAC(¡,Jl 0002200 
22ioo S2DV~D(I•Jl;DVR(J)*(VREAe(I,J)*CDt·P(I,J)+DVREAT(I,J)•DHREAC(I¡J)) 00022101 
222oii su M~ o o e Jl :su 1 v Do e i, .r i +Su<'Voo e I,"J l 00022201 
2<'300 SUflVDD(Jl;SiDVDDCI,JitS2DVDD(liJl 00022:501 
22iloó SUlV~OCiti,Jl;,SUMVDnCJ) 000221101 

22soo S!nvnDri+i,Jl;sucvoncJl 00022501 
22t>OÓ 1! COIJTitJUE ooo22óO• 

2270Ó 3 CUNTÍ'NIIE 00022701 
22800 RETUPN 00022801 
22900 END 00022901 



:J 
WORKF~LE: ULYNEB (05/lj/79) 5;55 Pt1 FRIDAY, M, 

23óoó SUAROUTiNf DFFUNI(TR;NCOMP,NfTAFS,NRfACStCALBTU,•l 0002300· 
23ioo e *******************************~********************************** 0002310 
232oii e **************~***~************~********************************* 0002320• 
23300 e 00023301 
23itoó e *******~*;****~***~~~*********••*************•••***************** 00023401 
23c;oii e ******~~.;***¡****;;;***************************~************•*** 00023501 
23ooii CO~IMotJlBl oéÍ ICPA ( toi, CPB( 10) tCPC (lO), DCPA ( 10) ,OCPB( 10) tDCPC C 10) ooo23&0• 
237oii eOMMON7BlOC2/DHRfAerio,200l,DDHFC10,200),CPMTQT(200),0HR(lO) ooo2370• 
23800 COMHON;BLnC3/RNA(S,?OOl,RNTC200),fRACML(5,200),TC200) 0002380· 
23'100 DIMENS~O~ CpM(10t2~nj,ePMT(t0,200) 0002390• 
24ooó DO i l,;i:tJCOMP 0002400• 
zuioo DO 2 ,J,;;l,NFTAPS 0002410• 
242oó CPtiT( Y, J) ;ó. 0002420• 
2430Ó 2 CONTINII[ 00021!301 
241100 1 CONTINUE 00021!401 
24soo DO 3 l=l:NCOI~P oooi!IISO• 
24600 Do 4 J~i~NFTAPS 00024&01 
<!ll7oii CPM(I,Jj;(CPA(tltCPRCTl•CT(JlttE)/2.tCPCCil*(T(J)**2tTCJl*TBtT8**2 00024701 
2/JBOÓ Cll3. l•FRA(;I~LCi',Jl*CAl BTlJ 00024801 
21lqOO CPMTOT!Jl;rpMT(!oJjtePH(l,J) 000211901 

2'5000 ePMTCkti,Jl;CPMTOT(Jj ooo2500I 

2Sioó ll eO~ITJNII[ 0002'510 
2'5<?00 3 CONThiiJr 0002520 
2'5300 DO S I;l,NREACS 0002530 
2'51¡~¡) Do ó J:,l;NF"TAPS 0002540 
25'51)0 nHPrAcci~Jl;(DHR(lJtnCPA(I)*CT(J)•TB)tDCPB(I)•CT(J)**2•TB••2)tDCPC 00025501 

2561ÍÓ cCii•IT(Jl••3•TB**3il•CALBTU ooo25ó01 
2r;7~0 DDHRri,J);CDCPA(I)tnCPB(l)•TCJ)j2,tDCPC(l)•3;*T(J)••2l•CALBTU 00025701 

25Aoo 6 eOfiTÚIIIE 0002580• 

2590Ó '5 CONT'nwr 00025901 
;¡,;nn,; Rt: T;-.~;u f ::.nn~Lt'ln• 
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2e,200 

263eii 

2ói!Oo 

2óSOO 

2ó60Ó 

267cii 

26AOo 
2b<JOC 

27ooó 
27'inó 
2720Ó 

27300 

271loo 
27'ioó 
27600 

277oó 

27800 

2790Ó 

2Boo,) 

28ioó 
28200 

2830Ó 

28¡¡0Ó 
28SO() 

2861lÓ 
2s7nñ 
28<1CO 

2<Jocú 
2<Jl00 

29200 

;:»Q"t/1 ;, 

e 
e 
e 
e 
e 

S 

6 

SURROIJT Í NF DE FlJt~2 (T fi• NE TAPS, rJco~ r, r~RE ACS, Q 12, Q, QAGP.Ll, C VR, CAL BT u, R 

cr,JAo, PI. con i, reo E. nFc ro u, TIME Del 

********•**********************i***~****************************** 
*******;*~*********;*•*********~********************************** 

**~•***~*;****~***~;¡***************•*************•*************** 
********~**~******;*~**********••********************************* 
CO~MONIBLCCiiCPAIL01;CPBI10),CPC(!O),OCPA(10l,DCPB(lO),OCPCI10l 
COMMON/OlOC2/DHRFAC(io,200l,DUH~(10,200),CPMTOT(200),DHR(10) 

CQMMONIBI OC31RNA(5~?00l,RNT(200),FRACML(5,200),T(200) 

C or1r1 OtJ/BL re !U S IHIV lif'l C 20 O), SUDV DD ( 20 O) 

COMMON/BLOC5/VREACcin,2oO),DVRE,C(!0,200),DVREATC10,200),yREA1(2,2 
C00l,DVREA~(2,2ÓOl,DvAFA3(2,200) 

COM~ON/BlOCbiAFACTCtnJ,EACT(!O),RKit0,200),RKEI10 1 200),RKT(200) 

COM~ONIOLOC~IQAGRE(?OO),DQAGRE(200),UC0EFT,ATRANS 

DIHCNS~O~ DVRI200J~~C200l,TS!(200),CT(200) 

DIMCNS~ON MATfNGC20o,200),RNAOC10)tPJ(200) 

REAL f·IATFNG 

Ut;,NF.'TAPS+l ;N:IIETAPS 

CQI,IT 1: j 

COI!Thtll[ 
o¡o;,ol? 
CALL CALAGF(N(TAPS,r,TCOf,OAGREll 

CAIL DFFU~I(TB,NCOMPoNFTAPS,~Rf~CS,CALATU,&6) 

C ALL KC i:f'FT (RN AO, l~cnr·IP, llET APS, NF[¡~CS, P T 1 TII1EDC l 
C' AL L CAL~F C (DVR, NETA PS, IJCOr•p, Nfl~ ACS) 

DO 1 J:'i," 
IFCJ;GT.IltltO=CP~TnrCJ•ll*RNT(J•ll*CT(J•tl•T81 
OOUT ;,CPtHr.-T ( J hf<NT (.!) * CT ( J ). Tq) 

HA TE'rJG ( J, L ~~ =· ( Ql 0•SIIJ-1VlJD ( ,1) +lJAGfl( C J l•rJOUTl 
TSoii\;Tf'l' 

0002620 

Oú02630 

0002640 

0002650 

0002660 

0002670 

0002680• 

00026901 

00027001 

00027101 

00027201 

00027301 

00027401 

0002750• 

0002760• 

00027701 

00027801 

00027901 

o o o2 e o o 1 

00028101 

00028201 

00028301 

00028401 

0002850t 

00028ó0t 

00028701 

0Q028901 

00029001 

00029101 

00029201 

;.,.,n':)O"t, · 



............. ¡ ••• ' OV''' '7..,.iV' 

2940ii HATENG(J,Jl~C.SUDVDnCJ)).CPHTOT(J)•RNTCJltDQAGRECJ) 00029401 
_¡ 

29500 1 ~ONTJNIJE . 00029501 

29ór.Ú DO 2 J;,2, ~- 00029601 

2c;7có HATE"NG ( J ~ J•l ).;cp~TOT( J•l) ~PI/T (J•l) 00029701 

291100 2 CONT TI liJE: 000~9801 

29900 CAI.L BTOT~~(HATENG,nT,NETAPSrLM) 000i?9901 

3001'0 DO 3 J;,Í,~ 00030001 

3o1oo T(,J):l(J)+f"ITtJl 00030101 

30200 3 COIJT Jt.IIJE 00030201 

30300 sur~Ai=o. Ó0030301 

30400 Do 4 J;,l,N ooo3oiiOI 

30500 SU>lAI:::SUI'Al tCTSi (Jl•TCJ) l**2 00030501 

30óCO 4 CO~IT IIJIIE ooo30bOI 

3070Ó COtJTÍ;,r:ONTitl 00030701 

3oRoo !FCSIIMAÍ~LT.IE"•3l flFTURr¡ 0003080r 

3oqoiJ GO TO '5 00030901 

3iooó PETUPIJ 0003100! 

