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INfRODUCCION 

Que Dios me conceda hablar con 

sensatez y expresar ideas dt9n.as de 

Los don.es que recib1 • ..• 

(Sab(dur la. 7, r5J. 



I ITTRODUCCION 

Debido al rápido crecimiento de la población. a la 

crisis económica actual y al incremento en el co,nsumo de 

energia, es necesario utilizar con mayor eficiencia los 

productos provenientes de desechos urbanos, 

agr1colas y agroindustriales. 

forestales, 

Los productos fotcsintéticos acu~ulados por siglos en 

forma de gas natural, petroleo, carbón y materiales 

relacionados con el carbi:•no. han proporcionado un inmenso 

recurso para el desarrollo de nuestra civilizacion altamente 

industrializada. La tendencia hacia la extincion de estos 

recursos es el limite que debemos tocar en ~uenta para 

sustituirlos por recursos renovables, por lo que de~mos 

estar preparados para anticiparnos al momento en q~e o~urra 

este cambio. desarrollando rutas o alt-=rnativas. "confiar en 

los productos de !a fotosintesis para .o cbten~¡on de 



. 
"feedstocks" b~sicos, requeridos por la indust.ria quimica. 

Es importante para las generaciones futuras que demos 

especial atención e importancia para iniciar y llevar a cabo 

este cambio. 

En nuestro Pais los desechos agricolas y 

acroindustriales se producen en una cantidad importante, 

muchos de ellos se han empleado desde hace mucho tiempo como 

forrajes, abonos, etc.: pero muy pocos se han industrializado 

y desgraciadamente en cantidades muy peque~as. 

Este trabajo plante a una alternativa para la 

industr!alización de uno de los desechos agroindustriales mas 

importantes: el bagazo de cana, del que el so~ se destina a 

servir como combustible en las calderas del mismo Ingenio, 

rjonde se produce como desecho. 

La alternativa que se propone es un proceso continuo 

para llevar a cabo la hidrolisis selectiva del bagazo de 

cat'\a, del que se obtienen Xilosa en la primera etapa y 

Glucosa en la segunda, Se le ha dado una mayor atención al 

aspecto cinético, la evaluación y dimensionamiento de los 

• f~edstocks.- explicacion en el capitulo 1. 
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reactores requeridos. Sin embargo también se plantea un 

diagrama de flujo y los equipos necesarios para llevar a cabo 

dicho proceso. 

Los primeros capitulos sirven revisar los 

antecedentes, alternativas y conceptos teóricos necesarios 

para desarrollar y obtener los par~etros cinéticos a partir 

de los datos que nos proporciona la b!bliograf1a. 

En el capitulo 3 se hace una revisión de 

cinética quimica, los diferentes 

los conceptos 

sobre metodos 

determinar las constantes cinéticas, los factores que 

para 

pueden 

afectar una reacción, etc., y que en el capitulo 4 se 

emplearan para determinar estas constantes a partir de los 

estudios y los datos reportados por Singh et. al. Estos 

parámetros ser~n el fundamento del dimensionamiento de les 

reactores, lo que se llevará a cabe en l~s dos últimos 

capitulas de este trabajo. 

Ill 



CAPITULO 1 

mi orgul~o qu8 stempr9 

camtn9 de ac~erdo con ~l prude~cta. 

Frtedrtch fltetzsch~. 



Cap! lulo 1 

ANTECEDENTES y GENERALIDADES 

A través de la historia los desechos forestales. 

agrícolas y agroindustriales han tenido diversas 

aplicaciones, los han utilizado como abono, forraje, en la 

obtención de pulpas para papel, en la producción de paneles y 

tableros aglomerados. :1 recientemente para la obtención de 

combustibles y productos qulmicos. 

Debido a que las necesidades para proporcionar 

"feedstocks" para la industria qui mica a partir de recursos 

renovables se han incrementado, los recursos más convenientes 

a ser considerados son los desechos agricolas, que 

represen:a~ una enorme fuen~e potencial de energ1a, ~e han 

ut i 11 zado muy poco, son de gran utilidad y se pueden 

transformar en combustibles :l1quidos, sólidos y gaseosos). 

asi como para obtener productos qulmicos. 



El concepto de "feedstock" nci ti en~ una traducción 

literal al espai"iol. pero se podrla definir cerno",' la materia 

prima para un proceso en el que son transferidos del sector 

energético al sector qu1mico. Es decir son transferidos de 

operaciones donde comunmente se desempe~an en la preparación 

de energla utilizable, a operaciones en las cuales son 

primero empleados como materias primas en procesos que 

involucran cambios quimicos o separacion f1sica antes de su 

uso final. > > "< 16) 

En pocas palabras lo podr1amos definir como un 

intermediario o una materia prima para la obtención de 

combustibles y/o productos qulmicos más complejos o de mayor 

valor agregado. 

Las alternativas renovables para sustl:uir al petróleo 

como una fuente de combustibles y productos qu1micos han sido 

investigadas desde los inicios del presente siglo, pero se 

han intensificado en los últimos 15 anos.ClOl El Us? de la 

biomasa. recientemente ha ! legado a ser de 

considerables investigaciones en las áreas de la lngenieria 

Ou1mica y de la Ingenieria Energética.()) 

La biomasa se define, desde el pur.tc vista 

energético. =orno todo rnateri3 0rganica que existe en la 

naturaleza (árboles.arbustos, algas marinas. desechos 

agrtcolas, desechos animales, desechos urbanos. e~c.J ~ue sea 

susceptible de trai;sf orma-rse en ~nergl a. '" ( 2~. 
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Algunas ventajas de estos recursos son fas Sigu·i.entes: 

- Son renovables. 

- Su producci6n y uso representa balancear el ciclo 

de carbono y no produce una elevación en los 

niveles de carbono. 

- La convers16n de residuos y desechos orgánicos 

reduce el impacto ambiental. 

Si una biomasa en particular o un residuo orgánico es 

abundante y econ6mico de recolectar y transportar, con un 

gasto m1nimo de energ1a, los siguientes criterios son de 

principal importancia en la selección de un proceso de 

transformación. 

- Producto energetico deseado !SNG, vapor, 

combustibles llqu!dos). 

- Caracter1sticas de los "feedstocks" {contenido de 

humedad, nutrientes y biodegradabilidad}. 

- Corri~ntes de efluentes {subproductos, desechos). 

- Eficiencia térmica. 

- Impacto ambiental. 

- Economla. !27) 

NOTA: SNG - Substitute Natural Gas 
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En México tenemos una gran variedad de desechvs 

agricolas, entre los que se encuentran rastrojes de malz, de 

arroz, de trigo, pajas de cereales. baga~o de ca~a. etc. 

Para este trabajo se ha seleccionado el bagazo de caf'ia 

como fuente de biomasa, principalmente por las grandes 

cantidades en que se produce, ya que, la ca~a de az~car es 

uno de los productos agrlcolas de los que se obtiene mayor 

producción por unidad de área sembrada. 

En nuestro Pals el bagazo de ca~a. tradicicnalrnente y 

aun en la actualidad se ha utilizado como combustible para 

las calderas de los propios Ingenios, y s6lo en tiempos 

recientes una pequeNa parte de la producción total 

(aproximadamente 207.) ha encontrado uso como materia prima de 

pulpas para papel, y en mucho menor escala para la produccion 

de paneles y tableros aglomerados: algunos productos 

qulmicos; protelna unicelular, e incluso como forrajes de 

alto valor energético y nutricional, 

Es necesaria l~ utilización integral de la caKa de 

azocar y de los subproductos de la Industria A~ucarera, ya 

que permite a los paises productores la ctiversificacion de su 

economla. 

Las posibilidades de industriali=ación je los cerivados 

son numerosas por 1 o que es necesario e 1 ci::noc i :r.: en to de una 

serie de aspectos rela-:icnados ::on esta ~·:-:blem~tica para 

poder seleccionar las mejores alt~rnativas. 

4 



1.1. Caracleristicas del bagazo de ca~a. 

La ca~a de azúcar es una gram1nea del género Saccharum, 

se distingue por su alto contenido de azúcares. Es capaz de 

convertir gran cantidad de energ1a solar en energ1a qulmica 

cuando se cosecha en lugares donde existen condiciones 

clim.a.ticas adecuadas para su crecimiento. Se cultiva en zonas 

tropicales y subtropicales lnf luyendo en su rendimiento 

agricola y de azúcares las condiciones clim~ticas. los suelos 

y las variedades que se siembran. 

En nuestro Pais existe una gran cantidad de variedades 

ademas de las cruzas que se realizan en las temporadas de 

hibridacion. Durante la zafra 83/8~ fueron 18 las variedades 

cultivadas que predominaron. 

Los rendimientos de la ca~a de azúcar comparados con 

otras plantas similares son superiores en términos de materia 

seca y en contenido de carbohidratos. Aunque el rendimiento 

de la caria es muy variable es posible obtener 32 ton/ha de 

materia seca y aproximadamente 22 ton/ha de 

carbohidratos. (15) 

El valor comerci~! del tiagazo está determinado 

principalmente por el v::slor que tiene como combustible '/ su 

poder calor 1 f leo equ i 'Ja lt-nte en estado húmedo. Considerando 

la caha en términos de mate~i~ seca su valor calor1fico ~s 



alrededor de 4000 Kcal/Kg. (15l 

El bagazo se origina en base seca ~n cantidades muy 

similares al azúcar. de ésto se infiere !a gran importancia 

económica que reviste e~ aprovechamiento del bagazc. 

En cuanto a su composici6n, ésta es muy diversa, 

principalmente a causa de: 

- Variedad de ca~a cultivada. 

- Condiciones climati~as del cultivo. 

- Condiciones de cosech3 y 

Ingenios. 

molienda en los 

- Secado al sol, situación de almacenaje en el 

Ingenio. 

La tahla 1.1 nos mu~stra l~ anteriormente se~aladc. 

Los principales componentes del bagazo de ~.ar'ia <a l'JS 

que daremos mayor atenci6n por s~ irnportan·:! :i en f?ste 

estudio), son la celulosa, hemicelulo~a. 

cuales se pre~entan er. prc·p.,rr: ión de ·· 40~. 

respectivamente, estos valores son aproximados y se cbti~nen 

al realizar un prom~dio d~ los datos proporci~nados por las 

referencias. (28,29,38, 10,11} 

6 



1 

Loul1tana, fresco 
Cartcterlstlcu del IHouu, 19'1) 

bamo 
Huledad,I 4.9 
i1tractlvos en 
•le<>hol-benceno, i 6.0 
11111 caJlente, l a.a 
11h(I!,1 ll.9 

tenlzu, 1 ~. 

ll¡nlna, 1 16.I 
pefllOUl'IOI, 1 JO.O 
C.lulm e y B, 1 
lli>r• de cenizas Sl.l 
pefl10Unot en 1lfa 27.1 
llbn>dec<nlw 67.l 
en pentounos 7.0 
ba0< ell1-orl1lnal, ll.l 
libre de cenlus y 
DMI t ouno1 . 

111111!1: (.l]) 

!!d. '1n1; ~- ~ ..... °"· 
Vol. lJ a>. 1. '. 11 1982 

1 

TABLA 1.1. 
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l. l. l. Celulosa. 

De todos los componentes del ~arbono. la celulosa es el 

mAs abundante en la naturaleza, es el resultado de la 

fotosíntesis, y es el principal componente de la pared 

celular de todas las maderas, pajas, pastos. y fibras. Su 

resistencia a la tensión es muy grande; es insoluble en agua 

fria y caliente. 

La celulosa es un polisacárido lineal, de cadena 

suficientemente larga para ser insoluble en agua, al~ali 

diluido y ácidos a temperatura ambiente. Contiene solamente 

unidades de anhidroglucosa unidas por uniones glucos!dicas 

l-~ Beta y posee una estructura perfectamente ordenada. 

La estructura qu1mica de la celulosa se muestra ~n la 

Fíg. 1.1 

FIG. 1.t CELULOSA 

·¡ 



Su fórmula es 1c6 tt 10o5 )n, donde o es muy grande: entre 

1,000 y 5,000. El peso molecular está comprendido entre 

163,000 y 810,000 aproximadamente. 

1.1.2. Hemicelulosa. 

De la hemicelulosa podemos decir que cuando una madera 

se libere de los extractos (solubles en agua fria o en 

solventes organices neutros} y luego se libera cuidadosamente 

de la lignina, se obtiene un producto fibroso llamado 

"Holocelulosa ", que es la suma total de la celulosa y otros 

.. pal isacáridos 11
• 

o 

FIG. 1.2. HEMICELULOSA 
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Estos polisacáridos se llaman generalmente 

"Hemicelulosa" (o poliosas}: una definición de hemicelulosa 

es:" lvs polisacáridos de la :nadera que no son celulósicos 

incluyendo sustancias relacicnadas con éste, como Jos ácidos 

urónico Y sus substituyentes. "C26} 

La estructura química de la hemicelulosa es variada ya 

que está formada por diferentes unidades de azúcares. La 

unidad predominante en la hemicelulosa es la Xil~sa, la que 

se muestra en Ja Fig. 1.2. 

1.1.3. Lignina. 

La lignina es el único pol~mero que se encuentra en Ja 

madera, es el principal constituyente no celulósico de la 

mayoria de los materiales vegetales. El contenJdo de Jignina 

constituye una orientación hacia el método más apropiadc para 

evaluar o digerir una materia prima. 

La lignina se define como un poJ1mer~ aromatice de la 

madera, consiste de o más monomeros d~ feni1propano 

substituidos por m~lécula. La estructura química de la 

lignina se muestra en la Fig. 1.J. 

9 
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1.2. Opciones de aprovechamiento del bagazo de ca~a. 

A pesar de que ya en el siglo XIX la industria azucarera 

cuenta con una tecnologla definida, no es hasta el presente 

siglo que comienza a haber interés en la utilización de los 

subproductos de la industria azucarera. 

Los primeros usos que se reportan de los subproductos 

son los del bagazo como combustible, las mieles para producir 

alcohol y para alimentación del ganado. El mayor auge de 

desarrollo de los derivados comienza a finales de la década 

de los SO's. 

A partir de los sacAridos de la ca~a de azúcar mediante 

vla fermentativa o qulmica se obtienen productos intermedios 

o finales comprendidos dentro de distintas ramas como la 

agropecuaria, 

farmaceútica. 

la industria alimenticia, qui mica, y 

A través del complejo lignocelul6sico se incide en la 

industria energética ya que existe la posibilidad de 

suministrar combustible en forma sólida, liquida o gaseosa o 

generar electricidad. 

Partiendo de los compuestos bttsicos del compleja 

lignocelul6sico (celulosa, hemicelulosa, y lignina), se 

puede obtener celulosa y· papel, furfural, tableros y otros 

10 



compuestos que pueden convertirse en una sólida fuente de 

adquisición de divisas. 

Las potencialidades de obtención de derivados a partir 

de la ca"a de azócar son particularmente ilimitadas y aunque 

no todos brindan condiciones económicas favorables, el 

conocimiento de cada una de ellas reviste gran importancia. 

Existen muchos derivados que se han desarrollado en el 

mundo. Entre los derivados que mAs desarrrollo han alcanzado 

se pueden citar los que aparecen en la Tabla 1.2. 

Tabla 1.2. Derivados del bagazo de ca~a de azúcar. 

- Pulpa y papel. 

- Alcohol y levadura de recuperación. 

- Furfural y derivados. 

- Tableros. 

- Levaduras. 

- Llsina. 

- Acido cltrico. 

- Glutama~o monosódico. 

- Sorbltol. 

- Productos para la alimentación animal.(15} 

11 



Los productos de la Tabla 1.3. que a continuación se 

mencionan y otros derivados que hartan la relación 

interminable, no han tenido tanto desarrollo, aunque muchos 

paises han industrializado algunos de ellos, continuan 

realizAndo además trabajos de investigación y anAlisls con 

vistas a su utilización. 

Tabla 1.3. Derivados de la cana en vlas de industrialización. 

- Bagac!llo predigerido. 

- Glucosa. 

- Carbón activado. 

- Dextrana. 

- Cera de caf"ia. 

- Pulpa para disolver y derivados de celulosa. 

- Esteres de sacarosa. 

- Levadura rhodotorula. 

- Ac!do láctico. 

- Acetona, butanol.(15) 

La diversidad de productos que pueden obtenerse a partir 

de los subproductos es amplia, ademAs hay que tener en cuenta 

los derivados de segunda generación, asl como también, todos 

los productos que pued~n obtenerse a partir de los desechos 

de la obtención de un derivado primario. 