3iioo FND ooo31101 

31?0Ó SURROUTJNF CALTN!(TDrTO,RHAOrL~~CO,Q12,CALBTIJ,QO) 00031201 
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31200 

3t30~ 

3i40Ó 
3isoñ 
3i;,oii 

3Í7oó 
3i8(lÓ 

3i9oÓ 
32ooti 
3iioo 
32?00 

32300 

32'~00 
32500 

32600 
3270\l 
32900 

33cioii 

33ioo 
33200 
33100 

33700 
3380Ó 

e 
e 
e 
e 
r 

to 

SUBROUTiNF CALINI(To.TB,RNAo,L~~cO,Qt2,eALRTU,QO) 

·~*****************************~********************************** 
******************~***************************************•******* 

********~;********~~;******~************~**************~*-******** 
*******************;********************************************** 
COHMON;BlO¿i;CPAClril:CPB(10),CPC(10),pCpA(10l,DePB(10),QCPC(IO) 

COHMON/BlQC2/UHRFACiio,200l,PDHF(10,200),CPMT0T(200),0HR(10) 

COHHON;BlCC3/RNA(5~?00),RNT(200),FPACHL (5,200),TC200) 
COMHON;DLQC4;SUMVDD!200),SUDVDD(200) 
CO~HON;BlPC5/VREAccio,200),0VREACCI0,200),DVREATC10,200),VRCA1(2,2 

C00),DVRE~?(2,200l,ovPEA3(2,200) 

COHMnN}BLOCó/AFACTCi~l,EACT(!Ol,RKC!0,200),RKE(l0 1 200),RKT(200) 
DI~ENStON FRAHLO(lOj,RNAOCIO),Qll(lO) 

!110:0. 

C1Q !O y;i,NCO 
Q11(T);RNAO(I)*(TO•TRJ*CCPA(I)tCPBCI)*(TOtTB)/2.+CPCCI)*(TOx*2+T0* 

CTB+TA**2 lÍ'3. l *CAL BTII 
0¡2;1lt! Cfí+OlO 
r¡¡o;.rl!? 

COtiTitJII[ 

PETurw 

tNI"l 

0003120 

0003130 

0003140 

0003150· 

ooo31óO' 

ooo3170' 
00031801 

00031901 

oon32oo' 

00032101 

00032201 

00032301 

0003240 

0003250• 

0003260 

0003270 
0003290• 

0003300 

0003310 

0003320 

0003330 

0003370 

0003380 



: ' 
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3390Ó 
31liio5 
31lioii 
3420Ó 

34300 
344oo 
3il5oii 

34óoi.i 
3470Ó 
34800 
311900 
35ooii 
3sioii 
35?00 
3SoOÓ 
357oo 

e 
e 
e 
e 
e 

2 

SUBROUTÍNf EQUÍL1CNFTAPS,NREAeS,T) 

*******************************•********************************** 
********•;********************************,~*********************** 

*******;*~*~******~;¡******~***~********************************~ 
*********;******************~··~·~·~******lt**************~******* 
COHMON]ALOC61AFACTI~ol,EACTC10l,RKC10,200),RKE(10,200),RKT(200) 

Dit~ENSÍ:ON T(200I 

DO 1 Í;Í~NREACS 

DO 2 J'=LNFTAPS 
PKCi,Jl;AFACTCil*EXPC•fAeTCil/T(J)l 
RKFCLJ);i: 
COIJThlliE 
CONTTtJUE 
PETURN 
fND 

0003390 
000311001 

00034101 
Q0031.1201 

ooo31l30< 
00031.11.101 

0003tl50( 

ooo3llóOI 
ooo3li70< 

ooo3li80• 
ooo3tl90' 
00035001 

0003510• 
ooo3520t 

ooo3SóO• 
0003570< 
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35RO~ 

35'100 

36ooo 
36ioo 
36200 

3630Ú 
36400 

36500 
366CO 
3é7oo 

3680Ó 
3690Ó 

37ooó 

37loó 

37?ori 
37300 

37~00 

37soii 
37600 

377oó 

37f.IOÓ 

38~JOO 

38500 

36600 

e 
e 
e 
e 
e 

e 

2 

SURROUTiNF KCiNET(RNAOrNCQMP,NFlAPS,NREACS,PI,TIMEDCl 

********•~*********************•***•****************************** . . . 
****~************•*************~********************************** 

**~******;*********;;**********•********************************** 
*******************;***********~********************************** 
COMMON~BL0~3/RNAC5;~ool,PNT(200),fRACHL(5,200),T(200) 
COMHDN;BlGC5/VREACCio,200),0VRE~C(l0,200l,DVREAT(l0,200),VRLA1C2,2 

C00),DVREA?(2,2ÓO),nvREA3(2,200) 
COMMON/stnC61AFArTCinJ,EACT(IOl,PK(I0,200),RKf(10,200),RKT(200) 
DiMENStDN PiC200),PNAO(lO),RK1Cl,200) 1 PKf1(!,2~0l,TDT(200) 
O¡M(NS~O~ RKTiC200),VRfACC(¡,20Cl,VRfACTCI,20ol 

eALL fOUTt 1 (NLTAPS;NRFACS,T) 

DO l J=LNF.TAPS 

PK1(t,JiiRKC1,J) 
PKF.lCI,J);PKE(l,J) 

RKT1 ( Jl ~RKT Lll 

TDT(J)~T(J)tCyCJl•iF·~l 

CONTTNIJE 

CALL F:rlUli 1 Ctlr:TAPS,~IREACS.,TDT) 

DO 2 ,J::i.NFTAPS 
COIJTTIJ\1( 
RF.TUPtJ 
F"ND 

0003580 
0003590 

0003600 

0003610• 

0003620 

0003630• 
0003640• 

Oo036SO• 
0003bó0• 

00036701 

0003680• 
00036901 

00037001 

00037101 

00037201 
00037301 

0003740• 
00037501 

00037601 

00037701 

00037801 

0003840• 

00036501 

00038601 



.... , 
• .1 

WORKFkLEI ULYWEB (0Siiil79l 5!59 PH FRIDAYr M¡ 

38700 
36800 

389oii 
39óoii 
39ioó 
392oii 
3930Ó 

39liOÓ 
39Soó 

39600 

397oó 
39eoó 
IIOioó 
IIO~oi} 

llo3oi> 
40500 

40600 

11o1oo 

e 
e 
e 
e 
e 

2 

SUBROUTkNf BALHAT(N,RNAo,NCOHP,~VRoQ) 

****************************************************************** 
*************~****;************•***************************•****** 

****************************************************************** 
*******¡~¡~ •• ~ •••• ¡¡****~**************************~************** 
eOMHON;Bl0~3~RNA(5~~ool,RNTC200),fRACkLC5,2oO),TC200l 
COMHCN;BlOC5/VREACCi6,200),0VRE~C(10,200l,DVREATC10,200),VRtA1(2,2 
COOi,DVREA~(2o200),0VREA3C2,200) 

COt1M0NlBI. Oebl AFAeTCi O l, EA-CT ( 1 O l, Ri< ( 1 O, 200), RKE ( 10,200), RKT (200) 
DIMENSION RNAO(lO):ovRC200),Q(200) 

DO l J:;i;N 
COt~TÍ:NUE 
DO 2 r:Í,NCOMP 
Do 2 J;;LN 
CONTitH.JE 

RETURt-1 

END 

oo~3B70• 

00036601 

00038901 

00039001 

00039101 

ooo3'l20• 
00039301 

00039110< 

00039501 

00039ó01 
O(l039701 

Oó~39801 

OOOilOlOl 

00011020• 

00(14030• 

0COil050• 

OOOilOóO• 

000110701 
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408CO 

409ró 

lliooo 
lliioi. 

e 
e 
e 

t~i?.oo e 
4Í>oó e 
4ÍÍ-Ioo ·

liÍSoó 
liÍbO~ 

417co 
4inoii 
4i9co 
42oc6 
42tco 
4220Ó 
42>oo 
42110() 

42'500 

42ooo 
427oo 
428CÓ 

429co 

?. 

SURROUTiNF DEFU~(A,NETAPStLIIrQD,R~AO,QVR•O•IrRNTOtLl 

*•*********~*******;**********~~***********************~******•*** 
*******************;********~**~*~******************************** 

*******~***********~********************************************** 
**~******;*********************~********~************************* 
eDMHnN)oLnc3/RNA(5:~~ol,RNT(200),fRACML(S,2oO),T(ZOO) 
COMHDN/Bln¿S/VREACCio,2ool,DVRF-C(10,200l,DVREAT(l0 1 200),VREAl(2 1 2 
C00),DVPE~?c2,200),DVRF.A3(2,200) 

eOMHON~BLOC61AFACTrioJ,EACT(10) 1 RK(10,200),RKE(l0,200),RKT(200) 
DtMENS~C~ A(200 1 2Q~).PNA0(10) 1 D,P(200)r0(200) 
e 1 O,: (JO *R t' A O ( i:J 
DO i J:i~ t·JFTAPS 

~F(J:GT~iicio:~(J•il•RNA(l,J•ll 
A(J,LM);.ccio-Q(JJ•RN¡(¡,J).VR!pl(I,J)*DVR(J)) 

A(J,J):•G(JJ•CVREA?¡~,JJ*DVR(J) 

COIJTlt.ftJ[ 

DO 2 J;2:t.JF.TAPS 
A(J,.J•I);Q(J•il 
cor.¡r! r·HrE 
RETUPII 

nm 

00040801 

00040901 

00041001 

0004110• 

0Q04120· 

00041301 

00041401 

00041501 

00041ó01 

0004170· 

00041801 

00041901 

00011200• 

000112101 

000~220· 

000il2301 

000il240• 

0004250· 

oooll2oO· 

0QOIIC'70• 

00014280• 

OoOII290r 
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43000 

43ioü 

4320Ü 

43300 

4340Ú 
43SÚI 

436(Jii 

43'7oó 
43800 

43qoo 

440('0 
44ioó 
411200 

411300 

411400 

411'30(1 

44bOO 
44700 

44800 

44qoo 

e 
e 
e 
e 
e 

i? 

3 

*******~**********;;;**********~****~**********~**************~*** . - . ~ .. , -
*******************************•***************~**********-******* 
~AS StGUIFNTES SUBRIITINAS rEPH~~EeE~ CONSTANTES - . ~ --
*******************************-********************************** .... " ~ .. 
~*******•**********************~*·*~***********~****************** 

SURROUTÍNF ¡:¡Ír.IAG(A,X,N,Lf1) 

DIMENstoN ac2oo,zoii.xczooJ 
A e 1, un ;A e 1, u" Jo e i. i 1 

DO 1 ii2;1'; 
A(J,J-ij;¡(J,J•ll/A(J,J) 
A(J,LMl;~(J,LH)/A(J,Jl 
CONrJNIIE' 

DO 2 J~2 oiJ 

A(J,LMl;A(J,LMl•A(J,J•I)*A(J•l,LM) 
COIITÍNIIE 
DO 3 J;,Í ;,J 
X(Jj;A(J:l M) 

CONTTNUE 

RETURN 

F. NO 

0004300· 

oooq310• 
0004320• 

00011330< 

oooq3401 
oooq3so, 

00043b0• 

oooq370I 

0004380• 

00043901 

OoOIIliOOI 

0004410• 

0004420· 

0004430 1 .. 
00041140.1 

00044501 

OoOIIIIbO• 
0001111701 

000114801 

00041190• 
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45000 . SURFiOUTÍI'F DEFUN3(A,IlNAO,X,Iiril 0004500 
1 

4Sioii D¡MENSION AC2oo,2ooJ,X(!0,200),~NA0(10l 0004510 
45?.0Ó A(l,Ntli~CI;•XCiriii*RNAO(l) 0004520 
45300 DO 1 J;;LN 0004530 
11siloii A(J,.J):Í: 00045'10 
qssoii 1 CONTÍNliE OOOliSSO 
'ISóOÓ DO 2 J;,2;N Oo04SbO 
457oó ACJ,J-ti;-é¡;.xcT,Ji) 0004570 
45800 2 CONTitJII( 0004580 
4Sqoo RE:TURIJ 0004590 

4óóoii fND ooo4óOO 
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1 46toó 
46?.00 

4630Ó 
46lioii 
46soii 
461:>~0 

4&7oo 
46800 

46'10Ó 
47ÓCÓ 2 

47"ioó 
47?.00 
47>oii 3 

ll740Ó 

47soii 

SUAROUTÍNF CALAGE(NE'TAPSrT,TCOE,QAGRE1l 
COMMON ;PLOCt/nAGRFr?.nO),OQAGRF(200),UCOfFT,ATRANS 
Qlf-1ENSION TC?.OOl 
IFCTCOF~NF:OlGO Tü ? 

DO 1 J'<;:l,NE'TAPS 
QAGRFCJK);nAGRFl 

DQAGRF(JKj:o: 
CONTINUf 
ÍF(OAGRfCil~EQ,QAGPF(NETAPSllRETURN 
DO 3 JK;i:NET~PS 

OAGRF(JKl;UCOFFT*ATRANS*(TCOE•T(JKll 
DQAGPECJK):•UCOEFT•¡TRANS 
CONTIIIII(' 
RfTUPN 
fND 

.• 

6;02 PM FRIDAYr M. 

0004610· 

00046201 

000il630' 

000116401 

00046501 

0'0046601 

ooo4.6701 

00046601 

000116901 

00047001 

000117101 

00047201 

0.00117301 

00047401 

000117501 
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1 46ioii SURROUTiNf CALAGE(NETAPS,T,TCOE 1 QAGRE1) 000'161 o. 
116200 COMMON lPL0CTlQAGRrc?.nO),DQAGRF'C200),UCOFFT,ATRANS ooo~1>201 
1163oó \ll'~ENSiON TC200J 00011630• 
116áoii IFCTCoF~NF;OlGO TO ? ooo~61101 

4&5oo DO 1 JI<~Í ,NrTAPS 000~6501 

116M o QAGRFCJK);~AGRFI 000~6601 

llb10Ó DQAGRf(JKÍ=O: 000116701 
46800 1 co•JTINUE" 000~6801 
ll&qoó IF(QAGRFCiJ:EQ,QAGRF(NETAPSllRETURN 00046901 
470CÓ 2 DO 3 JK;,'i~NETAPS 000117001 
117toó OAGRF'(JK);UCOFFT*ATRANS*(TCOE•T(JK)) oooii710i 
IH200 DQAGRf(JK);,•UCOEFT•~TRANS 000il7201 
47~oii 3 CONT Irlll[" o.ooll7301 
1171100 RE'TUPN 00011740( 
117t;oi) END 000117501 
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- 47600 SURROUTiN~ pRESS(p~,p¡t,oyR,NET~PS,NCOHP,ASKl) 0004760( 
477oó COMHON ;~LOC3~RNAC~.?oOJ,RNy(200l,FRACHLC5,200l,T(200) 000il7701 
47800 DIMENsto~ ASKiCi),PiC20Q),DVRC2VO),RLN(200),0PI1C200) 00047801 
47900 fFCASKHii:EGl.2tiSil t::O TO 2 00047901 
118000 DO j J;;Í;NFTAPS 00048001 
482oii PIO;Pi:i 001)48201 
48300 i:FCJ:Gr~ijPjo:PJ(J.ji 00048301 .. 48110Ó e PicJl~PicrFMPERATURA.viscosinAD,DENSioAo,ETc:, 00048401 
48600 1 CONTiNUE 00048601 
487oo PETUPN 00048701 
4880Ó 2 DO 3 J;,l:Nl':TAPS 00048801 
48'10Ó PJ(J):,p¡j 0004890t 
49000 3 COtlTÍ'NIIE 0004900• 
49ÍOÓ RETURN 00049101 
11<1.?oo E NI) 000il9201 
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* * * * * ' * * UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA UE MEXICO * 
* * !Ir '* * FACULTAD OE QUlMlCA * 
* * * * *·· ···············- -·-···-······ ... . . .. " ... -- . ' ' '... . . . ' * ••**********************'**********************************'********************"'*·*************""'***********'**********••************* 