12 



En nuestro Pa1s en 19Bó de un total de 13,692,551 

toneladas de bagazo de cana produc!do,(34) este se ut!l!z6 

principalmente como: 

a) Combustible: Se utilizaron en la generación de vapor 

motriz para 

eléctricos l, 

turbinas 

la cantidad 

<de 

de 

representan el 83.577. del total. 

molinos y 

11,443,217 

generadores 

ton. que 

bl Pulpas para papel: Debido a que son fáciles de atacar con 

productos alcalinos, se utilizaron para la obtención de 

papel mediante los diferentes procedimientos de pulpeo 

1,880,423 ton., que representan el 13.737.. 

e) Aglomerados: Puede sustituir a las maderas en la industria 

de la construccion, ya que presenta muy buenas 

caracteristicas de rigidez, cuando se mezclan con resinas 

fen6licas. Se emplearon 83.~20 ton., que sen el 0.6078~ 

del total. 

dl Alimento para ganado: Recientemente se han hech~ estudios 

para aumentar su digestibilidad y su valor nutricional, ya 

que representa una materia prima po:encial para la 

producción de carne y leche, 129, 257 ton. fueron 

utilizadas con esta finalidad, y r~presenta s6lo el 

0.94407. del total. 

13 



e) Otros usos <Prote1na ~el u lar, productos qulmicos, 

combustibles, etc.): Desgraciadamente en nuestro Pa1s no 

se le ha dado la profundidad que se requiere a la 

investigación en este campo, por lo que sólo se emplean 

151,434 ton. que representan el 1.106~ del gran total. 

Para incrementar la cantidad de baga~o empleado en la 

obtención de productos qu!mieos es necesario desarrollar 

rutas de transformación que hagan económicamente atractivo su 

empleo. 

En este sentido podr1amos clasificar en tres los medios 

principales para la transformacl6n del bagazo a combustibles 

o productos qulmicos de gran utilidad. 

- Ouimlcos: Hidrogenación, gasificación termoquimica, 

liquefacción termoqulmica, hidrolisis, etc. 

- Flslcos, Plróllsis, gasificación, pulpeo, combustión 

directa, etc. 

- Biológicos' Fermentación, blo-gaslflcaclón, combustión 

aeróbica, digestión anaeróbica e hidrólisis. 

En este ca~?º uno de los procesos mas investigados es la 

hidrólisis, ya qu~ es relativamente sencilla de llevar a cabo. 
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En la hidrólisis de materiales celul6Slcos se han Investigado 

tanto reactivos como condiciones de operación, que permitan 

mejorar los rendimientos y la calidad de los productos 

obtenidos. 

Entre los métodos de hidrólisis que podemos mencionar se 

encuentran la hidrólisis con Acidos minerales a bajas 

temperaturas y altas concentraciones 

concentraciones y altas temperaturas 

enzim.:t.tica. Cada autor defiende su posición 

o 

la 

de 

a bajas 

hidrólisis 

acuerdo al 

método que haya elegido desarrollar, por lo que podemos decir 

que no hay uno que sea el mejor de todos en cuanto a 

rendimiento y calidad del producto, ya que cuidando 

condiciones de reactivos y proceso se puede obtener 

resultados muy similares. 

La elección del proceso estarA influida fuertemente por 

los factores económicos, más adelante mencionaremos las 

ventajas y las desventajas de estos tres procesos. 

Entre los productos que más posibilidades tienen para la 

obtención de derivados de segunda generación se encuentran el 

furfural. la pulpa para papel, la pulpa para disolver y el 

alcohol: el uso de ellos se corresponde con un fuerte 

desarrollo de la industria quimica, unido a esfuerzos de 

investigación. 

La Tabla 1.4. nos muestra algunos aspectos que debemos 

considerar para la elección de un producto. 
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TABLA 1.4. 
Requerimientos por tipo de planta 

Tipo de Planto. ton. de bogozo b.h. 

pe>< ton. de prciduclo 

Papel periodico. 3.20 

Papel de imprenta 

y escribir. 5.60 

Pulpo poro disolver. 13.30 

rurfurol. 27.00 

Miel hidrolrtico. 2.61 

Tableros oglomerodos l.95 

Corbon oc lívodo. 17.00 

rurnm (1~) 
"A.spttlos (conCmkos de kl if'ldustriolimca6n ... 
RCVISTA tCIOCA. Vol. 'IN, No. 2, \981. 

Copee idod de 10 Requerimiento de 

planto ton/o~ bagazo ton/ ot'IO 

100,000 320,000 

60,000 336,000 

40,000 532,000 

5,000 1:15,000 

45.000 120.050 

55,000 m3 107,250 

5,000 85,000 

Antes de decidir que tipo de industria de productos 

derivados del bacazo se va a instalar, hay que considerar. el 

tamano de las plantas y la cercania de las mismas a las 

fuentes de materia prima. por lo que es conveniente ver los 

insumos de diferentes f~bricas de derivados dentro de sus 

rangos de economia de escala. 

ló 



CAPITULO Z 

Uo uayas a/tJ.era vuélvete a . t t m.L sm.o. 

En 6l hombre lnterior habtta la 

verdad. 

San Agu.sti n. 



Cap1 tul o 2 

HIDROLISIS DE MATERIALES CELULOSICOS 

Los residuos celul6sicos incluyendo el bagazo se pueden 

convertir a azúcares por medio de hidrólisis. estos azúcares 

se pueden fermentar subsecuentemente a combustibles o a 

productoa quimicos de interés industrial. 

Se le otorgan a los trabajos realizados por KIRCHHOFF en 

1811 ser los iniciadores de la Industria del hidrolizado de 

almidón. Sin embargo no fue hasta 1842, que la hidrólisis se 

practicó comercialmente. 

Una definición muy general de la hidrólisis podria ser 

la siguiente: "Es una reacción qu1mica en la que el agua 

actua sobre otra sustancia para formar una o más sus~ancias 

enteramente nuevas. " ( 35} 
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Se sabe que la celulosa se presenta en la bicmasa en 

forma ordenada ("cristalina" (17)) y amcrfa. Ademas se ha 

establecido que el material facilmente hidrclizable es la 

celulosa amorfa o desordenada. Desrués de que la celulosa 

amorfa es eliminada de la biomasa la celulosa cristalina 

residual es hidrolizada lentamente en una proporción 100 

veces menor. ( 9) 

La cristalinidad de la celulosa es una consecuencia de 

la configuración de sus uniones glucos1dicas las cuales 

requieren que la cadena de celulosa asuma una forma lineal. 

De ésto resultan empaquetamientos cerrados. un alto 

ordenamiento y puentes de hidrógeno intermolecular. 

La rigida crlstalinidad de la celulosa resiste las 

soluciones acuosas e hidrólisis rápida. en contraste con las 

uniones alfa del polimero de la glucosa presente en el 

almidon el cual es muy solu~le en agua y 

hldrol izado. 

f :ic i lraente 

La celulosa cristalina ha~e que. la hidrólisis sea muy 

dif1ci l, por lo que hay que 1:omar una dec isiCr, entre les 

bajos cos~os de la materia prima y los altos cos~os de la 

inversión para los equipos de hidrólisis {14) 

Los proc~sos técnicos para hiorol i zór la cel1..i 1-;;sa deben 

superar la h;dr6lisis lenta de la ~elulosa cristalina. a 

medida que se efectue la conversion en un per1~do de ~iempo 

industrialmente aceptable. 
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2.1 Mélodos de hidrólisis. 

Las rutas de hidrólisis para los residuos celulóslcos 

son varias, los procesos más investigados, considerando el 

catalizador que utilizan se podrian clasificar principalmente 

en: Hidrólisis ácida e Hidrólisis enzimática. 

2.1.1. Hidrólisis enzimálica. 

Consiste en transformar la celulosa en azucares simples 

como la glucosa, mediante la acción de enzimas microbianas. 

Una aproximación biológica la hidrólisis de la 

celulosa involucra el uso de enzimas celullticas, tales como 

las producidas por el hongo "Trichoderma reesei ". (14) Las 

enzimas son producidas extracelularmente en un proceso de 

fermentación separado y son transferidas al proceso de 

hidrólisis como caldo de fermentación después de que las 

células han sido filtradas. 

En la hidrólisis enzimática, la hemicelulosa y la 

celulosa son hidrolizadas simultáneamente para dar sus 

respectivos azúcares, xilosa y glucosa, debido a la actividad 
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en la hemicelulosa de una celulasa común. Sin embargo, la 

xilosa está siempr~ mezclada con glucosa. A menos que sea 

separada del producto principal, no es probable que la 

fracción de la xilosa se pueda utilizar en un proceso 

subsiguiente. 

Las caracteristicas f1sicas y qu1micas de los materiales 

celulósicos que determinan su susceptibilidad a la 

degradación enzimática son: 

-Contenido de humedad de la flbr•. 

-Grado de solubllldad de la celulosa en el agua 

(hlnchamlento). 

-Grado de crlstallnldad de la celulosa. 

-Conformación e impedimento 

unidades de celulosa. 

estérico 

-Grado de pollmerlzaclón de la celulosa. 

de las 

-Naturaleza, concentración y distribución de los 

grupos substituyentes de las sustancias con las 

que la celulosa está asociada.{9,14J 

El des~rrollo reciente de mutantes hiperceluliticcs ha 

incrementado la productividad más de diez veces. 3in embargo, 

aun quedan problemas que resolver: 
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(i} Es necesario pretratar la lignocelulosa para hacer 

el sustrato mAs accesible al ataque de la enzima. 

Cii) La glucosa producida y su dimero, la celobiosa, 

inhiben a las enzimas. Las enzimas se inactivan (se adsorben 

irreversiblemente sobre impurezas no celul6sicas) después de 

periodos cortos de uso. Esta inactivaci6n parece ser el 

obstAculo principal para no usar las enzimas aisladas para la 

producción de azocares a partir de residuos celul6sicos. (14) 

(iii> La recuperación de la enzima es dificil de llevar 

a cabo. 

2.1.2. Hidr6llsis ~cida. 

La hidrólisis acida consiste en sacarificar un material 

celulósico utilizando diferentes presiones, temperaturas y 

concentraciones de Acido. El producto final de esta 

hidrólisis (azúcares fermentables} se emplea 

otros productos de fermentación, que son 

Industrial. 

para obtener 

de Interés 

La celulosa, como otros polisacaridos, es un pol!mero de 

azucares simples, unidos en su forma ciclica por cadenas de 

acetales conocidos en la qulmica de los carbohidratos como 
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uniones g!ucosidicas. Los gluc6sidos simples se hidrolizan 

fácilmente en condiciones ácidas, como pod1a esperarse ya que 

son en su mayor parte rclisacáridos 

hemicelulosa. 

corno almidon y 

Este método se ha estudiado con A.cides diluidos y ácidos 

concentrados, variando las condiciones de operaciOn; mas 

adelante explicaremos estos procesos con detalle. 

La hidrólisis acida es una reacción mucho mas rápida que 

la enzimática, pero requiere de altas temperaturas o de 3ltas 

concentraciones de ácido para obtener buenos rendimien'tos. 

Durante una hidrólisis Acida el prop6sito del proceso es 

obtener glucosa como producto principal. La hemicelulosa 

presente en la biomasa celulósica se hidrol iza mas 

rápidamente que la celulosa. lo que ocasiona que cuando se 

lleva a cabo la reacción bajo las condiciones que favorecen a 

la hidr6lisis de la celulosa, la mayor parte del contenido de 

xilosa se transforma en furfural, y si se descuidan las 

condiciones del proceso, la glucosa se puede degradar a 

S-hidroxlmetl lfurfural <HHFJ, ambas son tóxicas para los 

microorganismos necesarios en una fermentación posterior. 

la 

Se ha encontrado que la elevación de la 

hidrólisis con ácidos dilu1dos, 

temperatura 

as1 como 

en 

Ja 

decristalizaci6n parcial por tratamiento previo a la 

hidrólisis con acidos diluidos y la decristalizaci6n ~ompleta 

por hinchamiento con soluciones de acidos concentrados. son 
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técnicas exitosas que permiten reducir el tiempo de 

conversión. Además. se ha encontrado que las operaciones a 

altas temperaturas con Acidos diluidos favorecen la reacción 

de conversión a glucosa y xilosa (hidrólisis} más que la 

degradación de estos azúcares,(13) lo que resulta en un mayor 

rendimiento de azúcares fermentables. 

La hidrólisis con ácidos concentrados ocasiona problemas 

costosos tanto por la corrosión de los equipos como para la 

recuperación del ácido empleado. Lo anterior indica que la 

hidrólisis con ácidos diluidos es comercialmente mAs 

factible.(13) 

Grethleln (3) reportó que la hidrólisis con ácidos 

hidrólisis diluidos es más económica en comparación con 

enzimática, la cual requiere alrededor de 

capital fijo de la hidrólisis ácida y produce 

la 

dos veces 

alrededor 

el 

de 

100 ton/dia menos de glucosa que la que se obtiene en la 

hidrólisis ácida.(3) 

2.2. Venlajas y desventajas. 

Es dificil comparar ambos métodos, ya que son muchas y 

de variada indole las condiciones que los afectan. Las 
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ventajas que presenta el método enzim~tico con respecto al 

quimico son las siguientes: 

-Las condiciones de reacción son moderadas, 

alrededor de 45°C y presión atmosfOrica. 

-Selectividad de la reacción a los productos 

deseados. 

-GeneraciOn de la celulasa en las cantidades 

requeridas. Autosuministro seguro. 

-Posibilidad de recuperar tanto la celulosa como Ja 

fibra no hidrollzada. 

-Los azúcares obtenidos son puros y de calidad 

constante. 

Algunas desv~ntajas de este método son: 

-La hidrólisis enzimAtica es bastante :e~~a. 

-se requi~re un tratamiento previo para aum~ntar el 

rendimiento. 

-Los azucares formados, algunas impurezas y la 

lignlna inac~ivan a la enzima.f9l 

-La recuper3ción de ld enzima es difl~il. 

-El costo de producción es muy alto ~)mparado con 

el de la hidrol!sis ácida. (J) 



-La celulosa cristalina se hidroli:a lentamente.(9) 

-El tama~o del reactor que se requiere es grande. 

Las principales ventajas de la hidrólisis ácida son las 

siguientes: 

-Se lleva a cabo en un tiempo corto de tratamiento. 

-se obtienen rendimientos aceptables (se pueden 

obtener rendimientos casi cuantitativos si se 

optimizan y 

proceso). ( 13) 

controlan las condiciones 

-La biomasa no requiere tratamiento previo. 

-Se puede recuperar el ácido utilizado. 

del 

-Es más económica que la hidrólisis enzimática.(13) 

-La productividad es mayor que con la hidrólisis 

enzimática. {3) 

-La celulosa cristalina se hidroliza más fácilmente 

con ácidos concentrados.(9} 

-El tama~o del reactor que se requiere es más 

pequeNo que en la hidrólisis enzimática. 
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Las desventajas del método ~cldo serian: 

-Altos costos de recuperacion del ácido.(Cuando se 

emplean acidos concentrados.) 

-Problemas de corrosión en los equipos. 

-se requiere de un control rigido de las 

condiciones para obtener buenos rendimientos y 

selectividad de los productos. 

-se presentan problemas de degradación de los 

azúcares. 

-Las condiciones de 

{temperatura y presión 

diluidos.) 

trabajo son drásticas 

elevadas con acidos 

Como ya se menciono es dificil =sfirmar que un metodo es 

mejor que otro. Ambos tienen sus propias ventajas y 

desventajas , ya que controlando las variabl~s del pro~~so se 

pueden obtener los mismos •:i tal vez mejores rendimientos y 

calidad que con el otro método, pero esto afectarla la 

econom1a del proceso, de hecho a nivel ind•Jstrial. sólo la 

hidrólisis Acida ria sido economica. (7) 
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2.3. Carac~erisllcas y opciones de aprov&ehamiento de los 

azúcares obtenidos durante 1: hldr6llsls. 

La blomasa se puede convertir directamente a otros 

productos quimicos diferentes de los azücares antes 

mencionados, sin embargo la fermentac16n se facilita a partir 

de los azúcares monoméricos. 

A continuación se mencionan algunas caracteristicas de 

los principales productos de la hidr6lis!s del bagazo de 

cana. 