***•*****•*********•******************************~***********.******* * . * * LUGAR DONOE SE DESARROLLA EL TEMA t * * ' .. . ' . . 11 * BIBLIOTECA FACULTAD DE QUIMTCA Y C.s.c. U.N.A.M. * *·· ·····--·---·-- ······---·--··" .... . ' . ' .. * 
***********.*************'*·************~***********'***********~**'*"'**** 

****~*****************;;;;;;;;;;********************DEFINICiON oEL PROBLEMA*********************************~******************** 

NUMERO DE ETAPAS ::~::::.~.~::.:.:.:;:.: •• :.:.: •• 30 
1 ~ .... ,¡:oe. .. r: ·' • ("" .. ,1 f • • 

NUMERO DE REACCIONES '·•••••••••••••••••• •••••••• 
NUMERO DE REAcckONES kNDEPENokENTES ;:.: •• :~:.:.~ 
NUMERO DE CÓMPUESTOS iNtC~ALES 1.~.:;:,: ••• :.:,;.~ 
NUMERO TOTAL DE COMPUESTOS 1 •: .';.; .': .':.: .·: .• ·; ::,:.; 3 
ALi~ENTACiON :~:.~::::::.:.:.:.:.:.·:.:.;.;.:~:.:.~ 
TEMPERAtURA A LA FNTRADA DEL REACTOR :.:.:.:.:.:.: 
pRESiON A LA ENTRADA OEL REAcTOR 

. , .. ........... ,. ..... 
El REACTOR ES NO AOiABATiCO 

LA PRESTON DENTRO DEL REACTOR ES VARIABLE 

527,4400 
423;oooo 

t.sóuo 

GRAMOS MOL 
GRADOS KELVIN 

ATMOSF~RAS 



EL TIEMPo !;:S ·• 2o5900E•01 

EL VALOR OC UCOtrT ES ~ 5·760CE~03 

CGMPUCSTO NUMERO ~uLES INICIALts FR~CciO~ MOLAR INICIAL 

2o?;i62E~02 

2 2o7362E+02 

s~oo~oc•o1 

s~oo~oc·o1 

NOMBRE Y ~~HERC oE IOENTiriCACI~~ tit LOi CoMPUESTOs 

ACETILENo Cll 

cLORURO DE Hl0R0 0EN~ C2l 

clORURO oE yÍNILO (3) 

.. 

,~,·~u,nnunn• 

"'·~~ ·ow. 
• H " . ·~· .,. 

~·1 ~ u ' rt• . 

''''•")I~U~•tn~ 

~ . :··· .. . ~ . ' 
·¡ ; .... 

11· ~~a .. 

********************************************••***••••REsuLTAoos otL REAcTOR~****************************************•••;*•**••••• 
~ 

e 
--'-

NUME~o DE ITCRACIO,ES CUE SE REILIZAN E~ EL BALANCE cE MATERIA • 25 
NUMER~ O~ lTE~ACIONES CuE SE REALIZAh E~ tL BALANCE oE ENERGIA • 21 

NA( 

• 8~5 +02 l :~;a~~!8~ • 924 +02 
•2975 +02 

r:AC 

~:~,~~~a~ 
2o4855E+c~ 
2o3924E+02 
2o2975E+02 

NAC 

I:~1~íp8j 
~:~o7~e:!81 4o3~70E.+C! 

FLUJOS MOLARES POR ETAPA 

\ ·. 



.... 

2o2024E+02 ~o2024C+02 5o33B1E+Oi , .. ., .. , .... 

i:o 75~to~ :~ ~t. :t~~ r:1a q. ~ i . . · 'l 2•t~a7E+o2 ·l¡F¡··R~ 6•27"~~!+~1 ,. • 

.a ªa~.g Le "a +02 B.~~ ~ .. ¡ · ,:· 
o7644E+0 !o7644 +02 9i7:1 3¡;+0 .. ;;;• 

t:2~UEt8~ i:U¡¿ng~ l:~~ ~HE~ ;~!d" 
· •5 ~6E+02 1o5456t+o~ li1906E+c2 t4 ~4[+02 lt4B~4C+~, t'~5,8E+02 

:11¡?1t8i :~! 1 1E~~~ ~:~t4~Et~~ 
13Q~~ +O~ ,3~ 7~~+0~ 1•4t~~~+~2 :itt4 !S~ . :!1~4 tBI i:~2~~ :g~ 
•16 O +O~ oll80'+02 1•5~ 2 +02 

.• 1 8 +o2 .1~78 +02 1•go q +o2 

l :s¡g~~t8~ i:8sg~i:a~ 1:~· Bi~ !8~ oo ~o +o~ 1oo2~o~•8' t• 1~2 +oz 
•9 53 +01 9,9f531.i+ 1 1• ~37 +C2 
·~ 99 +Ol 9o~ ?9F,+Ol 1•t722~+0g :r !3 :8! ~:1 ~3t~ i l!ag~!t:82 

e.a S7E+01 e.a art+~! ¡,ale3E+02 

xxc ) xxc l xxc ) 

4,9~~~~-ol 4.92ijt¡•b1 1•4a79~·o2 ~·9 ~ ·Q 4 '9ª9 ·Ql • 8~t ·cg 
4:6 4 :o ~!664 =~t : ~~ :g2 4·¡~42E·ot 4,56~2 -~~ 1.~~54~-x~ 2: §~~E:8t a:~s2~ : 1 l:~s~~t=~ 1 

4; 440E•01 4t2440l• 1 i,~120l•gt 
4t 354E•01 4,13~4E•C1 1•6•~1[• l 
4o0,74E•01 4o027q~•C1 1o,4 ~E•C 
3o9 1E"01 3,92 3 ··e ~· 5 • •O 
3.e 2ar•o1 3,s1~e ·oi 2·~705~·o1 
3•7 11E•01 3,7111E•Ot 2•577BE·~1 

l
:~~g~f:g¡ ~:gtz~E=8t ~:¡~g~E=~i 
, E·O 3,415· c·o .1696 ·al · • ~~~E·oi ~,322~t·gl ~.354§~·o¡ 
:~~9~E:81 3:!13~-=ol 1:9ai~E=~~ 
:6~~éE:o 3:~ea~~:~t ~:R~2g~:c¡ 
.~ stE-8 ~.91~t -at •• 96~6t-8r 
•~ 94E"01 2,8494 ·o¡ 4•~o11E•Ol 
e S 7E•0 , B37E• 4••J26E•C1 