2.3.1. Glucosa. 

También conocida como O-Glucosa, dextrosa, azúcar de la 

sangre, azúcar de uvas, a=úcar de maiz, etc. Se encuentra en 

la naturaleza en los frutos y otras partes de algunas 

plantas, ¿n estado combinado con gluct::isi::los, polis.'.lcaridos. 

~ligosácaridos, e~c. y es una fuente de ene;g1a para lo: 

~rgan!smos vivos. 
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La estructura quimiCa de la glucosa es la que se muestra 

en la Fig. 2.1 

CWOH 

H 

FIG. 2.1. GLUCOSA 

De fórmula c 6H12o6 y peso molecular 180.16: p.f .• 1G6°C: 

soluble en agua y ligeramente soluble en alcoh~·l. Se puede 

obtener anhidra o hidratada dependiendo de la temperatura de 

cristalización. 

Los uses mas comúnes de la glucosa son: ingr~dien:e de 

confiterla; alimentos para ni~os: soiubilízantes ae gomas 

naturales: precipitan':e~ '.le y rayón 

cuproamoniacal: come intermediari:.: y en :tedi-:.i:--1a para 

tratamientos de deshidratacion y coma diabético en este caso 

junto con insulina. 
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2.3.2. Xilosa 

La D-xilosa; azúcar de madera. Se encuentra ampliamente 

distribuida en las plantas, especialmente en maderas (de 

maple y cerezo), en pajas, en casearillas, etc .. No se 

encuentra en estado libre, pero se obtiene en forma de 

xllano, en pollmeros construidos por unidades de 0-xilosa, 

adem~s se encuentra asociado a la celulosa. 

La estructura de la molécula de xilosa se muestra en la 

Flg. 2. 2. 

H 

FIG. 2.2. XILOSA 

Su formula es c 5H10o 5 : peso molecular 150.13: p.f., 144 ºe: 

es soluble en agua y en alcohol. 

Se utiliza comúnmente como alimento para diabéticos; 

ingrediente de colorantes y curtientes. 

29 



2.3.3. Furfural. 

Conocido también como 2-Furaldehido; aldehido 

piromócico; aldehido furfurllico; aceite de salvado: aceite 

artificial de hormigas. Se encuentra en algunos aceites 

esenciales. 

Su fórmula es c 5H4o 2 ; peso molecular 96.08; p.f .. 

-36.S °C; p.eb., 161. 7 ºe: es soluble en alcohol, éter y 

benceno. 

Su estructura se muestra en la Fig. 2.3 

o 

CHO 

FIG. 2.3. FURFURAl. 

Algunos de los usos que se le dan al furfural son: 

disolvente de ni~rocelul~sa. acetato de celulosa; disolvente 
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para refinar aceites lubricantes. butadieno y otras materias 

orgánicas; en la manufactura d~ plásticos de furfural-fenol 

tales como el "Durite"; en la manufactura de barnices; para 

acelerar la vulcanizacJ6n; como insecticida, fungicida, 

germicida¡ y en la s1ntesis de derivados de furano. 

La tabla 2.1 muestra algunos de los productos qu1micos 

que se pueden obtener a partir de los azúcares obtenidos 

mediante la hidrólisis del bagazo de ca~a. 

2.4. Procesos que emplean el método de hidrólisis ácida. 

Los procesos para llevar a cabo la hidrolisis de 

biomasas celul6sicas con ácidos están recibiendo una amplia 

atención. Se han investigado una gran variedad de ácidos 

fuertes y ácidos débiles, entre los que podemos mencionar: 

clorhidrico, sulfúrico, fosfórico. fOrmlco, fluorhldrico, 

acético, y trifluoroacético. 

Se han generalizado dos métodos empleando ácido mineral 

como catali~ador: la hidrólisis CQn dcido diluido altas 

temperaturas y la hidrólisis con ~cido concentrado a bajas 

temperaturas. (10) 
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TABLA 2.1. 
Productos susceptibles de obtener a partir de 

azúcares reductores. 

Producto obter11do Proceso 

Etanol. C6H1206 -->C2H50H 

Etiieno. E>CH2=CH2 
l ,J-Butodieno. >CH2=CH-CH=CH2 
Etilen glicol. >CH20H-CH20H 
Acido oc~tico. C6H 1206 -->CH3COOH 

C5H50H -->CH3COOH 
Acetona. C6H 1206 J:>CH3COCH3 
Butonol. >CH3(CH2)2CH20H 
Alcohol isopropf1ico C6H 1206 >(CH3)2CHOH 
k1do od1pJCO. CH3(CH2)nCH3 ->HOOC(CH2)4COOH 
A<rllirn. C6H1206 -->CH3CH(OH)COOH -->CH2=CHCOOH 

CH20HCH(OH)CH20H --->CH2=CHCOOH 
Metil et1I cetono. C6H 1206 ->CHJCH(OH)CH(OH)CHJ -->CHJCOCH2CH3 

Propilen glicot. CH20HCH(OH)CH20H -->CH3CH(OH)CH20H 
Ghcerol. C6H 1206 -->CH20HCH(OH)CH20H 
Acido cftnc:o. C6H 1206 ->CH2(COOH)(OH)C(COOH)CH2(COOH) 

FUENTE: (14) 
"Produc tion of feedstock e hemicols" 
Science, Vol. 219, 733-740, 11 Feb. 1983. 

Usos mOs comunes 

Solventes, acetato de etilo, y otros --
esteres. 
Polietileno, oxidas de etileno. 
•G. estireno-butadieno y polibutodieno 
Tereftolato de polietileno, anticongelante. 

Acetato de vinilo, acetato de celulosa. 

Solventes, metilo, y otros metocrilotos. 

Sol'olentes, acriloto de butilo. 

Acetona, solventes. 

Nylon 66. 
Polímeros 

Solventes. 

Resinas in saturados de palles ter. 

Drogas, cosmeticos. 
Alimentos, drogas. 

Gomas de 



Los factores que afectan los rendimientos y la rapidez 

de la reacción de la hidrólisis de materiales celulósicos son 

principalmente, la temperatura y la concentración del ~cido, 

(10) por lo que se han desarrollado diferentes procesos 

empleando diferentes concentraciones de Acido a diferentes 

temperaturas. 

Los rendimientos del proceso con Acido diluido se 

consideran bajos, ya que son alrededor del SO~ del maximo 

teórico. El proceso con acido concentrado aumenta 

considerablemente los rendimientos además de que opera a 

bajas temperaturas,(5}. Sin embargo, se necesitan granjes 

cantidades de ácido, lo cual hace necesaria su recuperación, 

y por lo tanto afecta considerablemente la econom1a del 

proceso. 

A pesar de los "bajos rendimientos" es economicamente 

más factible de llevar a cabo la hidrólisis q'..le 'Jti !iza ácido 

diluido. 

Si se emplean los criterios que sugieren utilizar 

completamente todos los componentes de la biornasa. se ~endran 

que emplear métodos que son drásticos y no selectivos, a 

pesar de que pueden reducir hasta en cinco veces l·:is c.-:•stos 

de materia prima del producto. (13) 

Se han inves~igado otros métodos para obtener mejores 

rendimientos y mejorar la rapidez d~ reacc1cn de la 

hidrólisis; entre estos podemos mencionar a lvs procesos de 
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hldróllsls en dos etapas e dos pasos y al método de 

hldrolisls selectiva. El primero consiste en hldrollzar la 

hemiceluloaa a xilosa y separarla de la biomasa para que no 

afecte a la hldrólls!s de la celulosa. El método de la 

hidr6llsis selectiva es muy similar. ya que en general se 

basa en el mismo principio, aunque en algunos casos se 

considera a la primera etapa como un tratamiento previo, 

posteriormente los explicaremos más ampliamente. 

ta mayor1a de estos trabajos se han hecho a escala de 

laboratorio en reactores intermitentes y peque~os. 

2.4.1. Procesos con ácido concentrado. 

Estos procesos emplean ácido a muy altas 

concentraciones, arriba de 13 N,(10) y t~mperatura 

ambiente. La decrlstalizaclón e hidrólisis en un proceso de 

una sola etapa se puede llevar a cabo con los ácidos 

mencionados con anterioridad. 

Se ha puesto énfasis en el desarrollo de l~s trabajos 

que ~mplean acido clorh1drico y ~cido sulfúrico debido a que 

su costo ~s mas baJo que el de otros ~cidos. La hidrólisis 

con ácido clorhidrjco se convce desde hace 100 a~os y se 
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utiliza mucho, por la gran volatilidad del ácido clorhidrico, 

lo que lo hace m:.S fácil de recuperar. 

En los procesos japon•"'E'>-~s ut.i 1 izados para hidrol izar 

selectivamente la celulosa, se ~mplea ácido sulfú.rico 

concentrado {Oshima 1965), el cual se recupera por diálisis 

de difus!6n. l9l 

Para que el proceso sea económicamente factible, no 

obstante que se obtienen rendimientos bastante altos (casi 

cuantitativos>. es esencial la recuperacion de los acidos 

empleados 

2.4.2. Procesos con ácido diluido. 

La técnologia de los procesos para realizar la 

hidrólisis de la biomasa celul6sica ~on ácidos diluidos. se 

ha desarrollado desde la primera década de este siglc.!9) Los 

primeros procesos con a~idos diluidos y altas temperaturas, 

emplearon concentraciones menores al sr. y temF·eraturas que 

exced1an los 200 ºe 

Corn·: en la maycria de las reai:i:!ónes qu1mi>:.as, el 

aumento en la te~peratura incr~menta la rapidez de reacción, 

por le que en este caso la hidrólisis se completa en minut~s 
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o aun en segundos. Sin embargo, la glucosa obtenida bajo 

estas condiciones puede sufrir degradación y polimerización 

inversa. ( 10) 

Estos procesos proporcionan bajos rendimientos, el 

limite practico superior de glucosa que se puede obtener es 

de 50-60% del teórico,(9} debido como ya se mencionó a la 

degradación de la glucosa por las altas temperaturas 

empleadas, a pesar de que 13 reacción de hidrólisis predomina 

sobre la que conduce a la degradación de glucosa conforme 

aumenta la temperatura. 

Ya que se emplean bajas concentraciones de Acido, no hay 

necesidad de recuperarlo, asi que sólo se neutraliza con cal 

u otra base adecuada. 

Las investigaciones m~s recientes han sido orientadas a 

aumentar los rendimientos, modificando el esquema de reacción 

para disminuir tanto la degradación de la glucosa como la 

formación de subproductos. 

También se han desarrollado procesos continuos en los 

que la biomasa acidificada se calienta rapidamente hasta la 

temperatura d~ reacción. manteniéndola asl por el tiempo de 

residencia necesario y disminuyendola rapidamente para dar 

óptimos r·endimiente>s. 
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Otra variante involucra la reducción de la cristalinidad 

de la celulosa en lugar de la elevac16n de la temperatura. 

Desafortunadamente estos tra~;mientos previos son demasiado 

caros para desarrollarlo& comer~ialmente. 

2.4.3. Proceso en dos etapas. 

Este proceso permite que se degraden la hemice!ulosa y 

la celulosa separadamente. bajo las condiciones apropiadas 

para cada reacción y evita la formacion de sub-productos que 

afectan a las reacciones posteriores d~ fe~mentacicn. Se 

obtienen altos rendimientos y solo se requieren condiciones 

moderadas para llevar a cat~ estas rea~cic~es 

Se pued~ emplear el mismo ácido -con la misma o con 

diferente concentración- en las dt•$ etapas o hacer us0 de dos 

ácid~s diferentes para llevar a cabo la hidrOlisi~ de la 

hemicelulosa y la celulosa r5$0ectivaroente 

En los ultimes a~cs se han desarrollado pro·=~~os que dan 

muy altos rendimientos 1baj~ estas circur.stan=ias· en ambas 

etapas del procesc,(lúl lo qu~ permite pe~sar que pucje ser 

aceptable su comercializacion 
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2.4.4, Proceso selectivo 

Consiste en hldrolizar en forma selectiva la 

hemicelulosa y esto es factible ya que se hidroliza con mayor 

facilidad que la celulosa. En el estudio realizado por Lee, 

Y. Y.,et. al. (2) se emplearon ~c!dos débiles y fuertes 

(acético, sulfuroso. y sulfúrico}, con este propósito. 

Después de hidrolizar la hemicelulosa, la biomasa 

residual rica en celulosa y lignina es mAs susceptible de ser 

hidrollzada, lo que facilita la conversión a glucosa y 

fenoles u otros compuestos aromáticos respectJvamente.(13) 

La hidrólisis de la hemicelulosa se podria considerar 

como un proceso de recuperación y de tratamiento previo, 

desde el punto de vista del oso completo de la biomasa. 

Todos los procesos rese~ados emplean diferentes 

concentraciones de Acldos, y distintas temperaturas con el 

propósito de encontrar las condiciones óptimas. 



CAPITULO 3 

Lo tn.:Ls trxcelenL9 dBt saber 95 

obtener el " por Q1...é ... 

Art.storetes. 



Capitulo 3 

FUJIDAMEHTOS DE CINETIC ... QUIMIC ... 

En este capitulo mencionaremos algunos conceptos 

relacionados con la cinética quimica, asi como los métodos 

matematicos para la obtención de estos datos y al final del 

capitulo se mencionará brevemente la cinética para reacciones 

het~rogéneas. todos estos conceptos seran de gran utilidad en 

el siguiente capitulo donde se hará uso de ellos. 

En Ingenieria Ouimica la descripción del comportamiento 

de los sistemas reaccionantes se hace en términos de 

cantidades macroscópicamente observables, tales como la 

temperat1Jra. proesión, cornpi:-!=:!cion, v número de Reynolds, 

etc., es decir valores de carac~er prActico. los cuales 

posteriormente constituirAn el fundamento en que se basar~ el 

dise~o de un reactor espec!fico. 
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.. La cinética quimica puede definirse ccmo el estudio de 

todos los aspectos de la velocidad con que un sistema quimico 

se acerca a una condición ce equilibrio. "<21) 

"La medición de las velocidades de reacción es un medio 

para alcanzar un fin y no tm fin en s1 mism:i ... { 19) por lo 

que la cinética quimica es un medio esencial para la 

investigación y desarrollo de nuevos procesos; y sirve para 

definir el conjunto de valores de las variables de proceso 

que cumplen mejor los requisitos de la operacién práctica. 

La cinética qulmica tiene entre sus objetivos: 

1.- Establecer el mecanismo quimico de la reacción. 

2.- Recopilar los datos cinéticos experimentales 

para correlacionarlos, empleando ecuaciones 

matemati~as o métodos graficos IPowelll. 

3.- Aportar los elementos necesarios para diseríar 

los reactores apropiados. 

~.-Con base en el estudio cinético, determinar las 

condiciones de operación, ios métodos de 

control y los equipos auxiliares 

necesarios. ( 23) 
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3.1. Velocidad (rapidez) de reacción. 

.. 
Las reacciones quimicas transcurren con un a111pl10 

intervalo de velocidades. Algunas tienen lugar casi 

instantáneamente; otras, se verifican tan lentamente que para 

los fines prActicos es como si no ocurrieran. 

Comúnmente se ha venido utilizando el término velocidad. 

sólo recientemente se ha comenzado a emplear el de rapidez, 

lo que por un momento nos podria hacer pensar que hablamos de 

dos cosas diferentes, sin embargo no es asi. 

La rapidez se define en función del avance o progreso de 

la reacción con respecto al tiempo y se expresa como: 

~ (3.1) 
dt 

donde: 

t es el tierapo. 

~ es el grado de avance o progreso de la reacción. 

~ se define como; 

donde: 

nio es el número de moles iniciales de la especie i 

l'\-t moles de la especie l a cualquier tiempo. 
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vi es el coef !ciente estequiomét.rico de la 

especie t. Es de signo positivo cuando nos 

referimos a prod•Jctos y negativo cuando sean 

reactivos. 

Las ventajas que se tienen al definir la rapidez de 

reacción de esta manera son: 

1.- La rapidez queda definida como una variable 

intensiva. 

2.- La definición de rapidez es independiente de 

También 

cualquier especie en 

producto o reactivo. 

se puede definir 

particular, ya sea 

en func i6n de las 

concentraciones de t.odos los reactivos y product~s. se puede 

expresar como la rapides del cambio de la concentración de 

cualquiera de las especies que intervienen ~n la reacción. 