~:6~f~r:sl ~:ltrt[:at ::a'l~E=Bt 

fRACCICN MOL POR ETAPA 



~mfu~~t 
2·,6g52E•01 

~:h~n=at 
ff:é 81if:8 1 

s:~~m:si 
~OLES TOTALCS P~EsiON 'ToTAL VOLUMEN TE~PERATURA 

5•3948[+02 1 ·,497sf:+oii 3 o1669E•04 4 •326CE+02 

S•:i1C9E+02 ~~~9so~+oo 3o!ó69[•04 4 •4242E+02 

5°2217[+02 lo4922É:+Oo 3 o1669E"04 4 •5225[+02 

5t12B6E+02 !'.4a94,+oo 3o!669E"04 4•61,4[+02 

5!0337[+02 1·.4Bof'+oo 3o!669["04 4•705CE·+02 

4•9386E+02 ¡',4831f:+oo 3•1669["04 4o781E[+02 

4•~449[+02 1··4796r+oo 3•1669E"04 4•8441E+02 

~ 6537[+02 1~476oé:+oo 3 q669E"04 4o8906E+02 

~!6656[+02 1·. 4722E:•oo 3o¡669["04 4·9205[+02 

4•~812t•02 lo4683f:+oo 3t1669E"04 ~·9343[t02 

4!5006[+02 1·.4641É:+oo 3o!ó69E•04 4o9331E+02 

4!~238[+02 ¡',4598~+00 3o1ó69E•04 4·9188[+02 

4'!:i5C8E+02 1·.4ssJt'+oo 3•1669[•04 4•8931[+02 

4•2818[+02 1~4so7e:+oo 3oi669E"04 4 .ese 1E+02 

l¡o2H6[+02 1~4458~+00 3oi669E•04 4o815EE+02 

4 '! 1553(+02 1·,4 4 o9r+oo 3•1669[•04 4•7676[+02 

4•0979[+02 1.4358i'+oo 3o1669E"04 4•7157[+02 



4 •04 112E+02 1,11J05f+Oo 3 ol669E•04 4o6617E+02 

3!99 111E+02 (, 4251E·+oo 3o!669E•04 4o6Q6.9E+02 

3~9476E+02 1··~195e:+oo 3ot669¡:•o4 4•55~7E+02 

3'9042E+C2 1~4!39E+oo 3o!6Ó9E"'Ó4 4•50Ó1E+02 

3 •ii64oe:•o.2 t".4cet;+co 3•!669e:•C4 4•450Ce:+02 

3•0266E+02 (,4Q22F+Oo 3o1669E•04 4 •4029e:+02 

3~7917[•02 t".3961F+oo 3 o1669E•O 4 4. 3594 e:.+02 

3•i592E+02 1~3S99E+Oo 3t1669E•04 4o3!95[+02 

J·7~e7e:•o2 1~3B37F-+oo 3 o1669E•04 4o2834·E+02 

3 •1c02e:•o2 1.o377ú+oo 3 o1669E•04 ~·25Ó9E+02 

Ji6733E'02 1·. 37c7r•oo 3oj669E•04 4•222CE+02 

3 ~ 61iEOE+02 ¡", 36Íi tr•oo 3o!669E•04 4•!963E+02 

3~f241E•·C2 (,Js7JE+oo 3o!669E•04 4o17HE+02. 

"\ 



:¡~.¡;~~¡.¡~¡~¡~;.~.;.;~;¡~;;~¡~*****~***********~******~ ••• ¡ •• ~*~*******•••****************~***¡***~***•************~*******~***: 
* * * ' * * UNIVtRSIDAO NACIONAL AUTONbMA DE ~EXICO * 
* * * * * FACULTAD Ot QUIMlCA. * 
* * * * *- --- --· '---.-- _____ ... . ... . ..... · ' ... ' * 
***********************************************************************************~********************************************** 

·•*·¡****•*·*·***•**¡********•***·*-********************************** 
* * * LUGAR DONDE SE DESARROLLA EL TEMA 1 * 
: eieLlOTECA FACULTAD DE OU~MiCA V C.S.C. u:N~A~M; : 
*·· -- ..... - .. ··--·"·· ·~- . .. * 
*************************************•***•*******•***************~*•** 

***************************;;;;;;************~***•*•DEFl~IICÍON oEL PRQBLF.MA***********~**.***W******~**************************** 

NUMERO DE ETAPAS :::.~.:.:.:.:.: ••• :.:.:.: ••• :.: •• 30 

NUMERo nE REACCIONES :.:.~.:.:.~.:.~.:.: ••• :.: •••• 
NUMERO O~ REACCION'é INDEP~NDiENTES : •• :.:.:.~.: •• 
NUMERO D~ COMPUESTbS iNiciALES :.:.:::.:.:.:.~.:.: 

1 

2 

3 NUMERO TOTAL DE COM-UESTOS :.:.:.:.:.:.: ••• :.:.;.; 
ALiMENTiCIUN :::.::~::.;.:.:.:.:.:.:.;.:.~.:.:.:.: 
TEMPERATURA A LÁ ENTRADA DEL RtAcTOR : ••• : ••••• ~ •• 
PRESIONA LA ~N~HiOA DEL PLACTUR :.:.:.;.:.;.:,:.; 

EL REACTOR ES NO ADTABATICU 

LA PRESION DENTRO DEL REACTOR ES VARiABLE 

';27. 4400 

423,0000 

1. silo o 

GRA"OS MOL 
GRADOS KELVIN 
ATMOSF~RAS 

' 



tL TIEMPO lS : ~.ÓÓÓÓE~Ol 

EL VALOR D~ UCOEFT ES: 5~7ó00l+03 

COMPUESTO NUMFRO HOLES INICiALES FRACCION POLAR INIC~AL 

2. 73ó2E+<J2 s;~ooo~·oi 

2 2. 73C>2E+u2 s;ooOOE~OÍ 

NOMBkE y NUMERO Df ioENTIFICAClON DE LOS COflpU~STOS 

ACETILENO (il 

CLVRURO UE HinRDGENO (2) 

CLORURO UE VINILO (3) 

*¡**;;~*¡*¡***;*;***;*;*;~;;;.~~*********************HFSULTAOOS OLL RCACTOR*************************************~**************** 

NUMfkO DE ITtRACIONES QliL SE RLAL!ZAN t~ EL ~ALANCE DE ~ATLRIA = ¿a 

NUMEhO D~ ITEPACIONFS QUE SE RlALIZAN EN EL BALANCt DE FNERG¡A = 18 

fLUJOS MOLARES POR tTAPA 

NA~ ) NA( ) NA( 

~·~S9SE+O<! {óc;;9S!i,+u<.> 7·:&~>syroo 
2:~~~~H!8~ :s77u::+o<> 1.s<~o +ot 

~-Q9o2E+o:> ~:~~g~H8l ~·~0~3E+O<! .d~~~k!8~ • ·e qE+o2 4.2677E+o 1 



2,2i91E+02 ~~2i9I~+u2 s; i7ª'1E+oi 
2,~ o&E+o2 .na E+uz & os 7E+o¡ 
Z, 4ll.flE+02 if,ú4 6t:+Oé1 c;<ll liOE+o 
1. &21!E+o<? 1,9&2oE+o2 7.74t&E+ot 
¡,682S~+o<? ¡',862SE+02 a,s37oE+ot 
t:~~~nm t:~~~nm 1·~gm:g¿ 
t:~$~1H8~ l:~$~!Hg~ t=H$4Hg~ 
~.5327E+02 1,5327E+O<? 1:2o3s~+o2 
¡,47§3E+02 i :~iS~E!~~ 1.2&39¡: +o2 
¡,41 2E+OZ 

H~Asngl ~.r~r·o .. 1,3ó1~~+o2 
1. ¿o E+o~ 1 31,~ E+o~ 1; 4~57E+o 
t: ~~ H8., 1:2 ·g~;:+o 1•4 1~E+O 1,21 t:+o2 .si E+O 
¡,¡ ;,7E+o2 l:IHZH8~ i·~~95E+o~ ¡,132& +o~ • S&E+o 
1,10UE+O 1.1gp~::+o 1 ó35!E+O 
l:8~4SH8~ i:8HS~m t=""!in+o~ • 101 +o 
4:~g~~~!8í 4:~g~gE!~f 1,71!4E+02 

1.75'18E+o2 
9,4'1&7E+01 9 ,4''1ó7E+o1 1,781>~1'.+0~ 9,2435E+OI 9,2435[::+01 1'.811 E+o 

FRACCIUN MnL PUP ETAPA 

XX( ) XX( ) XX( 

4,'1~9'r>E·oi a:~~9~t=~i ~·= ~§g$~:g~ 4,6 o3E•o1 
4,7&4bE•Ol '~·l&tl&t.•u1 ~·§W[:g~ a:~Ht~:gt 4, 7l1E•01 

j:~HtE:8t a: a58~E·o2 
4,478~E-o1 <1,371~~-01 1 o43 E•OI 
4,377'1E•01 1:2443~·01 
a:n~n:gt 4',271>91::•01 r:~~n~:g¡ ~.17~u·o1 

~=~~;~~=8f ~=~~~3E:gf t.SU8UE•Ol 
2.oa74E•OI 

3,8777E•Ol 3.B777E•01 2· 244~E ·ot 
3,78o4E•ol ~:l~a~~=8i 2~4392E •o 1 
3,~8!15E•01 2~63~0E•01 

~= ~g~~=3l ~:~~M~f:g¡ §·:~hn=st 
~=~~~~~:g} ~-~~¡~~·ut 3' t8§¿E•OI 

.. E•01 3;3~ E•ot 
~:í~8~~=3t ~-Z~ 5~•01 ~-~~!~~=81 .1. él o --ol 
i: 11 ~~~~=8t ~.oe~9E•ot 3~8'38~E·01 

3 i85 E•01 
2_3 b E•01 :~~bn=~t ~~ ~~g§~:g¡ 2,31>'16E•01 ta69&E-~1 
2, 055E•01 ~:~3~j[:~t U~3B91E•01 
2,7443E"'OI 4'.51!4E•OI 