La rapidez de reaccion a vol urr-en constante es 

proporcional a la derivada de la concentración molar con 

respecto al t.iempo. Sin embargo. se puede enfatizar que en 

general, la rapidez de reacción no es igual a la derivada de 

la concentración con respecto al tiempo. M.;.s aun. la vr..isi6n 

del termino l/vi (ec. 3.3) lleva frecuentemente a cometer 

errores en el análisis y uso de datos cinéticos_ 122> 
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Matem~ticamente suele expresarse como: 

a) Función del grado de avance o progreso de !a reacción. 

r = 
1 ~ (3.2) 
V dt 

donde: 

r es la rapidez de reacción. 

V es el volumen del sistema. 

b) Función de la concentración molar, C! ni/v, y volumen 

constante. 

(3.3) 

donde: 

rv es la rapidez de la reacción a volumen cte. 

V es el volumen. 

e) o simplemente, para los productos, como: 

dCt 
r dt"" 

y si nos referimos a reactivos obtendremos 

r 
dCi 
~ 

(3 • .4) 
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3.2. Orden de reacción y molecularidad 

El orden de rea~c!ón es estrictamente una magnitud 

experimental, que depende exclusivamente de la forma en que 

la velocidad se relaciona con la concentración. En algunas 

reacciones las velocidades son proporcionales a las 

concentraciones de los reactivos elevadas a una potencia. 

Para reacciones elementales se puede expresar como: 

r (3.5) 

donde: 

~4 es el orden parcial con respecto a A. 

Pb es el orden parcial con respecto a 9, etc., y 

n 13.6) 

donde: 

n es el orden total. 

~,es el orden parcial respecto a la especie i. 
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Debemos aclarar que el Qrden parcial de la especie 

<P,> no necesariamente corresponde al valor del coeficiente 

estequiomótrico <~,> de dicha especie, excepto que se trate 

de reacciones elementales. Ya que el orden parcial pi es una 

cantidad que debe determinarse experimentalmente. La suma de 

los exponentes representa el orden total de la reaccl6n. 

El término orden no debe usarse en el sentido de 

molecularidad o viceversa; la molecularidad se deduce de la 

cinética y de otros datos, y se refiere al número de 

moleculas que intervienen en una reaccion elemental 

La molecularidad sc•lo se define para reacciones simples 

y necesariamente es un número entero ya que se refiere a las 

moléculas que participan en la reacción y no puede haber un 

número fraccionario de moléculas participando en la reacción. 

3.3 Métodos para delernúnar la ecuación de rapidez. 

Las variables que se miden en cualquier investigacion 

cinetica deben proporcionar información del grado de avance 

de la reacción, relacionandose de forma directa o indirec~a. 
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con la concentración de cualquiera de las especies 

involucradas en la reacción, y ser reproducibles en el 

intervalo seleccionado. 

Esto nos conduce a La formulación de expresiones de 

rapidez adecuadas, en función de las cuales se pueden 

correlacionar los datos experimentales para extrapolarlos 

posteriormente fuera del intervalo analizado. 

Existen varios métodos para determinar la ecuación de 

rapidez, estos son algunos de ellos: 

- Método de Integración. 

- Método diferencial. 

- Método de semiperiodos o vida media. 

- Método de Powe!I. 

3.3.1. Hélodo de integración 

Se parte de una ecuación cln@tica que s~ supone 

aplicable. Este método tiene algo de prueba y error, ya que 

esta ecuación debe ajus~ar con los resultados ~xperimentales. 

si no la hubiese, se tendr~a quo: buscar t:•':.:-a et:uacion 



cinética de diferente orden y proceder ana!ogamente hasta 

obtener un resultado satisfactorio. 

Una reaccl6n se puede representar esquematicamente como 

A---•P 

Al iniciar la reacción (t=oJ la concentraci6n de A es a o 

y la de p es cero. Al cabo de un ttempo t la concentraci6n de 

f' es X, y la de A aer.li. a -x o La velocidad de formación de p 

es d.:/dt. y para una reacción de primer orden, 

se representa como: 

dx 
dt 

donde o 

n es el orden de reaccion y n 

separando variables 

dx 
a -x 

o 
k dt 

integrando esta ecuación obtenemos 

- ln <a
0

-x) kt + L 

(3.7) 

(3.8} 

(3.9} 
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donde L es la constante de integración. Esta constan~e puede 

calcularse teniendo en cuenta_que x =O cuando t:O, de aqut 

que 

- ln a
0 

L (3.1(1) 

Sustituyendo este valor en la eeuac16n an~erior se obtiene 

ó también 

ln " o 
a -x o 

kl 

x: = ªo ( l - e - k:l 

{3.11) 

{3.12) 

De esta ecuacion se observa que la concentraclo., del 

reactivo ~0-x dísminuye exponencialmente con el tie~po. Se 

puede comprobar de varias formas si esta ecuacion corresponde 

a los resultados experimentales. la más sencilla es mediante 

una gráfica don-je se representen los valores del !ogarít-rao de 

(a
0

-x} contra:. la ecu~cion {3.11) pued~ escrioirse como: 

ln .a - Jet o ~ 3. 13 > 
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De donde se pude observar que se trata de una linea 

recta con pendiente -·k con ordenada al origen con el valor 

de ln a
0

• 

En general, el resultado de la integración de la 

ecuación (3.7) paran~!, es el siguiente: 

[ rn:ll ]( 8~-1 - -k-) 
ªº 

kt (3.14) 

La tabla 3.1. compendia algunas ecuaciones de velocidad, 

para reacciones simples de acuerdo a las posibilidades 

existentes para cada orden de reacción. 

3.3.2. Hélodo diCeroncial. 

Este rnétodo emplea la ecuación cinética en su forma 

diferencial. Van'l Hofr se basa en las velocidades reales de 

las reacciones determinadas a partir de las pendientes de las 

curvas concentración vs tiempo. Es posible, bajo ci~rt3s 

condiciones \técnica de exceso, cond i e iones 
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TABLA 3.1. Ecuaciones de velocidad para reacciones simples 

Reacción 

A-8 

[Bo) - (b/a)[Ao) 

Orden Ecuación de 

velocidad 

Reaccl ones 1rrevers1b1 es 

Cero 

Primero 

Segundo, tipo 1 

Segundo, tipo 11 -w: k
2
[A) [B] 

In [ 
1 

rn [Bo) + ([Ao) - [AJ) ] - In 

Formas 

Integradas 



Reacción Orden Ecuación de Formas 

velocidad Int.egradas 

Reacciones revers 1 bles 

Prl111ero .-:::! Primero - da(:) = k
1
[AJ- k_

1
[B] 

y 

(AJ - (A] •q 
-k t 

(Ao) - [A]•q = e 

(Bo] + [Ao] 
R + 1 

. 

A+B~C+D Segundo ~Segundo - W = k
2

(AJ (BJ - k_
2

[CJ (DJ 

lCJ 

(J = 

l = 

'" = (Ao) - l~l k,q In 

l Avl 1 Rol 

(J Ao) • (Bol) 

1 - 1 
11 

FUENTE: ( 20) 
Jngenieria de la ctnqt lea qu1JDica 
Smtth., J. H. 
México. CECSA., 1986 

2y (CJ/ 1(1 - q l/Z) + 1 
-----

2y (CJ/ ((J - ql/Z) + 1 



estequiométricas), expresar la rapidez de una reacción en 

func10n de la concentración de uno de los reactivos, mediante 

la ecuación : 

r (3.15) 

si aplicamos logaritmos se obtendri 

log r log k .. n log e 

por lo que una gráfica del log r vs el log e debe dar una 

linea recta, con pendiente n (que representa el orden de la 

reacción), con ordenada al origen log k. 

Este procedimiento puede aplicarse de dos maneras. Una 

es representar gráficamente los valores de e vs t para 

diferentes concentraciones iniciales, partir de la 

información obtenida en estas curvas, se determina la rapidez 

inicial para cada concentración graficada, de esta forma se 

eliminan las posibles complicaciones que pudiesen surgir, 

debido a las interferencias por productos intermedios que 

surgieran y afectaran el curso de la reacción. Con la 

información anterior se puede construir la gráfica de 

log r vs log e .. Lelorl" ( 19) • ha denominado al orden 

determinado por este procedimiento "orden verdadero", el cual 

se representa por el símbolo ne. 
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La segunda manera de aplicar el procedimiento, es 

emplear una sola concentración inicial y contruir la grAfica 

de e vs t, trazar rectas tangentes a diversos tiempos y 

determinar las pendientes de dichas tangentes, las cuales 

representan a la rapidez respecto al tiernro. por lo que la 

pendiente que se obtiene de la grAfica de log r vs log e, 

representa el orden respecto al tiempo <""Letort"' {19J la 

representa como ,,, } . 

3.3.3. Método de sorn.iper1odos o de vida media. 

En este procedimiento es conveniente utilizar una 

cantidad conocida como '"vida media":· "'."iernip-:!r1~do" de una 

reacción; la vida media de una reacción T es el tiempo 

necesario para que la concentración de :.in reactivo alcance la 

mitad de su ~alor inicial. 

En~re la vida media T y la constante de velocidad k hay 

una relación senc1lla; pára una reacción de primer ordén esta 

relación se i:-btiene como sigue: o:::n ~a ~cuac16n t3 11' pued~ 

sustituirse x por a
0

/2 y t por r, con lo que se obtiene: 

T 
1 

--¡- In 
a - a /2 o o 

13 .16) 
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T • 
In 2 0.&93 

-k-- = --k--

donde: 

T es el tiempo de vida media 

a es la concentracion inicial 
o 

(3.17) 

Se puede observar que la vida media es inversamente 

proporcional a la constante de velocidad; esto es válido para 

una reacción de cualquier orden. En este caso en particular 

la ecuación {3.17) indica que la vida media es independiente 

de la concentraci6n inicial a
0

. Esto último sólo es válido 

para una reacción de primer orden. 

Para una reacción de segundo orden o de orden n ~ se 

procede análogamente, con lo cual se obtiene la expresión 

general siguiente: 

T (3.18) 
(n-1) k 

donde: 

n es el orden de la reacción diferente de l. 

l~a vida media es un conc..epto útil para discusiones 

semicuantitativas. pero su uso no se recomienda para u:ia 

determinación exacta de las constantes de velocidad. El 

método ta1,1pocc es seg1..lro para determinar ordeni:s de rea ce i 6n, 
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ya que la propia vida media est~ determinada con el ~rden 

respecto al tiempo. 

3.3.4. Hélodo de Powell. 

R.E. Powell ha de~ostrado, (¿J¡ que tanto para 

reacciones simples como para muchas complejas. una gráfica de 

la concentración relativa o el porciento de la reacción vs e! 

log t proporciona una curva que sólo depende del tipo de 

reaccion y de algunos parametros adimensionales La for~a rn~ 

general de presentar esta relación es en térmínos de !as 

variables adimensionales o y e definidas como sigue: 

ca -xi 
Conr:.entracion relativa o o 

(:' 19 l 
ªo 

Parametro de tiempo e k n-1 
ªo i3.20i 

Substituyendolas en la ecuación (3.13) para primer orden, el 

resultado es: 

In o -e 
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y en la ecuación (3.14) para orden n "1, el. resultado es: 

1-n 
a - 1 ln-ll e (3.22) 

En estas dos ultimas ecuaciones est:t.n contenidas 

explicitamente a
0 

o k. Para cualquier orden dado, existe una 

unlca relación entre o y e. Powell trazo una gráfica <como la 

que se muestra en la Fig. 3.1.), de o vs log e para 

diferentes ordenes. 

La forma de aplicar el método es la siguiente: para una 

reacción dada, los valores experimentales de o se grafican 

contra los del log t (9 no es un valor que se pueda 

determinar experimentalmente, ya que por principio para poder 

relacionar t con e son necesarios los valores de k y n, que 

son desconocidos). Esta curva experimental mostrará una forma 

semejante a alguna de las curvas te6ri~as mostradas en la 

Fig. 3.1., excepto que debido a que: 

log e log t + log k a~-l 

la curva experimental estará desplazada a lo largo del eje 

log t, en una cantidad igual al valor de -log a~-l. De esta 

manera comparando la curva experimental con las teoricas se 

podrá determinar el orden de la reaccion. 
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FIGURA 3.1. 
Gr&!lca de acuerdo a R.E. Powell 

como func!On del par&metro de tiempo 

º·ª~.~---... 
Orden Uno 

1 ...... --
1 Orde:n Dos ""-. ¡ 

:? 0.6 t----+----<--+-....._-+--+--+-+-<-+----t--+---+-1--,...+\-IH-< C..-ll~n lres 

~ ' i i 
o.• i-----+---+--+--+f\_....+-<._....,__ __ -+-_,_+--+---+-+-+-l-H 

\ 1 
0.2 1----+-->---+--+-........ c,__,[\,......_~_,__ ___ .._..,_.....·_..i -....... 

º~~~~~~[\~~~~~! 
0.1 0.2 O.J 05 'º 

(teta) 
f"uenle:(4J) 
'1<inetic.s al'\d lkchonismN 
írMl • .t.rthw A. al"ld PeorsOl"I, Ra!ph C. 

3.4. Constante de rapidez .. 

La ~onstante k que ha aparecido insistentecente en el 

tratamiento anter1or se denomina cónstahte -de -rapide;: de -la 

reacción. Se le conoce también co~o coeficiente de vel~cidad 

o como velocidad especifi-:a. Esta es independiente de la 

-:oncentracion de los reactivos y de 1-:-s productos. Sin 
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embargo desde la &poca de Arrhenius se sabe que k puede 

variar con la ~emperatura, el solvente de la reacción, la 

concentración de algun ~atalizador que pueda estar presen~e 

en el sistema de reacción, etc. 

Las unidades de la constante de rapidez varian de 

acuerdo al orden de reacción. Generalizando podemos decir que 

son unida.jes de rapidez divididas por las unidades de 

concentración elevadas la "'1-és ir.ia" potencia, y 

representan en la siguie~te ecuación. 

! k) 

donde: 

_!_r_J_ 
( e )m 

{n.::iles/volumen-liempo} 

(~les/volWhen}~ 

m representa el orden de la reacción 

3.5. Reacciones que no li~nen un orden sencillo 

(3.23) 

se 

Hay muen as rea.;c iones (...Uyas vel oc id ad es no dependen de 

l35 concentraciones de dos reactivos elevadas a potencias 

enteras. por que como ya hemo~ mencionado, pueden surgir 

rea~ciones int~rmedias que modifiquen el curso de la 
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reaeciOn, por lo que no podemos decir que sean de un 

determinado orden, y las podemos clasificar en: 

- Reversib:es. 

- Paralelas. 

- Irreversibles en serie o consecutivas. 

3.5.1. Reacciones reversibles 

Las reacciones reversibles son aquellas en las cuales 

cantidades apr~ciables de todas las especies de reactivos y 

productos coexisten en el equilibrio. La última composición 

del sist~ma en el cual dicha reacci6n ocurra, no esta 

determinada por la extinción del reactivo 1imitante, es 

debido a las condiciones impu~stas ~or la ter~odin~ica de 

la reacct6n. 

Esquem~~icamente la podernos represen~ar conc: 

k 

A • B 
k 

- t 
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3.S.2. Reacciones paralelas. 

Ocurren cuando los reactivos pueden experimentar dos o 

reacciones independientes simultaneamente. Estas 

reacciones pueden ser cdemás reversibles o irreversibles. 

Esto tncluye casos donde una o más especies pueden reaccionar 

a travéS de rutas alternativas para dar dos o mas productos 

dJferentes {reacciones paralelas simples), 

A~~+D 

tambi~n existen casos donde dos o más reactivos compiten por 

reaccionar con un reactivo que es común en ambas reacciones 

(reacciones paralelas competitivas) . 

• B D 
A--<=ZE 

3.5.3. Reacciones irreversibles en serie o consecutivas 

El termino "rea.ce iones en serio:?" se refiere a aquel las 

reacciones en las que uno o más de los productos formados en 

la etapa inicial nos llevan a una reacción subsecuente para 
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formar otro producto. Durante el cu~so d~ normal de la 

reacción, la cantidad del intermediario que estarA presente. 

dependerá de las constantes de rapidez. 

El caso más sencillo es el de una sustancia A que 

experimenta una reacción de primer orden dando B que su 

vez, por otra reacción de primer orden se transforma en C; 

Esquemáticamente se representa como 

A 
k • B 

k 
2 e 

Una grAf ica caracterlstica de esta reacción tendrla 

la forma que se muestra en la Fig 3.2 

0.8 

FIGURA 3.2. 
Granea caraclerl•tica de una 

ReacciOn Consecutiva. 

.~-
/ . ' . 

.. ~ ............ .. 
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tiempo 
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El tratamiento matemático correspondiente a este tipo de 

reacción lo desarrollaremos ~á.s adelante ya que serA el que 

se emplee en la obtención de nuestros parámetros cinéticos. 

3.ó. Variables que afectan a Uha reacción 

Son muchas las variables de cualquier proceso que pueden 

afectar la rapidez en la que los reactivos se convierten en 

productos. Entre las variables que pueden influir en la 

rapidez de conversión están la temperatura, presión y 

composición del sistema, el empleo de algun catalizador 

presente y tos parámetros que gobiernan los diferentes 

procesQS f1sicos de transporte {por ejem las condiciones de 

flujo, grado de ~ezclado. y los parametros de transferencia 

de masa~ calor en el sistema}. 

3.7. Ley de Arrhenius y efecto de la temperatur-a 

La ley de Arrhenius.es un tema muy amplio qu~ merece 

mencionarse en todo Un cap1tUlo, sin embargo no es uno de los 
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objetivos de este trabajo. por lo .que lo mencionaremos 

brevemente. 

Hasta este instante. s6lo se ha considerado la 

influencia de la concen~raci6n sobre la velocidad. La 

relación entre k y la tem~ratura para un proceso elecental 

obedece a la ecuación de Arrhenius, quien propuso que la 

constante de velocidad variaba en forma exponencial con la 

temperatura. 

k A 
9

-c/aT (3.24) 

donde: 

k es la constante de rapidez de reacción. 

A es el factor de frecuencia de la reacc i~n. 

R es la constante de los gases. 

T es la to?mperatura absoluta. 

E es la energia de activación. 

En un sentido estricto, la ecuación esta limitada a un 

proceso elemental. A pesar de esta restriccion. el efecto 

exponencial de la temperatura suele representar c~n bastante 

precisión l~s datos -je velocidad experimentales para 1.Jna 

reacción total. incluso cuando la energ1a de act1vacion no 

esté definida muy claramente y pueda ser una combinac1Cn de 

valores de E para diversas etapas elementales. 
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La expresión de Arrhen1us se obtuvo originalmente a 

partir de consideraciones termod1ná.m1cas. Para una reacción 

cuyas velocidades en ambos sentidos sean suficientemente 

r~pidas al llegar al equilibrio din:.m!co, la ecuación de 

Van't Hoff enuncia que 

donde: 

d ln K 

dT 

K es la constante de equilibrio. 

(3.25) 

AH° es el cambio en la entalpLa estandard de la reacción 

Suponiendo una reacción del tipo 

la constante de equilibrio K es Igual a la relación 

k 
K . 

-¡--- (3.25) -. 
Combinando las ecuaciones 13.25) y (3.25), se obtiene 
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Je = A e 
-E

1
/RT 

(~.27) . . 
-E ..-RT -· Je -· A _, .. (3.2fcl) 

donde: 

A y A son los factores de frecuencia. 
l -· 

E • y E -· son las energ1as de activaci6n. 

y E - E es igual al Mlº . -· 
La energ1a de activación {EJ se interpreta como la 

cantidad de energia potencial que deben s 1.Jperar las r.J::>leculas 

reaccionantes antes de que se efectúe una reacción qu1mica 

especifica, y se determina experimentalmente al graficar el 

log k vs el inverso de la t.emperat.ura absoluta (1/T). la 

pendiente de Ja linea es igual a -E / R. 

3.8. Cinética de reacciones heterogéneas 

Muchas de las reacciones de !mport&ncia industrial 

ocurren en sistemas heterogéneos. Puesto que los tecperaturas 

deben ser altas para que las reacciones sean r~pidas, el 

fluido 1·eaccionante suele estar en fase gaseosa y el 
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catalizador soportado frecuentemente en un sólido. Asi, uno 

de los sistemas mAs comunes es el gas-sólido 

Para el cAlculo de la rapidez de las reacciones 

homogéneas, se mencionaron algunos factores que influyen; 

ahora, con las condiciones que implica un sistema heterogéneo 

en el que se incluye un !luido reaccionante y particulas 

cataliticas sólidas, se deben considerar otros factores que 

afectan a la rapidez de la reacción. A esta rapidez se le 

conoce como rapidez global o total. 

Dentro de los factores que se deben considerar se 

encuentran: 

- Resistencia a la transferencia de masa. 

- Resistencia a la transferencia de calor o energia. 

(tanto internos como externos) 

- Adsorci6n de los reactivos. 

- Resistencia a la reacción. 

- Deserción de los productos. 

- Resistencia a la difusión o coeficiente de!- d{fusióñ. 

- Catalizador. 

Estas consideraciones nos dan ple -para -- hablar---de =-las -

etapas elementales en las cuales se lleva a cabo una 

reacción. 
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La secuencia de etapas elementales para la ccnversi6n de 

reactivos a productos es como sigue: 

l. - Transporte de los rea et i vos del fluido global a la 

interfase fluldo-sól ido e superficie externa de la 

part1cula catalizadora). 

2.- Transporte de los reactivos en el interior de la 

particula (si ésta es porosa) 

3. - Adsorción de los reactivos en puntos internos de la 

part1cula catal1tlca. 

~.-Reacción qu1mica de los 

formando productos 

reactivos 

adsorbidos 

adsorbidos 

(reacción 

superficial¡. 

5.- Oesorc1on de los productos adsorbidos. 

6.- Transporte de los productos de los puntos internos a 

la superficie del catalizador. 

7.- Transporte de los productos de la interfase 

fluido-sólido a la corriente del fluido global. 

Para expresar la rapidez en términc·s de propiedades 

totales o glooales, ~s necesario formular expresiones para 

cada una de ldS etapas ele~entales del procese La rapidez de 

una etapa elemen!al es proporcional al pro~ucto d~ las 

concentraciones de los reactivos que inter~ienen en dicha 

etapa. 
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En condiciones de estado estable, las velocidades de las 

etapas individuales serAn iguales entre ellas. Para 

simplificar, se supone una etapa lenta llamada también paso 

controlante. Se dice que la rapidez global de reacci6n es 

igual a la rapidez del ~aso controlante del proceso y que las 

demUJ etapas son, relativamente, muy r~pidas, por lo que 

estaran en equilibrio (fisico o quimico). 

3.8.1. Catalizadores 

Un catalizador es una sustancia que participa en una 

reacción modificando la trayectoria de tal forma que la 

energia de activación requerida para la reacción es menor que 

la del proceso no catalizado. 

La for~ación de un complejo entre el reactivo y el 

catalizador es una de las bases mfls comunmente aceptadas para 

explicar la catálisis. Por ejemplo. supóngase que la reacción 

total 
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est~ catalizada por medio de dos centros activ~s. o puntos 

catal!ticos, X
1 

y X
2 

que forman complejos con A y B~ En 

forma general, el proceso p~ede escribirse como. 

1.- A+ X1 AX1 
2.- B + ~ ====+ 8Xz 

Nótese que, i:nientras que X
1 

y Xz se pueden combinar y 

regenerar varías veces, no se puede decir por ello que su 

capacidad catálít!ca o su número permane-::en siempre 

constantes. Por ejemplo, pueden intervenir venenos que 

eliminan lentamente del sistema a X
1 

y/o X
2

, disminuyendo la 

actividad catál!tíca. 

Una cantidad de catalizador relativamente peque~a puede 

causar la conversion je una gran cantidad de reacti·1r;i. Sin 

embargo, no significa que la concentración del catalizador no 

sea importante. 

En algunos procesos de fermentación la presen~ia de 

microorganismos incrementa la rc.pidez de la reaccior •. sin 

embargo se les consider~ como un reactivo y no como un 

catalizador, ya que estos microorganismos se ~nactivan 

irreversiblemente duran~e la reacción 
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CAPITULO 4 

Cuanto mas alto oseemos sLtuados, 

más ln.uni l.des debemDs ser. 

Ctcerón. 



Capl lulo ~ 

PARAMETROS CINETICOS DE LA HIDROLISIS DEL BAGAZO 

De acuerdo a lo mencionado hasta aqul, en el presente 

capitulo obtendremos los parametros cinéticos a partir de 

datos reportados en la bibliografía, tomando en cuenta las 

restricciones y las caracter1sticas de dichos procesos. Los 

parámetros que se obtengan de este análisis ~erviran para el 

diseno d~ los reactores. 

Los estudios llevados a nivel de labúrat?rio, consideran 

condi<:iones optimas de las materias primas req•Jeridas pa:-a 

obtener los roeJores resultados de los productos d~seados, lo 

que con frecuencia, y por problemas esencialmente ecónomicos 

son dlfic1les de mantener en un proceso industrial. aun asl, 

los valores obtenidos en~¡ lab0rator1c son validos para su 

3plicacién industrial. s1 se h3c~n las 

adecuadas. 

consideraci::ines 
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~.l. Consideraciones referentes al proceso de sacarificación. 

Debido a que los datos que se reportan en éste capitulo, 

son los obtenidos con las condiciones experimentales óptimas, 

es necesario hacer algunas consideraciones acerca de ellos y 

que se justificarán en capitulos subsecuentes. 

Refiriéndonos a los rendimientos reportados, se ha hecho 

una costumbre, en los trabajos de sacarificación, expresar 

los rendimientos de azúcar obtenido a partir de 100 gramos de 

material celulósico, en lugar de utilizar los rendimientos 

estequiométricos. 

Esto es conveniente por dos razones: simplifica los 

cálculos, y el valor se obtiene directamente por el método 

anal1tico descrito por Saeman en sus trabajos de Cinética de 

Sacarificación de la madera.(1) 

Los trabajos realizados por Singh, et. al.(13) en cuyos 

resultados nos basaremos pa~a nuestro propio análisis. 

reportan los rendimientos de glucosa, furfural, y xilosa en 

base de g de producto/lOOg de peso de bagazo de ca~a seco. 

El polisacarido no hidrolizado. se expresa como gramos 

de azucar potencialmente obtenible. por cada 100 gr. de 

-m:lt~r1al inicial. Esto es, la cantidad de- celul•:isa presente 

se expz'esa ~n términc-s de azúcar potencialmente reducible. y 

de esta forma se indica la composición del bdgazo.{l) 
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A! disminuir el tama!lo de particula, la cr!stal!n!dad de 

la celulosa disminuye, los materiales celul<l6lcos se 

desl!gnlf!can mas f~cilmente y se dispone de mAS área de 

contacto, estos factor~s tncrementan la hidrólisis de 

materiales bio=asicos. Sin embargo, cuando se emplean 

parttculas máS finas de malla 30, el tama~o de part1cula deJa 

de ser un factor determinante en la rapidez de hidrólisis de 

los materiales biomasicos.(!J 

o~ acuerdo con lo anterior. los datos reportados en la 

bibliografía según las condiciones de operacl6o seguidas por 

Slogh (partlculas de 49S ¡.ar¡), algunas de las cuales se 

muestran en la Tablas 4.1. ~.2 y 4,3, hacen innecesarias las 

consideraciones que se tendr1an que ~omar en 

efecto de los fenómenos de ~ransporte 

transferencia de masa y de calor. 

cuenta por 

(difusión), 

A nivel industrial es díf!c1l obt~ner estos tamenos de 

part!cula. ya que la molienda de materiales biom.'.\slcos 

requiere mucha energla, por su propja natur&lg:a fibrosa, 

(11) lo que incremen~a Jos ~ostos de produccion. por lo tanto 

se tendrá que trabajar con particulas largas. Aunque la 

hidr6lisis de particulas l~rgas, es un poco m.i.$ 

debido a los pr~blemds d~ 1itusi6n. llJ l~ qu~ sé 

compl i~ada 

monlflesta 

a nivel industrial cotrio 1.rna dism1n·J:i6n del ren'juntento. 

Sin embargo, y ccn base en 

ante~iores se puede decir que les 

las ~cnsideractones 

parametrQs ~inéticos 
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obtenidos a partir de los datos reportados por Singh, Das Y 

Sharma., siguen siendo válidos ya que las condiciones de 

operación reportadas, son las óptimas. 

q.2. Dalos reportados. 

Los trabajos previamente realizados por Singh et. al., 

(11) mostraron que un tamano de particula de 417-,95 µm y una 

relaci6n s6lido-l1quido de ¡,¡5 condujo a los rendimientos 

máximos de azúcares fermentables, mediante la hidrólisis en 

dos etapas con acid?s diluidos. 

Se utilizaron los ácidos acético y sulfúrico• para 

hidrolizar la hemicelulosa y celulosa, respectivamente. El 

ácido acético. se empl~6 como catalizador p3ra el paso 

conocido como de pr~hidrólisis. En el segundo paso, la 

blornasa residual prehidrolizada obtenida después de remover 

la hemicelulosa se sometio a otra hidrólisis, esta vez con 

H
2
so4 diluido. 

Se realizó la prehidr6lisis del bagazo con soluciones de 

~cido acético a diferentes concentraciones (0.5, 0.8 y 1~). 

NOTA: Las concentraciones de los ácidos utilizados por 

Singh, et. al., estan reportadas en r. en peso. 
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diferentes temperaturas 100, 200, 210 y 220 ºe; ·Y diferentes 

intervalos de tiempo. 

El bagazo prehidrólizado con ácido acético, se hidrollzó 

posteriormente con una solución de H2so4 al 1~. a 180, 200, 

210 y 220 ºe y diferentes Intervalos de tiempo. 

En el caso de Ja hidrólisis del bagazo con H2so4 al l~. 

a temperatura elevada {220°C) en un proceso de una sola 

etapa, la magnitud de la hidrólisis alcanzada fue de 67.22~ 

(azúcares reductores totales), 73.07~ (glucosa), y 58.68~ 

(xilosa). mientras que en el proceso de dos etapas, la 

proporción de hidrólisis fue de 87.941. (azucares reductores 

totales), 85.57~ (glucosa), y 89.os,; (xi Josa) 

respectivamente. (13) 

4.2.1. Tablas de r&sullados. 

En las Tablas 4.1, ~ 2 y 4.3 se muestran los resultados 

obtenidos en la experimentación realizada p':'r Slngh 

et al. (13). 

La Tabla 4.1 m1Jestra lo.E- rendimientos optirnos de xilosa. 

glucosa y pérdidas en peso de bag3zo bajo dist:intas 

condiciones de temperatura v cc,ncentracion ae ácido acético. 
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TABLA 4.1. 

Hidrólisis del bagaz.o con ácido acético al O.S, 0.8, y 1.0 \11, a 180, 200, 210 y 220 ºC 

Glucosa Furfural XI Josa 

1 ¡
1 

1 Tleopopmquo 

I; 

leaJ',!•rcatura 

1 

Cóncentratión el mctor alcance rispo óptlto 
Acldo A<lllco condlcl,,,,., l9'J!t!rlltAS de hldróll1l1 Pérdidas 

~ aJn sin en peso 

180 ~ 0'-'-.8"-----1 4 210 0.200 0.204 
1 

1 0.5 240 0.145 0.155 

~- --~1=·~~==~-=P~~~~~~~~==~l-=~"""1=9~5~~=!===º"""·2~1=5.._,'""'_.o=·~2~J~o~~~-=-====.¡.,~~-=-~~~ i i O 5 195 0.210 0.220 
¡ zuo r---2..:Hry 6.s 140 o.24s 0.244 
L_____ 1.0 125 0.240 0.255 

[
- --~----1 140 0.255 0.255 0.0015 

. 210 - ~~~-~·~~~~~ª-·=5~~==~ ..... ==~=l-~=~==~=;.===~=:2_26=5=~~+==~-:=~=!Q~~ .... º~º=:~=~~4=1~~ .... ~º-·-~=~-t-º~~ 

l 'J. 5 1 12= o' 290 o' 248 o' 001 o 
220 r---~- -¡ 9.5 95 0.280 0.264 0.0035 0.0015 

____ '------_¡- 2 __ =i__·---------~---ª-º--~--º-·-2_0~5-~-º-·~2-5 .. e'---~~º~·-º-7-9~º~~-º-·~º-º~ª~5~~ 

lllllfti, (1)) 

'l•ttJr•tod l'r'-""'' lar PtodcttlOll of lylose, llrr!urtl, IOd 4111toss...' 
111<1. In:. eta. Pto<I. lea. 11t11 .. Vol. u. m-1162. 1964 



TABLA 4.2. 