\_ 
2:óii59E•ul 2,óBS¡jE•01 u:b~82E•OI 

~·~JO E•01 ~·~Jg~[:8i a:nn~=al , b~E•Ol 
2, 252E•OI z:s:?S2E•O 1 4'.'14'17E•Ol 

fiOLFS TOTALES PRESION TCTAL VOLU~LN n.r~PERATURA 

5,3'157E'tÓ2 1,4'17bEtOC 3,tó6'1E•04 4,32L14EtOZ 

5~3i33E'+OZ 1,4950E+OO 3,1ó6QE•04 4,4Z01E+OZ 

s:n~>4E+oz i ,4923e'+OO 3. Í óME•OII 4,St115E"+OZ 

s:i3IISE-to2 Í,48'14E+OO 3,Íóó'IE•OI.I 4,6oi.I2E-to2 

s:ou5oE+02 i,48ó4E+O(j ~.ióME•04 4,685SE+OZ 

u:QS53E+o2 1,4832E+Oú 3,t66C)E•04 4,?55oE+02 

u:8bó8E+o2. j ,1!7'18!:+00 3,tl¡f¡'lf.•04 4,B103E+02 

u:7aioE+02 1,~7ó3E+OO 3,!ó6QE•04 4,850SE+02 

u:ó'I82E+o2 Í,472óE+OO 3,ÍóME•04 4,8757E+OZ 

u:t.iB7e:+ó2 t,u~87E+oo 3, Íób'IE•04 4,8867E+OZ 

u:S424E+02 1,4ó47E+OO 3. Í óME·•OII 4,865tE+02 

U:4ó'l3E+o.2 t,4b051.'+oo 3, Íb6<1E•04 4,8725E+02 

u:;'l'l3E'~'02 !,4562E+OO 3,!6ME"•04 u,et;,osr:+o2 

11: :SJ<?SE+Óé; Í,4:0t7E+OC 3,ióó'lE•04 4,8207E+OZ 

u:2óB'IE+02 1,4471E"+OO 3,tói><~E•04 4,7847f+02 

a.?.óBSE-t02 !,44?3Ei0V 3,1 &b'QE•04 4,7437E+02 

a3si aE+o2 1,4374FtOU 3,!bbQE"•04 4,6'1'l2E+02 



o:o<I75Et02 Í.4323EtOO 3.i&b'lt•OII o.&524Eto2 

o:o41>7E+Ó2 1.4271E'too .3. i &&'IE•OII o.&o43Et02 

3:'1'1'l2E+02 l·.4218E+OO 3.t&b'IE•04 11. s~.&ur.+o2 

3.'154óET02 1.4!&3Et00 3.1ób'IE•OII o.";üB4E+02 

3:'1i29E+Ó2 Í.4ÍÓ7f+OO 3.t6b'lf•04 o.41123E+02 

3:B738E+02 i.oosoe+oo 3 •. t &b'lf•OII o.4!B3r+o2 

3:8373E+Ó2 t.3'1'~!E+oo 3.iói>'IE"OII 4.37b9E+02 

3:ao32E+il2 1.39310+00 3.Ío&'IE•04 4.3384E+02 

3; "Í'7iiE+ÓC: Í.387~E+OO 3.t&&c¡f•04 o.3o3oE+02 

3:74i"oe+o2 1.38Ó8E+Oo 3.1&b'IE•04 4.2707F+02 

3:7i2t>ET02 í.'l745E+OO 3.1&b'IE•O~ 4.2~14E+02 

3.68S'IE+02 1.3oBOEtOO 3.1bb'IE•04 4.2!51E+02 

3.&&ÓSE+ó<: 1.3t,j IIE+OO 3.t&b'IE"•OII 4. 1 q 1 SE +O 2' 

\; 



**~***-*****************************************************R************•********•*************************•*************~******** 
* * * * * * * UNIVERSIDAU NACIONAL AUTONO~A DE M~XICO * 
* * * * : FACULTAD DE QUIMICA : 

* * ... . • ' . . . ... ' . . . . . . . . . . . . * 
********************************************************************************************************************************** 

·•*•*********************************************~******************** 
* * * LUGAR pONDE SE DESARROLLA EL TEMA 1 * * . . . . * * BIBLIOTECA FACULTAD DE QUIMICA V C.S.C, U.N,A.M. * 
*-· ·-· -·· ....... -- ··---~--- ... ' - * 
********************************************************************** 

**************************;;;;*******************~**DlFl~JICION oEL PROBLEMA**************************•************~************** 

NUMEHO D[ ETAPAS :.~~=~:.:.:.:.:.:.:.;,;,;.:.: ... : 3q 
NUMERO OE REACCiONfS : ••• :.:.:.~ ••• :.:.: •• , •••• ,,, 
NUMEkO DE REAcciONES iNDtPENot~NTES ::.: ••• :.;,,,, 
NUMERO nE CoMPuESTOS iNICiALES :,;,:.: ••• : ••• :.;,, 
Nl/MrkO TOTAl. Dt: COI~PUE'STOS :. :. ; , ; •;.;.;,;.; •: •; • • 

• • • ... • ... • ... • " - ¡- • • ~ • • • ~ • -
ALIMENTACJON : •••••••••••••••••••••••••••••••• ,,,, 
TEMPERATURA A LA FNTRADA Dll P[ACTOR :,,,;,,.:.:.: 
PRESiON A LA ~NTRADA DEL RtACTUP 

EL RtACTOR ES NO AOÍABATICU 

~A PHFSiON O[~TPU DFL RfACTOA LS VARIA8Lt 

sn ,4Q~o 
a23,oooo 

¡,souo 

()RAMO'S MO~ 

GRADOS KELVIN 
ATHOSf'ERAS 



EL TlEMPU ES ~ z.oooÓc+ÓO 

EL VALOR DE UCOEFT ES = 5~7bÓOt+o3 

COMPUESTO NUMFRO MOLES iNiciALES FHACCION ~OLAA INICIAL 

2;73bZE+~2 

2 2;73b2E+~2 

S~COvOE•Of 

s:oo~ol•oi 

NOMBHE V NUMERO DE ~DENTIFICACION DE LOS COMPUESTOS 

ACt.TILE"I.l (Í) 

CLO~URO DE HiDROGENO (2) 

CLQPURO DE viNILO ¡3¡ 

.; •• ¡¡ •• ¡~~~¡~¡¡¡~¡*¡*i¡~¡.~¡~¡******;*~*****¡*******RFSULTADOS DEL REACTOR************~*~**********;**************************** 

NUt~rRn O¡;; ITEPAcxnN!'S Qllt_ S¡; Rt::ALIZAN i:.N É:L BALANCE DE ~ATtRIA = 33 
NUMERO DE ITtPACiDNFS QUE SE REALIZAN I:.N EL BALANCE DE ENERGIA = j3 

FLUJOS MOLARES POR ETAPA 

NA( ) t~A ( ) NA( 

~.I>&~¡¡E+O~ ~:~~~~>ng~ z.:i~bSE+oo 
-~9o••E+02 ~~~~m:&I 2. ll8E:+02 2:s13h+ol' 

~:~l~XH3~ ~=~~m~:a~ ~·=~~m:at 



2~29§~E+o2 z:29~ÓE+o2 ~:4ó24E+oi 
1'2~ 4~+02 ~ 24 ~~+02 ~·:U4~[t81 :Aa~~ :g~ · :As~~~:g~ c.soa e+ol 
·~~~~E+02 ·~~~4E+02 1 taeae+ol f• ~:?~+o., 1 .•. ll~+o2 1; 7goE+01 ' . ~-• q 1 +02 1.89~7-+¡¡2 ~:~Z~é[!&l l. ~97E+02 1,6§ 7E+O~ 

1,7 22E+02 !,7 ~~E+02 ~=~l~óE!g~ 1.7~-~~+02 1~¿) ~+o~ 
1.~> A +oc 1, zA +o? 1,ob~~~+o2 
1,b~ 8E+02 l~ót 8E+02 1:,~ t 74E+02 
l'ª 7~~·o~ l.sbf~~·o~ ¡ .. ~ t~z~:g~ • 178 +o 1. 1 +o 
¡,4ó99E+ú~ 1 46 9E+o2 1:26&3E+o~ 
~.4~ª8E+O 1:a~~8E+o2 t:H~~H8a 1,~ SE+o 1 j SE+o? l, l7!E+02 1: 37tE+o2 r-r~~~ng2 