Reodiaüeoto de Furfural 

Concentración Te1aperatura 
1 kodlaieoto óptlao 

T lempo de <!e !ur!unl 
Acldo Acético reacción 1 (l/C d< peso ,, 'C mln 1 ""buu.o ...,,,¡ 

200 210 i o .0795 
0.B 210 190 1 o .OB60 

220 165 1 o. 0980 

200 185 1 o .0985 
1.0 210 160 \ o. 1050 

220 1•0 1 o. 1050 

TABLA 4.3. 

Comgosicióo del Baguo 

Composicion en ,, 
1 1 

comp1::inentes ! ' Oesp:H!!I de 

1 
Original i Libre de i hldrólisls con icido 

\ 1 extractivos ! ><é\icc o.et r no 'C 

) Celulosa 42.5 t.5.2 61. 35 
J He•lcelulosa 26.5 30.3 3.86 
, 1.ignina 19.0 20.2 28.86 
J Cenizas t..O 4.3 5.93 

Ettra:ti·1cs 6.0 

l'JIX!t: llll 
1"lnteirrt"1 Procus !or PrOO.Xtlon o! lyl>S<, Fl<rlural, 11>! Ch-. .. ." 
1llll!. tn:. Chet. Prod. l'.eo. DIN .. iol. U. Zl1-Z6l. 1~ 

1 
1 
1 

' 

' 
i 

' 
1 

1 



Los rendimientos de glucosa y furfural alcanzaron un 

m~ximo a 220 ºe utilizando ácido acético al 1~. como 

catalizador. "Las condiciones óptimas de selectividad para un 

rendimiento máximo de xllcsa se encontraron a la temperatura 

de reacción de 220 ºe utilizando acldo acético al 0.8%. Bajo 

estas condiciones, se observo que la pérdida en peso fue 28X, 

los rendimientos de xllosa alcanzaron 2ó.G0~. y el contenldo 

de glucosa fue de 0.35~. OespuéS de 95 mln. de reaccl6n, bajo 

estas condiciones se llegó cerca de la recuperacion 

cuantitativa de los azúcares obtenibles 

hemicelulosa. ''(13) 

a partir de 

como se puede observar en la Tabla 4.1, la xilosa 

formada no mostró descomposiciOn a 180 empleando 

cualquiera de las concentraciones de ~cido acético. se 

encontró que la degradación de xilosa es mayor al incrementar 

la temperatura y la concentración de ácido. La Tabla 4.2 

muestra la formación de furfural partir de bagazo, 

empleando ácido acético como catalizador de la hidrólisis. 

Los rendimientos de furfural aumentaron con el incremento en 

la temperatura de reacción y la concentración de actdo 

acético. La Tabla 4.3 muestra la ~omposi~ién ~el bagazo antes 

Y después de la hidrólisis ~on acido acotic~ al 0.87.. Se 

puede ver que el porcentaje de celulosa aumenta 

después de remover la hemicelulosa del bagazo. 

51.357. 
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4.2.2. Graficas. 

Loe resultados obtenidos y reportados en las Tablas 

antes mencionadas, se muestran gr~{icamente en las Figuras 

4.1 a 4.9. Las Figuras 4.1, 4.3 y 4.6 muestran las pérdidas· 

en peso de bagazo, observado como un resultado de la 

hldr6llsis de ~cido acético con respecto al tiempo. 

Un incremento por arriba del 25~ en las pérdidas en peso 

significa que la hidrólisis de celulosa es buena. Sin 

embargo, esto demuestra que aumentando la concentracl6n de 

Acido acético en la reacción de hidrólisis podria afectar las 

condiciones de selectividad de la reacción. 
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FIGURA 4.1. 
Pérdidas lolales en peso de bagazo 

conc. ac. acético, 0.'j~; relaclOn oOl:llq, 1:15 

íU(Nlt• (IJ} 

.. _ .... ----······ 
........ 

----
2 

1iempo. hr 

"lnt.,7otrd Prot~s k.if' Prodll(ÚO;> of X~se ... " 
lnd. Enq. Ch. Ptod, Res. Oev.~ 2l, 257-262, 198• 

1ao e 

:zoo e 

210 e 

220 e 

73 



o 

"' o 
~ 

" " o e: 
" :~ 
" e 

" o:: 
~ 

JO 

25 

20 

15 

10 

5 

FIGURA 4.2. 
Producclon de xilosa a parur de ba¡azo 

cooc. ac. actlico, 0.5:11; relacion sol:Uq, 1:15 
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FIGURA 4.J. 
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FIGURA 4.4. 
Producc!On de azocare• reductores 

conc. ac. acttico, 0.811! ; relac!On sOl:llq, 1:15 
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FIGURA 4.5. 
ProducciOn de x~losa a parlir de bagazo 

conc. ac. acelico, 0.811! ; relaciOn sOl:llq, 1:15 
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FIGURA 4.6. 
Perdidas totale• en peso de ba¡¡azo 

conc. ac. acetico, 1.0116 ; relaclon sOl:l!q, 1: 1 5 
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FIGURA 4.7. 
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P~rdidllll totales en peso de bagazo 

conc. H2504, 1.0 11 ; relacion sOl:llq, l :l ".i 

10 20 'º "" Tiempo. min 
ítDm: (13) 

"lnle'J'Oted Procns for Produc lion of Xyk>-$• ... " 
lnd. Cng. Ch. Prod. Res. °'11/., 23, 257-262, 196'4 

FIGURA 4.9. 

60 

"' 1' 
Producc!on de azocares reductores a partir de 
bagazo conc. H2S04. l.011 ;relacion sol:llq. 1:1".i 

.9 70 u 
~ ,, 
1' 60 

"' 1' "" " ~ 40 

" 
" "' ,, 
.9 
~ 20 

.E 
10 'ó 

e: 

" a: 
1( 20 40 60 

Tiempo, min 
íU(Nlt: (1~) 

"lnte(]'oled Proc.ess IOf Produc.lion ol Xylo•e .. 
ind. Eng. Ch. Prod. Res. Oev., 2.l. 2~7-262, t9B• 

80 

70 

200 e 

210 e 

220 e 

100 



Ya que el propósito es hidrolizar selectivamente la 

hem!celulosa, se determinó la concentración de xilosa a 

diferentes tiempos y a diferentes concentraciones de ácido 

acético. Los resultados se muestran en las Figuras 4.2, 4.4, 

4.5 y 4.7. 

La Figura 4.8 muestra las pérdidas en peso, que se 

observaron como resultado de la hidrólisis con H2S0 4 al 17. a 

100, 200, 210 y 220 ºc. 

Las máximas p6rdidas en peso se observaron a 220 ºe 

después de 15 min. Las pérdidas en peso fueron constantes 

después de este tiempo a 220 ºe . En el lapso de hora se 

observa casi la misma pérdida en peso (62.57.J a todas las 

temperaturas de trabajo. Los rendimientos de azucares 

reductores (glucosa) aumentaron a un m~ximo (61.3~) a 220 ºe 

despues de 10.S mln. 

4.3 Ecuación de rapidez para reacciones consecutivas de ler 

orden 

Las reacciones consecutivas que obedecen a una cinética 

de primer orden puede representarse como: 
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k •• 

A---"'-- 8 ---=---- C 

Para la primera reacción tenemos 

- k
1 

[AJ 

Integrando obtenemos 

[AJ • [AoJ e 
-k l 

' 

Para la especie B 

d[BJ 
~ 

-k l 

• k
1 

[AoJ e ' - k
2

(BJ 

La solución de esta ecuación es: 

-le' k,[Ao] ·-ic·i- ..:.k, 
[ B) • [ Bo Je 

2 
+ k _ k . C e 

1 
. e : 

2 
) 

z ' 

(4;1) 

(4.2) 

(4. 3) 

(4,4) 

Para el legar~a. la 'rei:aci<!>n.ÓÍricÍonal · C~=. f_(_t) se procede 
- ....... -

de manera similar; el :·r·es·u1.t~do~~5;;· 
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(CJ 
-k l 

~( 1:, e '-1:, 
• • 

e 2 
) (AoJ 

-k l ] (4.5) 

La forma de la curva de la ecuación para B depende de 

los valores relativos de las concentraciones iniciales de las 

especies A y B. 

El tiempo correspondiente a la mAxima concentración de 

la especie B se encuentra obteniendo el máximo de la ecuación 

(4.4). El resultado es: 

tma.x= ~ ln 
• l 

r k. l ~(1 (!lo] 
+ 1AoT - (4.6) 

Se utilizará una técnica de estimación rApida y un 

método preciso para manejar sistemas como los descritos aqu1. 

La aproximación esta basada en la ecuación (4.6) y hace uso 

del hecho que el tiempo al cual se alcanza la maxima 

concentraci6n del intermediario B, es función sólo de las dos 

constantes de velocidad (k . y k ) • y las concentraciones 

lnlclales ( (Ao] y (Bol). Para el caso donde B no está 

presente al inicio de la reacción, las ecuaciones (4.6 y 4.4) 

se simplifican corno: 

k l 
1 mcix 

...¿.¡!nK (4. 7) 
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8 
cz.m(1X) = (~:j 

-k l. • -k. t. 
e • m""~ - e z '"°" ) (4.8) 

donde 

Z•mo.x es la concentración relativa m~xima BTl\QJC/A
0 

"· ": -k- (4.9) 

• 

Con la combinación de estas relaciones y de posteriores 

manipulaciones algebraicas obtenemos 

[4.10) 

4.t.. Par~melros ciné~lcos obtenidos 

En la Fig. 4.10 esta representada la ecuación ~.a. en la 

que se aprecia el efecto d.g la relación k
2
/k, 'e-:uaci6n t. 9J. 

A menor •1alor de Y.. la curva de la funcién se vuelV'!? mas 

pronunciada y aumenta el mAximo. 

Si el valor de t....,
11

)1( se detern11na -:on suficiente 

precisión, las er:uaciones (t...101 y t4. 7\ se pueden emplear 

77 



0.6 

O' 
~ 0.6 

.;,..;-~-

o~-----· 

TABLA 4.4. 
Valores de K y K•(Kf!-K) 

In.fluencia de K •obre ZBma.x 

K K'(K/1-t<l 

o.o t 
0.1 0.77 
o.z º·" 0.3 O.SI 
0.4 0,04 
o.o 0.5 

º·' 0.41 
0.7 0.43 
o.a 0.4 

º·' 0.31 
1.0 IHOIT. 
z.o 0.25 
3.0 0.11 
4.0 o.u 
a.o 0.13 

'·º o. 11 
7.0 0.1 
a.o º·º' '·º 0.01 

10.0 0.07 

FIGURA 4.10. 
INl'LUENCIA DE K SOBRE ZBmax 

---------:----
tiempo 

K•0.9 

K•O.I 

K•0.00001 



para calcular K y t
1 

respectivamente. Para que se obtengan 

mejores resultados de esta aproximacton, es necesario que se 

determine con exactitud la concentración maxima de la especie 

intermediaria B y el tiempo en el que alcanza ese valor 

mAxlmo. 

Los datos reportados en la tabla (4.3) permiten conocer 

la composición del bagazo. La densidad relativa del bagazo es 

de 0.07 g/ml (40). la relación s6lido:llquldo es de 1'!5. con 

estos datos se calcula la concentrac i 6n lnl-:ial de 

Hemlcelulosa y Celulosa ( {Ao]); y a partir de Jos 

rendimientos reportados en la tabla (4.1) es posible calcular 

el valor [B]ma.x y por lo tanto el valor de Z8 "'~· para cada 

una de las condiciones que reportar6n Singh, et. al. 

Med i am:e i ter=it.c i enes sur;.:s i vas se cb-t: :enE:n lo: s va lores 

para K, los que se utilizarán posteriormente para obtener k
1 

Y kz, estos resultados se muestran en la Tabla ~.s. para las 

dos etapas de hidrólisis 

Una vez calculaoos los valores de K para oíf~rentes 

temperatyr~s ~ ~oncen~ra~l~nes. es posible evaluar la energla 

de ai:.tivaci6n \Ea} "! e-1 f'3c.tor de frecuencia'"' J~_t _0-;,_P"_~!"-!_._ una 

concentración dada, mediante la ecuación de ArrheOius en su 

forma 11ri~al: 
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TABLA 4.5. 

VALORES DE K, kl y k2 PARA LAS DIFERENTES CXlNCENTRACIONES Y TEMPERATURAS EMPLEADAS 

1 1 

[B]máx l/IHJ 
Acldo Comentración Tempemlt.n. ------- tiempo K K kl k2 

7. •e [Ao) mln mln-1 min-1 

1 

A 
1 180 0.511228 240 ! 0.4717 0.511228 5.9261!-03 2.79~1-03 

e 
1 

u 200 0.7~14 185 0.1405 0.7~14 1.2344!-02 1.7337!-0l 

i 1 210 1 0.841052 140 1 0.0570 0.841052 2.17021-02 1.23641-03 
D 220 0.817954 125 0.070. 0.817964 2.28371-02 1.60751-03 
o 

1 
1 180 0.672342 210 0.1952 o.mm 9.6667!-03 1.88691-03 

A o.a 200 0.80'771 140 0.0787 o. 804771 1.9707!-02 1.55141-03 
e 210 0.841052 115 0.0570 0.841052 2.64201-02 1.5052!-03 

1 

E 220 0.870736 95 ! 0.0418 0.870736 3.4885!-02 1.45701-03 
T ! ! 
1 180 1 0.758595 195 0.1121 o. 758595 1.2639!-02 1.41691-03 

1 
1 

1 e 1.0 1 200 0.841052 125 0.0570 0.841052 2.4306!-02 1.384!!-03 

! o 210 i 0.8575.\3 95 0.0483 0.857543 3.3526!-02 1.61771-0l 
220 o.ssom 80 0.0517 0.850947 3.9057I-02 2.01761-03 

H2S04 1.0 220 i o. 995294 10.5 0.0006 0.995294 7.00661-0I 4.49261-04 
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TABLA 4.6 

EllERGIAS DE ACTIVACION (EaJ y FACTORES DE FRECUENCIA (A) ENCONTRADOS A PARTIR 
DE LOS VALORES DE k 1 OBTENIDOS EN LA TABLA 4. 5 

!
~. -¡ . 

Temperatura r Conc. 7. ! 
1 •J< 1 Ac. Acet10::0 1 

o. 5 
453 O. B 

kl ln Conc. ln kl ln kc 

5.92611-0l I ·0.6931 -5.12e4 

::::::::~ 1 -~ ~~~~ l :~.~~~~ -Uel49 

', 0.5 1 1.2JUl-02 -0.6931 1 -4.3946 

n ln A 

!. oe5 2. 2075 

473 o.e 
1 

u1011-02 -0.2231 ¡· -l.9268 -3.71340 o.9eo 2.1142 

'-=========~:=====1====::::±'===2=.•=30!=1=·=02=i==º===º=ºº=º=i:=·=J=.7=1~7=0=i=======:j======!=======~I0.1503 
,.. i 0.5 ! 2.1102!-02 -0.6931 !' -1.8304 
i 483 ' o.e 2.64201-02 -o 2231 -3.6336 -3.4Jeo1 o. 595 2.0104 

lr==========i!=====l=====i:===l.=l526==!-=02::¡::=º=·=º=ºº=º=±=="=J.=3=9=54=1========!======t=======l 
1 1 0.5 2.28311-0l.-0.69311·3.7794 
1. 493 o.e J.'3851-021-o.2231 , -3 3557 -3.21679 o. 794 

i 1 ' l.90511-02 0.0000 i -J.2427 
2. 0284 

Ea 
• ••••• A 

R 

1 

1 

1 
·6513.411 25600.J.12 

.Ea 
cal/mol 

13061.366 



i 
1 
1 

1 

1 

1 

1 

1 
Tf"frlpemtum ! Conc. 

TABLA 4.7 
EHERG!AS DE ACTIVAC!ON (Ea) y FACTORES DE FRECUENCIA CA) ENCONTRADOS A PARTIR 

DE LOS VALORES DE k2 OBTENIDOS.EN LA TABLA 4.5 

1 Ea 

% k2 In k2 In kc n l/T In A . -----In Conc. ! i 
"I< 1 Ac. Acet J co 1 •10"3 R 

1 
o. 5 i 2.1956!-03 -0.6931 -5.e797 

453 : o.e l.8869!-03 -0.2231 -6. 2728 -6. 5299 -0.958 2 .2075 

! 1 
1 1 l.•169!-03 o.ºººº -6. 5593 

1 

o. 5 i 1.7337!-03 1 -o .6931 -6. 3575 
473 o .a 1.5514!-0l : -0.223! -6. 4686 -6. 5643 -0.311 2.1142 

1 l. l84a!-03 o. 0000 -6. 5e22 -4 .004 -1165.&25 

1 

o .5 i 1.ll61!-0l -0.6931 -6. 6956 
4e3 o.e 1.5052!-0l -O .2231 -6. 498e -6. 4204 0.393 2. 0704 

1 1 l.6177!-03 o.ºººº -6.4267 

¡ o. 5 1 1.60751-0J -0.6931 -6. 4331 

493 1 o.e 
1 

1.'570!·03 i -O. 2231 -6.53!4 -6 .3153 0.245 2. 0284 
i l 2.0176[·03 o. 0000 -6 .2058 

A l!a 
cal/mol 

l.Sll-02 2316.097 



FIGURA 4.11. 
GrAflca de In kl vs l/T 

Para la hldrOlbb de la Hemicelulosa 

T n la temperatura absoluto en c;Todos Kelvin. 
kl enmínutr..s- -1. 