~. 'I"'TO~ t~rb~ro" i:a~s~~+o~ 1: ~,,.tg : ~ 7 . :g~ f'l ggE+O~ l,l g4~+02 1;§~~ae:82 
, s +o .ts s +o2 1.5644E+02 . ¡47~+o~ i.1A4' +u2 l,blbSE+o~ , 92E+O . 1.0 92 +o2 1.b~70E+O 

fRAC~~ON HoL POR ETAPA 

XX( ) XX( ) XX( 

4,9g:nroi 4:96rroi i~jg~~~=8~ 11,8 ~' •o -~.~.a 7 •o 
4,~8 ~E·O~ 4 e •ot ~.~3~6E•02 
4, r E•Ol ldt~~ •Ol s·. 6 3e•o2 
4,~ 39E•o1 11,1>3 •01 ¡-§~~~~=8~ 11, ol E•Ot 4,'5'>o¡E•o1 
4,1!'1BóE•Ol 4',478 E-o~ l.;oiiZBE•OI 
~~-~~ue·ot 1,1Qó8E•01 
4, E•Ol ~·~n~ =~i 1 lSO~E•OI 
~=a~~n=sl .. ;211871•01 a·:sg2 E•OI 

4, 172& ··ol l b 4 E•OI 
4_t9&5E•01 4,091>5 •01 1~8070E•01 
~~.ro~e-ol 4,~~g4E•OJ. ~ 9591E•01 3, 4411E•Ol ~~868g~:gt ;1¿! e·o¡ 
~· b84E•01 2M2 3E•O 

•f92bE•Oa ~.7!l~br·Ol 2.1114%•01 
3, ptE•Ol ... 11 1 ··ol ~·ttg~~:g} 3,~6g~E·01 ~:=~~g~E:et 3, e•o1 2:Bbii0E.,.01 
3,4947E•01 ~.4947E•Gl l·Na~~:g¡ 3,42i!éE•ot .>,11:?2bE•01 
3,3618E•Ol 3,35!8E•01 3:01qb3E•Ol 
3,~ 26E•01 3,2826~·01 3:.nli9E•Ol 
~· A~~E·Ol 3·"1~9~•(11 ~=~~n~=sl 3:Aas g:gt 

.111 o~·ol 
3,oesot.•üt 3.B30IE•ol 



3,ij~27E•oi 3: ~27E•oi l':9145E•oi 
2, 24E•Ot ¿,~ 24E•ot 11;.o sze•ot 
~:~BH~:gt ~:~aH[:st ~~~ t9§tE•o1 

4,30 4E•OI 

~IOltS TOTALES PRES.ION 'l'CTAL VOLuMEN n;;MPERATURA 

s:uooBEt02 1.497t>E+OO 3.t&&qE•04 4,315b.Et02 

s:32~>z<+o2 t,4950Et00 3,!&69E•04 4,3983E+02 

s:?sóoe+o2 l~4923E+OQ 3,i&óqf•04 4,4752E1'02 

s:1739E+02 !,48'151¡+00 3,1óbqE•04 ·4, 543SE+02 

s.ii99oE+oz Í,486oF.+OO 3,ió&c¡f.•04 .4,6utoE+02 

~.Ó2&2E+02 Í,483oE+OO 3, i&b<!E•04 4,b468Et02 

<955óE+02 t,48o4t:+óo 3,!&&<¡f•04 4,6C08E+02 

u:~s7SE+Ó2 1,11772~+00 3.t&&q¡:•04 4,7v4oE+02 

4; BÚSE+02 i,4736E+OO 3', i&&qE•Clll 4,717óE:t02 

u:7s7&E+02 1,117ó3E+OO 3,i&óQE•04 4 ,.7226E+02 

ii:&'154E+02 t,4t>67E+01l 3,Í&6<1E•04 11, 72ttE+02 

n.&34'1F+Ó2 i,4&3o~+oo 3,i&b9E•04 11,713t>Et02 

a; 575'1E+Ó2 i, 4592E+-OO 3,i&&qE•04 11,7ut3E-t02 

< ~184E+02 i,4553E+OO 3, i ó69E•04 4,685úEt02 

4,4ó24E+il' t,45!2E+OU ·3, ibME•OII 4,6t.54Et02 

u:uo79Et02 !,4471E+OQ 3,tób'1E•04 . ll,b43jE+02 

u:3s5oE+Ó2 1,4426E+Oa 3,1&óqE•OII 4,6¡8SE+02 
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·······~~·~•**********************************~·*···~·············••***************************************************;~ •• ~ •• ****· * • 
* • ! ur,IvE:RsloAo NAciONAL AuTONDMA cE ~EXIcC : 

* * * FACULTAD DE OUIMICA * • • 
* * * . . . . . . ~ ~. . * 
··········~••********************************************************************************************************************* 

********************************************************************** * • 
: LUGAF< oGt.LE Sl DCSARkCLLA EL TENA 1. ! 
* OIELIOTECA rACULTAc LE QUIMicR Y C•S•C• UoNoAoMo * * . • 
********************************************************************** 

***,************************~*************+****~****•DCFit!ICIOIJ DEL PROBLE~A****•***************~**********************~~~**~***** 

Nt..:t1Cru ut. t::T/\PAS :.,,.,,,,,,,,.,,,,·,,,·,,~ ••• ,,,,,,, 30 

tJL.MLFO lJL l1LACClú~;l:$ : • •, •,,, •,,,,,,,,,, ,, , , , , o •, • 1 

t·I~¡<CRu Ul iiCACCIOJ·,rs lllUEf'Et.CIEr:TEs : ~ ,·,.,, ,., "" 

!lliMCrC DL CU11PUEsTfJs Ir;JCIALES :,,,,,",,~,,,,,,.,¡, 

f·llt1EPG TC1/\L üE cCI'pCESTCS :,,,,,,·,,,·,,· ••• , ••• o.oe 

ALit·1EI¡T.\~ICI. =••••'••••••••lil••••······~•.~•••'''•••• 
TEMPr~ATunA A LA EUTRACA CEL RE,c1o8 ••~•••••••••• 

PREsiCN A LA [NTRAPA DEL ~EACTOh ~~ •• ~.~•'•''''''' 

EL R[hCTOR lS ~O ADIABATILO 

LA P~ESiu~ UCNTRD DtL HEACTCR ES ~ARIA~lt 

527•44b0 

423o0000 

1·5000 

CRAHS ~CL 

CRACCS KELVIN 

AHCSFERAS 



EL TiEMPO ES • ~.ooooEtÓo 

EL VALOR DE UCOEFT ES : 5~76ÓO~+o3 

COMPUESTO NUMERO MOLES INICiALES FRACCIOH MOLAR IN!CkAL 

2: 73b2E+02 s;~oOOE•OÍ 

2 2.73ó2E+02 s:cÓOOE•Oi 

NOMBRE Y NUMERO Df ÍoENTÍFlCACION DE LOS COMPUESTOS 

ACETILENO ci l 

CLORURO DE HÍOROGENO (2) 

CLORURO DE VÍNÍLO (3) 

~' 
··~· ... T :::·~~v·m.· 

y.. ~ ' '1 

• h .t 

*•*•*;*********~*****•**~··•*********.***************RESU~TAOOS DEL REACTOR****•******•**************~••***************~***W***~* 

NUMEHO DE ITERACiONES QUE SE REALiZAN EN EL BALANCE DE ~AT~RIA s 40 

NUMERO OE IT!RACÍONES QUE SE R~AL!ZAN tN EL B~LANCE DE ENERGIA = o6 

NA( 

c~ó7lllE+o2 
2.~99liE+o¡¡ 
~:ni~f!g~ 
2.4273E~02 

NA( 

a;.ó73ÓE+u2 

1 óo9ó~+ull :~g¡t :ss 
.11273 +(12 

NAC 

ó::;3iS'Í'E+OÓ 
1,.~1:1S,E+01 
~~u~~&~tgl 
3.osaqE+ot 

FLUJOS.MOLARES POR ETA~A 

"\ 



~::FggHg~ 5:~ig~~•o5 1;6sa~~·oJ 
~=~¿9~~t8~ 

• 1 ~ +o 2o8 +o 
~-~··~~·ol a:7426E+oi 

2,1g<;ltE+o2 =~~9~~:g., ~;~~~z~tsl 
~:~g~~~!g~ ?..tg92~+o2 b 27otE+ol 

~~o ~~ +o<' bZ7&oaE•ot 
•8~1 E+O ·~~ , "+U? 7,2U~ E+01 

1, #"E+o;> 1, 44E+02 7~Z~ SE+OI 
&,~t-5E+02 l:é~ 7~E!g~ ~~ba~~~!&! !• ~~E+02 ,Bg E+02 1,8~~7~+02 "9,!05UE+01 
l,! OSE+02 t:J3e:~:g~ a~~~a~~:g¡ i' ~bi!>E+02 
:ós1~H8~ 1·2~3,~+02 l~og3oE:oj 

1, g +o2 1.o 1~E o 1,óoB9E+o2 1.~>g 9E+O<' 1,12 E+O 
H~>s~ro2 1,~ 8tE+02 1 t68t~+o~ 

, ~8 +o2 1, ~8~E+o2 1:2o8~ +o 
'·"se:sE•o~ 1,489 E+02 1 246 E+O~ 
t:a a~~:g t~as¡4~+o2 t:lsuaE•o 

t•i!B~E+O t:~~a~E!8~ t~ ~+~~:g~ 
·~ 4 3E+O~ l. Q4~E+02 1;~9§~E+o 

1. lO E+O l. lo E+U2 1,42 E+02 

fRACCkON HnL POR ETAPA 

XX( ) XX( ) XX( 

~~.¡gi6roi •:9a¡•roi ~~¡b76E·O~ 11, t& •o1 4,88 b •o! • &73E·o 
ll, 2tiE"Ol 4,821tf.•01 3,S78óE•o2 
ll,7bo7E•Ot •·tbQ7ro1 4~78ó3E•02 

a:~s~¿~:g1 4. oo'l •01 f~s2BE:3 2 

1.1, B3aE•01 ~::~HZ~:~t d~1o~-o~ 
a:~~~~~=zt ~<.sgsó~·ol 9,U888E•02 a:at sg .. :ei l.ob40E•OI 
1.1,4~o5E•01 l,t790E•OI 
4,~ rJE•Ol 4,35~~~-ol 1~2940E•Ol 
4. q 3E•U1 ¡¡ ~q •01 1,40'1SE•OI 
4, J~~E-01 ¡¡: 3~3!;:•01 l,525QE•o1 
11,1 E•Ol 4,17 OE•01 ¡-~~~u:g¡ 
a:¡~Oj~:gt 4.1go3ru1 ¡;8773E•OI 
4, 0~1>E•01 j:8o~5 :3i l,ll9bOE•01 
~· 424E•01 3,~4¡!4~•01 ~,:Hm:g¡ , B2óE•01 ~:eg~~E:Si i•8227E•01 2~3546E.•Ol 

,7627E•U1 :>,76271::•ú1 2,4746E•Ol 
3,7028E•01 ;?.7o~srul 2,594UE•Ol 

~=~gu~=3t ~.ba 1 --o1 2. 7138E•OI 
~.5836 •úl 2.8>2BL•OI 

3,524SE•01 .:o,5?4';E•v1 2.9So!1E•o! 
3,1l65'1E•01 ~.465QE•úl 3.o6BtE•ot 



3:40Z'IE•Ol 3;4ii19E•oi 3;!84C'E•01 
~·~~o&E·ol ~ 3'Tr01 3:. !ii89E•01 

: 3~n:st =~r¡ g •01 3,412~E·01 
• 3 1 ··ot 3.5?3 E•ol 

MOL.I:S T0TALE'S PRESIUN' TOTAL VOLU~~N Tl)~PERATURA 

s:4o'I2E+02 !,4'17oFtOO. 3,i6ME•04 4,3~11Et02 

'i:34S8Et02 1,4951F.t0ü 3, !.é>ó'IE"04 4,3~J%ft02 

s:?.s33E+ó2 i,4924E+OO 3,Í6ó'IE•04 4,4213E+02 

r;:C'2C'4Etil2 i,4B<l8E+oo 3,tbó<lE•04 4,4<>75E+02 

5:tó35E+02 t,487uE.+Oo 3,1ób'IE•04 4,'3u43E+ó2 

s:io&óE+Ó2 t,4Bate+·oo 3,!6b'IE•04 4,5~20E+02 

r;~ñsíoE+Ó2 !,48!2E-tOO 3.i&b'lf•O'I 4,5~18E+02 

li,99BiE+02 t,«7PlE+OO 3,ióóoE•O<I 4,Su47E+02 

U: '14& i r+o2 1,475vE+OO 3,1óór¡E•04 a,S72ue+o¿ 

4.A953Etn2 1,4718EtOO 3., lb6'1E•04 4,574Sr+o2 

a:e4'34E+Ó2 t.«oSbE+oo 3, i 66'1E•04 4,573~E+OZ 

a:79b4F.:+o2 1,4b53E+OO 3,lóó'IE•04 4,5o'loE+02 

4,748tF+02 t,4ot 'le+·oo 3,!6ó'IE•04 4,5">22r+o2 

~:7oool':+o2 i,4584E+Ou 3,iE>óqE•04 4,SS33E+02 

~.6537E+02 1,4548E+OO 3,16ó9!:•04 4,5427E+02 

~:bo74o+02 1,~512E+OO 3,1 ó9qE•04 4. 53081:. +02 

n:o;.,lc¡E+o2 t.447SE+OO 3,!óó<IE•04 4,5¡77[+02 



- - ,.. - ... -

a;si7oE+Ó2 i.4~37E+OO 3,166.<!E•04 4,5u36E+02 

4,47281:+02 Í,43«;18E+OO 3,166'1E•04 4,41l87E+02 

a:az«;>4E+il2 i,43';8E+OO 3,166'1E•~4 4,473tE+02 

4:3869E+02 1,43t7F+OO 3,Í6ME•04 4,4;.69Et02 

4;345iE+02 Í,427SE+Oó 3,Í66<!E•04 4,4~02E+02 

a:3o43E?Ü2 io4233E+OO 3,ib6QÉ•04 4,4~32Et02 

4.~á44F.+02 1,4i~'11:tOQ 3,161!QE•04 4,4o57Et02 

a:225SE+02 i,4i45Et00 3,Í&6'1E•04 4,3881Et02 

~;ie76t:+02 i,40'I9E+OO 3.tl>ó<!E•04 4,3704E+02 

a;isó7E+Ó2 1,4o52E+OO 3,!6il<!E•04 4, 35Zi>E +02 

4:ii491:+02 t. 4oóSE·+oo 3,i66'1E•04 4,335uEt02 

a.iiaózE+oz i,395é:iEtOO 3,11:>6'1f•04 4,3¡7SE+02 

a;o46SE+02 i,3'10áE+OO 3,lb6qf•04 4,3v02E+02 

' 



a:3Ó37E+O~ i,II384E+OO 3,tb69E•04 4,5922Et02 

~~=~SIIÓE+Ó2 Í,II339E+OO 3,1b6<1E•04 4,5to114Et02 • ·-•11• 

d. 
11:i!o6iE+il2 Í,II293EtOO 3,ÍbbQfw04 11,535bEt02 ~· ~- ;t ·~ 

4:ibiioE+Ó2 i ,424b~+ 00 3, i&ó<IE•04 4,50blE+02 

11: iiS7E+Ó2 i,llt'17E+OO 3,tóó<IE•04 4,47ó2Et02 

~~:o733E+óa. i,IIÍ47E+Oii 3,lób<IE•04 4,4111>3E+02 

u:o327E+02 t,llo'iii>E+OO 3,tbóCJE•04 11,41ó7Et02 

3:'1'139E+02 t,40411E+OO 3 ·, i ó69E•04 11,31l7óE+Oa 

3:95&<1E+Ó2 !,3<1<ltE+OO 3,Íóó<IE•04 11,3S'I3Et02 

3~<12i&E+02 i,393ó~t0() 3,Íóó<IE•04 11,3321Et02 

;:aeeoE+ó2 i,3880EtOO 3,Íóó<IE•04 11,3o6of+02 

;:ass'IE+ó2 i,3823E+OO 3,tb69E'•04 11,2613E+02 

3:82511E+02 1,37ó4E+OO 3,tbó<IE•04 4,¡¡seoEto2 
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