1/T 

FIGURA 4.12. 
Granea de In k2 vs l/T 

Para la hidrOlisls de la Hem1celulosa 
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T es lo lempP.t'lturo obsofula en grados KEilvin, 
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ln k :e ln A - ~a (4.11) 

Loe resultados se muestran en las Tablas 4.ó y 4.7, y las 

gr~ficas en las Figs. 4.11 y 4.12 respectivamente. 

4.4.1. Algoritmo de calculo para la obtención de 

A continuación se muestra, con un ejemplo como se 

El valor de [Ao] se calcula de la siguiente manera: 

1 g de bagazo 

15 g de solución acuosa de ác. acético al 0.8 1. 

En la soluci6n acuosa se considera para fines practicos 

la densidad del agua PH 
0
= 

z 
g/ml y la del bagazo 
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Para cada gramo inicial de bagazo se tiene: 

Para la Hemlcelulosa. 

m 
p =V-

VMEZCLA;VM= v"zº + vbog 

15 mi 

1 g / 0.07 g/ml 

Vw = 29.285 mi 

V 

14.285 mi 

En cada gramo de bagazo inicial, según la tabla 4.3. se 

tienen 0.3032 g de hem!celulosa por lo que el valor de [Ao] 

para la hemicelulosa es: 

[Ao] 0.3032 g / 29.285 mi 0.01035 g/ml 

Para la Celulosa. 

El cálculo de [Ao) para la celulosa ~s sin1la~. 

1 g de bagazo 

15 g de solución acuosa d~ H
2
so, al 1.0 ~ 
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V H 
0 

= 15 ml 
z 

v""9 = 14.285 ml • 0.736 

VN e 25.514 ml 

10 .514 mi 

[Ao) = 0.4521 g I 25.514 mi = 0.01772 g/ml 

El calculo de Zamox se obtiene de la siguiente manera: 

Para Hemicelulosa. 

Debido a que se considera p constante, el volumen 

permanece constante, por lo que: 

[BJ 0.155 g I 29.285 mi = 5·.293 • ·.1·0-• g/ml 

z 
Dma>< [BJ "'º' / [Ao) 0.5114 

Los demas valores de [BJ,,,.,,./[Ao) se reportan en la Tabla 4.5 

Para Celulosa. 

[BJm.,,. 0.45 g I 25.514 mi 1. 764 •. 10-z g/ml 

·•· Zamo• = [B)mox I [Ao) = 0.995 

El valor de K se puede obtener por prueba y error, 

dando increm~ntos peque~os en la vecindad de! punto de 
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solución, una manera sencilla de resolverlo es usando una 

noja electrónica de c~lculo. 

A 180 ºe y en acido acé;_~o al 0.5~. el valor de z ........ 
es 0.5112 a un tiempo de 240 mi~. 

Suponiendo K 0.4717 

sustltuyendolo en la ecuación (4.10) 

K/lt-Kl 

)( 

l(/tt-10 

)( 

co. •7t7/tt-o. 47t7H 

0.4717 

<O. _..,,,l 
0.4717 

0.5112 • Z8...,, (calculado) 

comparando este valor calculado contra 

experimentalmente 'Zamn~ 0.511:) se acepta el 

como el correcto para esta corrida. 

K::. 0.4717 

Despejando K1 de la ecuaciOn {4.7) se obtiene: 

si t.ma.~ 240 min. 

el obtenido 

valor de r.: 
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al sustituir valores se obtiene que: 

...,0.-. 4,..,7,,.;~,_,7,._ _ _,1- in ro . 4 n 1 > ) ¡ 24 o mi n 

lc
1 

= l. 422 / 240 min 

le = 5.9261 • 10-3 min- 1 . 
al despejar 1:

2 
de la ecuación: 1.4'.9) SE! tiene: 

1: K 1: . . . 
y al sustituir valores 

1:
2 

0.4717 { 5.9261' 10-3 min- 1 ) 

le 2.7956 • 10- 3 mln-l • 

de esta manera se obtienen los datos reportados en la Tabla 

4,$. Los resultados de las Tablas 4.6 y 4.7 se obtienen al 

realizar Jas operaciones indicadas y efectuar una regresion 

Jine3l de l~s date~ que se ti~nen Con los datos reportados 

en el pr~~ente capltul0 se ha obtenido la información 

n~cesaria para aplicarla en el dimensionamientc de los 

reactores, lo que se efectuara en los siguientes cap1tulos. 
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Cap1 tul o 5 

SELECCIOH DEL PROCESO Y ANALISIS DE REACTORES 

En este capitulo se hará una breve descripción del 

proceso seleccionado, y de alg'..Jnas caracteristlcas de los 

reactores. 

Los procesos mencionados con anterioridad no son 

tecnológica o econ6micament~ eficien~es por si solos, por lo 

que se deben aprovechar la selectividad y los altos 

rendimientos de un proceso en dos etapas, y combinarlo con el 

bajo consumo de ácido, que se emplea en la hidrólisis con 

ácido diluido. lo que además nos da la ventaja de que no hay 

necesidad de recuperar dicho acido. 

Se ha seleccionado y se tomaran como referencia los 

trabajos realizados por Singh, Das y Sharma Cll, 12, 13), 

donde proponen un proceso de nidrolisis en dos etapas 

empleando ácido acético y sulfúrico diluidos. los cuales 
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producen xllosa y glucosa -- en la primera y segunda etapa 

respectivamente -- con rendimientos superiores al 80~ en un 

corto lapso de tiempo. 

El proceso que Singh et al. proponen, es un proceso 

intermitente de dos etapas, siendo la primera de 

prehidr611sis. El reactor se carga con bagazo y ácido acético 

de concentración 0.81. en una relación s6lido:llquido 1:15 

después de lo cual el bagazo se filtra, se lava y se seca 

para procesarlo en la segunda etapa, en la que el reactor se 

·1uel ve a cargar, esta vez con el bagazo prehidr6l 1zado y 

H
2
SO, al 1'7. con una relación sólido: Uquido de 1: lS. 

En el presen'te trabajo se pretenden hacer las 

modificacion~s necesarias para disenar un proceso que se 

realice en forma continua y sea factible de industrializar. 

Por ahora sólo describiremos el proceso y diagrama de bloques 

empleados por Slngh, et. al. 

5.1 Oescrlpcl6n del procoso y esque.a do bloques. 

El bagazo se mezcla con el acldo acé-tico de 

concentrac16n 0.8~ en una relación s6lido:l1quido 1:15, esta 

mezcla se envia al reactor, en el que permanecera bajo las 

siguientes condiciones: 
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tiempo de residencia 

temperatura 

95 minutos 

220 ºe 

en este reactor se hldróliza la hemicelulosa, y corresponde a 

la primera etapa. Se obtiene xilosa principlamente y una 

mlnima cantidad de glucosa. 

La mezcla de reacción pasa a una etapa de filtración 

donde se separan los sólidos del fluido. El filtrado obtenido 

puede emplearse para la producción de furfural, esto se logra 

si se continúa la reacción durante 70 minutos, bajo las 

mismas condiciones de operación d~ la etapa anterior. 

El residuo sólido se mezcla con acido sulfúrico al 1.0~ 

con una relación solido: liquido 1:15. se envian al segundo 

reactor el que debe operar a las siguientes condiciones: 

tiempo de residen·:ia 

temperatura 

10.s minutos 

220 ºe 

en las qu~ se llevar:. a cabo la hidrólisis de la celulosa 

(segunda etapa del proceso) 

Posteriormente se requiere una nueva etapa de filtración 

para separar los azucares obtenidos <principalmente glucosa), 

de los sólidos ricos en 1ignina. El filtrado obtenido es 

susceptible de una fermentación posterior, para la obtención 

de etanol u otros productos d~ mayor valor agregado, y los 
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sólidos obtenidos también pueden procesarse para obtener 

fenol, compuestos arom~ticos o bien para hacer briquetas y 

emplearse como combustible. 

El siguiente esquema de bloques <FIG. 5.1) nos muestra 

lo anteriormente mencionado. 
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5.2. React.ore5. 

Los reactores son equipos de proceso donde se llevan a 

cabo las reacciones quimicas de transformación. Se pueden 

clasificar desde diferentes puntos de vista: de acuerdo a sus 

fases, en relación a su geometria y de acuerdo con su tipo de 

operación. 

De acuerdo a sus fases se clasifican en: 

- Homogéneos. 

- Heterogéneos. 

En relación a su geometrla se clasifican como: 

- Tanque agitado. 

- Tubulares. 

y de acuerdo a su tipo de operaci6n en: 

- Continuos o rógímen permanente. 

- Intermi ten-:es. "Batch" 0 por lotes. 

- Semicontinuos: Con entrada y/o salida 

Régimen no permanente 

.·. Acumulacl6n ~ O 

dB 



s.2.1. Descripción de reactores. 

a) Reactores Homogt-·ieos y Heterogéneos. 

Esta clasificación tiene importancia porque afecta al 

número y las etapas de transferencia de masa y energta que 

deben incluirse en el problema de diseKo. 

Los reactores homogéneos son aquellos en !os que tanto 

los reactivos como los productos se encuentran en la misma 

fase, por lo que se eli~inan los problemas que presentan las 

resistencias a la transferencia de masa. 

Los reactores heterogéneos en su mayor!a son catal1ticos 

donde tanto los reactivos como los productos estan en fase 

fluida y el catalizador es un solido por lo que las etapas de 

transferencia de casa y energla adquieren gran importancia. 

b) Reactores de lanquo agllAdo y lobulare~. 

La clasifi~~cion do acuerdo a su geometria to~a ~n 

cuenta ia velocidad de flujc, la fas& en la que se lleva a 

cabo la reacción, conói::iones de o¡::.-eracior1. etc. 

Los re&ctort!i oe tanque -:sn agitacior, son -recipit::nt.es en 

loe que:: e~~ste unifcn:iidao de prop1ectaces. es decir tienen un 

buen oezclado y ias propiedades ae la mezcla reaccionante son 

las mismas en cualquier lugar del reac~or. 
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Los reactores de flujo tap6n o ideales de flujo tubular, 

presentan la caracteristica de que no exlste mezclado en la 

dirección del flujo. En este caso, la masa reaccionante 

consiste de elementos de flujo que son independientes entre 

si, teniendo cada uno diferente composlci6n, temperatura, 

etc., a lo largo del reactor. 

e) Reactores de acuerdo a su tipo de operación. 

Los reactores por lotes o intermitentes se caracterizan 

por la variación en el grado de reacción y en las propiedades 

de la mezcla reaccionante con el transcurso del tiempo. 

En los reactores de flujo continuo el grado de 

verificación de la reacción puede cambiar con respecto a la 

posicionen el reactor, pero no en funci6n del ~iepp~. 

5, 2.~. Caracle-r;.slicas quf.'> S!.! dP.ben lomar 

di sef"íar un react1.."lr qUl mico. 

cuenta para 

Las ~rimeras d~cisiones que se aeoen t~~3r ~~ el ~ise~~ 

se refieren a la scleccior, del tipo de reactor y el método de 

operación. Existen algunas relaciones generales entre la 
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naturaleza fisica de la mezcla reaccionante Y el tipo de 

reactor que se utiliza en la practica. Los requerimientos de 

transferencia de calor pueden afectar tanto a la forma como 

al tipo de reactor. Algunos veces es aconsejable usar un 

reactor homogéneo de tipo tanque, pero la presión de 

operación es tan alta que no es factible en la practica 

construir recipientes de diámetro muy grande. Se debe tomar 

en cuenta tanto la naturaleza de los reactantes como la de 

los productos, condiciones de operación, caracterlsticas de 

los equipos, etc. 

El siguiente paso para el diseNo de un reactor consiste 

en evaluar el funcionamiento del reactor, esto es, su tama~o; 

las composiciones dentro del reactor, de las corrientes de 

alimentación y de salida, asl como sus velocidades de fiujc 

{o bien la carga inicial para un reactor por lotes} y las 

ccndiciones de operación requeridas <temperatura y pres ion>. 

Todos estos suelen ser datos disponibles de la 

experimentación en laboratorio y algunas 

piloto. Esta información, Junto con 

requerida para el producto 

condiciones de dlse~o. 

deseado. 

veces de planta 

la productividad 

constituyen las 

Para seleccionar el reactor se debe tomar en ccenta las 

utilidades financieras. grado je seguriüad 

ambl~ntales. 

y factores 
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5.3. Análisis del Reactor Tubul~r. 

Se eligl6 evaluar reactores de flujo tapón ya que se 

sabe que cuando la conversion es igual o mayor de 707., el 

volumen que se requiere para un 

agltacl6n es más del doble que para 

reactor de tanque con 

uno de flujo tubular. 

Además Ja selectividad también puede ser diferente para los 

reactores de tanque con ag1taci6n y de flujo tubular. se ha 

demostrado (39} que. dependiendo de la cinética y de la 

naturaleza de las reacciones múltiples, la selectividad 

obtenida en un reactor de tanque con 

inferior, Igual o superior a la de 

agitaci6n, puede ser 

un reactor de flujo 

tubular. Para una reacc1on consecutiva de primer orden la 

selectividad es mayor a cualquier conversión en un reactor de 

flujo tubular que en uno de tanque con agitación f 20). 

Las reacciones análizadas que se llevAn a cabo en cada 

uno de los reactores son: 

l l Hemlceiulosa Xi losa Furfural 

2l Celulosa Glucosa 5 HHF 
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Esquematicamente se pueden representar ambas reacciones como: 

t=O 

donde: 

A 
[AoJ 

[AJ 

B 
o 

[B) 

[Aol es la concentraci6n Inicial de A 

[AJ = !AoJ - [Ao) X ,. 
_l&_ = 1 - X 

[Ao) 
,. 

[B) = [Ao) X ,. - {Ao) X • 
.J..!!L X - X 

[Ao) 
,. • 

¡e¡ = [AoJ X • 
_.!g_ X 

(Ao) . 
donde: 

X es la conversión de A ,. 
)( es la . conversión de B 

e 
o 

[C) 

(S. l) 

(5.2) 

(5.3) 
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y definlmos a XA como: 

(5.4) 

XA es adimenslonal y esta acotado entre O y 1 

Las ecuaciones de velocidad quedan definidas en función de: 

~) La concentración. 

r .. d~~J " k 
< 

{AJ (5.5) 

r• 
d{BJ 

k, [AJ - 1<2 (BJ (5.6) ~= 

r d[CJ 
1<2 [!l) (5. 7) e dt= 

b) La conversión. 

r A (5.8) 

(5.9) 

(5.10) 
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Integrando las ecuaciones (5.51, (5.6) y (5.71. obtenemos: 

- k t: 
[>.) e [Ao) ,. 1 

.-1.R_ = 
[>.o) 

[9) = 

!BJ 
lAof = 

[C) [ 1 -

{C) 
lAof = [ 1 -

-
e 

k,t 

k, 
[Ao) k, - k, 

kf 
( k, - k, e 

e e 

-k t 
l 

-k t -k t 
l - • z 

-k,t - e - ._ ) 

- k 
l 

- k e • 
-k t • 

{5.11) 

(5.12) 

(Ao] 

) ] (5.13) 

Combinando las ecuaciones (5.ll y (5.11): {5.21 y (5.121: 

(5.31 y (5.13) obtenemos las slgulentes relaciones: 

-k t 
1 - X ' (s. 14) ,. 

k . -k t -k,t 
X - X ( e . - " (5.15) .. D k, - k, 

( "· 
-k t -k,t 

"s 1 - .. . - Y. e (5 .161 k, - k . ' 



Despejando x. de la ecuación (5.141 

-k t 
X =1-e' 

A 

y de la ecuación (5.16) conocemos que x. es: 

x •• 1 - - k e • 
-k t • 

(5.17) 

A partir de estas ecuaciones y conociendo los valores de 

k
1 

y k
2 

para cada una de las dos reacciones hemos obtenido 

los valores que se reportan en las Tablas 5.1. y 5.2. para 

Hemicelulosa y Celulosa respectivamente, las grAficas de 

concentraci6n relativa y velocidad contra tiempo 

correspondientes a cada una de estas tablas se muestran en 

las Figs. 5.2 .. 5.3., 5.4. y S.S. 

5.3.1. Balance de Materia. 

El principio de conservación para cualquier reactor 

exige que la masa de la especie i en un elemento de volumen 

del reactor 6.V, obedezca el siguiente enunciado: 
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TABLA5.1. 

VALORES DE CONCENTRACION RELATIVA Y VELOCIDAD DE REACCION DE HEMICELULOSA 

EN FUNCION DEL TIEMPO 

1 [A]/[Ao) [BJ/[Ao] [CJ/[Ao] X• Xb ra rb re 

o 1.0000!•00 0.00001•00 0.00001•00 0.0000!<00 0.00001•00 3.6116!-04 3.6116!-04 o.oooor.oo 
1 9.5 1.1191!·01 2.80041-0I 2.05-02!-03 2.82091-0l 2.0502!-03 l.59l8l-04 2.551161-c4 4.llm-06 

~ 19 5.15401·01 4.11231·01 1.3715!-03 4.~l-01 1.3115!-03 l.86Ul-04 l. 7894!-04 7.1987(.-06 
28.5 3.10011·01 6.15-001·01 1.1968!-02 6.29991-0I 1.4968!-02 1.l363l-04 1.2436!-04 9.21691·06 

!- 38 2 6563!-01 . 1.IOlli-01 2.4201!-02 1.31ln·Ol 2.'2011-02 9.5931i·05 8.52251-05 1.01121-05 
41.5 1.90101·01 7.141'91·01 l.4506!·02 8.09301-0I 3.45-08!-02 6.8874!-05 5.7181i·05 l.1681i-05 

57 1.3691!-0I 8.17511-0l 1.5519!-02 8.63091-01 4.5519!-02 4.94161-05 3.7114!-05 1.ll321-05 
66.5 9.82871-02 6.446'[·01 5 .1068!-02 9.01111-01 5.10681-02 3.54981-05 2.21511-05 1.27411·05 

~· 
76 705611-02 8.60561-0l 6.6880!-02 9.29441-01 6.8880!-02 2.5484!-05 J.25031-05 1.29811·05 

85.5 5 0651i·02 8.68491-01 8.0851!·02 9.4931!-0I 8.08511-02 1.82951-05 5.1948!-06 1.31011·05 
95 3.6367!-02 8.10711-0I 9.2997!-02 9.63631-01 9.ZB97l-02 1.3131!-05 -1.378'!-20 1.31311·05 

100 l 0516!-02 8. 1022i-o1 9.9239!·02 9.69451-0l 9.9239!-02 1.10321-05 -2.0944!-06 l.3121i-05 
200 9.33011-0I 1. 7881[·01 2.20261-0I 9.9901i·OI 2.20261-0l 3.36991-01 ·1.lllll-05 1.17481·05 
300 2 85-021·05 1 6.11031·01 l.25941·01 9.9997!·01 3.25941·01 1.02941·06 ·1.0151i·05 1.0161i·05 

r- 400 1.1062!·07 i 5.82661-0I 4.11331·01 1.0000l•Otl 4.17331-01 3.11441-10 -3.1888!-06 8.11911-06 
500 2. 659'[ ·08 ~ 5.0361i·OI 4.9633!-0I 1. ooooi.oo 4. 9633!-01 9.60481·12 -7.597"-06 1.59141-06 

~00 i.12351·101 4.35381-0l 5.61621·01 1.00001•00 5.6'621·01 2.93391-13 -6.56131·06 6.56131·06 
00 2 46141·11 i 3.76351·01 6.2365!·01 1.ooooi.oo 6.23651-0I 8. 96201-15 -5.61691-06 5.67691·06 

CONSTANTES CINETICAS: CONCENTRACION INICIAL: 

kl 346115f.02 l•ln. '·11 
k2 = 1.1570!-0l C•ln. '-11 (Ao)• 0.010352880 (1 I ali 
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TABLA5.2. 

VALORES DE CONCENTRACION RELATIVA Y VELOCIDAD DE REACCION DE CELULOSA 

EN FUNCION DEL TIEMPO 

l [A]/[Ao) [B)/[Ao] [CJ/[Ao] Xa Xb ra rb re 

o 1. OOOOi•GO 0.00001'00 o oooor.oo 0.0000!•00 O.OllOOltOO 1 l.l4l6J·Ol 1.24161-0l O.OOOOltOll 
1.01 4.79161·01 5.20691-01 1.3715!-04 5.20821·01 \.l7751-04 1 5.9495!-03 S.94131·03 4.14531-06 
2.1 2.29611-01 7.69941-01 4.49lll·O.fi 7.70391-01 4.49321-04 2.850ill-03 2.11447!-03 6.12961-06 

3.15 1.10021-01 6.89131-01 6.44061-04 8.8996!·01 6.44061-04 1.36601-0l 1.3590!·03 7 .07851-06 
4.l 52m1-02 9.4600!-01 1 2181!-03 9"728!-0I 1.2785!-03 6.54581-04 6.4705!-04 7.13131·06 

,___ 5.21 l.52621-02 9.lJOll-01 1.13191-03 9.7'141·01 1.73191-03 3.13661·04 3.05911·01 7. 71621-06 
1 6.3 ' 1.21051-02 9.65701-01 219431·03 9.61691-01 2.19431-03 1.503111·04 1.4245!-04 7 .114731-06 

L 7.35 5 .600<1-03 9.91541-01 2.66081-03 9.94201-0l 2.66081-03 7.20161·05 6.41251-0I 7 .89381-06 
1 6.4 2.7~!-03 9<;..091-01 3 12931-0l 9.91221-01 l.12931-03 3.4SC91·05 2.65951·05 7.91411·06 

[ 9.41. l ll\61-0l 9.91Cll-O 1 1 l.59811-0l 9.98071-01 3.591l51-03 1.61361·05 6.61121·06 7.92191·06 
10.1 6.3816!·04 9.95291-01 4.06791-03 9.91361-0I 4.0679!-0l 7. 92371-06 ·3.39271-19 7. 92371-06 

11.15 l.OIOOl-04 9.95161-01 4.11741-0l 9. 99691-0I 4.537U-Ol l.79681-06 -•.12581·06 7. 92261-06 
12.& 146131-04 9.1)4851-01 l.OOMl-Ol 9.9961!-01 5.0t>Ml-03 1.81931-06 -6.10081-06 7 .920ll-116 

13.61 1 Ollll-01 9.94451-01 1.41601-03. 9.99931-01 5.47601-03 8.71791-07 • 7.04521-06 7.91701-06 
14.7 l.36'5!-05t- - 9 9'021-01 1 94501-0l 9.99'l7l-OI 1.9410!-0l 4.tn41-07 -7 .4918!-06 7.91361-06 

15.11 161221·01 9 93171-01 Hllil!-Ol 9.9998!-01 6.41381-03 2.00171-07 •7.70'l81·116 7.91001-06 - -

i 
166 1.72521-06 9.9311!-0I, 6.66241-03 9.99991-01 6.66241-03 9.59171-116 -7.81041-0¡ 7.90631--06 

17811 3.10111-06 1 9 9~51-01 I 1. 35071-03 1.00001•00 7.15071-0l 4.59611-08 ·7.8~1-06 7. 90:161-06 

IB9l 111381-Gl I 91218I-01L 1.e1B'l1-031 1.0000!•00 7.81891-03 2.2112l1-0B -7.87691-06 7.--0!, 

CO!lSTANTES CINETICAS' CONCENTRAC!Off INICIAL' 

kl " 1.0066!-0I (mln. ~-1) (AO] • 0.017720569 (g I 11) 

k.2 = 4.4926[·04 Cmir1. "-1) 



FIGURA 5.4. 
Comportamiento de la concentraclon relaUva de 

la Celulosa V9 Uempo. 
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{ 

Velocldod de } [Velocidad de } {Velocidad de } {Velocidad de } alimentación salida de: t. producción acumulación 
de t. del - del elemento + de t. en el = de i en el 

elemento de de volumen elemento de elemento de 
volumen volumen volumen 

Los reactores de flujo tubular generalmente se operan en 

estado estable, por lo que las propiedades en cualquier 

posicion son constantes con respecto al tiempo. La ecuacton 

(5.18) aplicada al elemento de volumen tN, para este tipo de 

operación en estado estable se transforma en: 

tomando el limite cuando AV ____. O, se obtJ ene 

d (QC,) __ d_V __ 

donde: 

r• 

O es el flujo volumétrico 

e, concentracton molar de la especie i 

r1. velocidad de reacción de la especie t 

V volumen del reactor 

(5.19) 

(5.20) 

Si ld especie t. es el reactivo A. Ce. !o definiremos como 

[A], la concentrac16n molar del reactiv? A, por lo que: 

97 



Q [A} w., 

donde: 

w., es el flujo del reactivo A 

Si tomamos condiciones a la entrada tenemos que: 

(5.2ll 

donde: 

W
4 

es el flujo de al1mentacl6n del reactivo A. el 

subind!ce e indica condiciones a la entrada. 

En cualquier punto a lo largo del reactor donde la 

conversión es x., y la velocidad de flujo corresponde a O, la 

conversión se expresa como: 

X .. QE[AJE - 0 [AJ 

QE(AJE 

Diferenciando la ecuacl6n (5.22J con res.,acto al volumen 

d (Q(A]l 

d V rs.23J 
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Ahora si consideramos que la especie i de la ec. (5.20) 

es el reactivo A, esta ecuación puede combinarse con la 

ecuación (5.23), para obtener el balance de masa en términos 

de la conversión. 

r .. 
(5.24) 

o integrando formalmente 

V w:- (5.25) 

donde 

El aubindice A se refiere a reactivos y el 

sublndice P se refiere a productos. 

5.4. Resultados. 

Sustituyendo las ecuaciones (5.8), (5.9) y (5.10) en la 

ecuación anterior. obtendremos las ecuaciones de disefio en 

función de la conversión. 
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rA 
d X 

V .. w:- = - k
1 

(Ao) < 1-x > 
(5.26) 

... 
X = o A 

d x,. 
11-X,.> - k

2
(AoJ tx,.- X

8
l 

(5;27) 

V -w-- = .. (5.28) 

Sin embargo es preferible emplear la ecuación (5.24) en 

forma diferencial, ya que mediante el empleo de un método 

numérico se obtiene racilmente su solución, 

El esquema de reacción representado en la página 93, se 

puede analizar separadamente. considerando que se trata de 

una reacción consecutiva del tipo: 

A 
B 

k . B 
e 
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analizando la primera reacci6n en función de los reactivos y 

la segunda en función de los productos, se obtienen las 

siguientes ecuaciones. 

Para la primera reacci6n. 

d X 
A 

Para la segunda reacción. 

d X 
B 

(5.29) 

(5.30) 

A estas dos últimas ecuaciones aplicamos el método de 

Runge-Kutta de 4o. Orden, partiendo del valor inicial de XA y 

X
9
= o. además sabemos que: 

cs. 31) 

L~s resultados obtenidos se reportan en las Tablas 5.3. 

para Hemicelulosa y 5.4. para Celulosa. las gráficas de 
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FIGURA 5.6. 
Comportamiento de la rapidez de reacclon de la 

Hem.Jcelulou vs relaclon (V/lfA) 
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FIGURA 5.7. 
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TABLA 5.3. 

HETODO RUNGE KUTTA 4.0 ORDEN 

DIHENSIONAHIENTO DE UN REACTOR TUBULAR PARA HIDROLIZAR HEHICELULOSA 

CONDICIONES A LA ENTRADA DEL INCREMENTO CONDICIONES A LA SALIDA DEL INCREMENTO 

V/W XA XB ra re rb V/W XA XB ra re rb 
A A 

o o n l'l ~1 •C.t:"_OJ. In nnnno+nn i '" •••-n4 917 7' lo oaonan in """"'?1? t? ... ,., ... ,..,._n4 4 ??4,._nr. ? «05<.ni; 

917. 75 o. 202090 0.00205212 2.5920E-04 4 .2242E-06 2.5506E-04 1035.5 0.484606 0.00737539 !. 0614E-04 7 .1987E-06 1. 7894E-04 

1835.5 0.484606 0.00737539 1 .8614E-04 7 .1987E-06 l. 7094E-04 2753.25 0.629994 0.01499411 1. 3363E-04 9.2768E-06 l. 2436E-04 

2753.25 0.629994 0.01499411 l .3363E-04 9.2760E-06 l .2436E-04 L 3671 o. 734369 0.02420056 9.5936E-05 l. 0712E-05 0.5223E-05 

3671 o. 734369 0.02420056 9.5936E-05 l. 0712E-05 0 .5223E-05 4500. 75 o. 009301 0.03451711 6.8B73E-05 1 .1607E-05 5. 7186E-05 

4588. 75 0.009301 0.03451711 6.0073E-05 l .1607E-05 5. 7186E-05 5506.5 0.063095 o. 04556035 4. 9445E-05 1. 2332E-05 3. 7113E-05 

5506.5 o 063005 in n4c:c.t::.n"lc: ii; 94'5E-05 i 1 . 2'°ºº -O< 3 7113F-O' 64?4 25 o 9n¡715 o. n57000°< h. <4070.n< :. º'4'º-n< ., "7 ... ,.~_nc:. 

6424.25 0.901715 0.05700095 3.5497E-05 l.2741E-05 2.2756E-05 7342 O. 929440 ·O. 06889486 2.5483E-05 1.2981E-05 l .2503E-05 

7342 In ººª' •.n In n<oon,.o< I? c:1.c.,t:"_nc; 11 ººº' •-n' 1 n•~oo_nc :::::- nn•n '7C In "'"" In nnnn_,,.,,.,., 11 ............ ..,._ne:: t. "'""~.ne e '"''º-"" 
8259. 75 0.949344 0.08087062 1 .8295E-05 1.3100E-05 1 5.1945E-06 ¡-"_. 9177.5 0.963634 0.09291454 !. 3134E-05 • !. 3134E-05 -1.0213E-IO 

9177.5 o. 963634 o. 09291454 !. 3134E-05 l. 3134E-05 -1. 0213E-IO • ... 10095.25 0.973092 o .10496001 9. 4290E-06 11. 3107E-05 '-3. 6782E-06 

10095.2~ In º"ººº In rn4QGnn1 lo 4orn -0" 1. 11 07E-O< -3 .E;71l2~-06 ::: "º'° In 9ª1257 In 11590995 6 ""9ºE-nr. . º0'7"-05 -6 º681E-06 
11013 o. 981257 0.11695906 6. 7692E-06 1.3037E-05 -6.2681E-06 1:.:.: 11930. 75 0.906544 0.12888087 4.8597E-06 1. 2937E-05 -0. 0776E-06 

11930. 75 In nace 4 In ooooono7 4 0507F-nr. 1 ?9?7F-O< -8 0776E-oi; t::·, 'º0 48 5 o 090340 o 1406998~ 3 400•E-ni; 1 ?8!6E-05 -9. º274E-06 
12040.5 o. 990340 o 14069902 lo. 4••0E-06 11 2016•-05 -9 1?74F-O<; > 13766 25 o.003or.5 o. 1'240n59 I? 504"E-ru; 1. 0 •01F.nc -1 0176•-0' 

13766.25 O. 993065 0.15240069 2.5046E-06 l. 2601E-05 -l. Ol 76E-05 14604 o. 995021 0.16397255 1. 7901F-06 l. ?536•-n5 .1 . 0730~-05 
14604 o. 995021 'º. 150072<5 lo 70010.n< ........... ,.r-_nc:. .1 n¡on~.n< ¡, .... ,.'ll i'C. In ,.,,.,,.t...,i:: In 17C:.4"""1 11 ,,,..,..,...,.._nl:. 11 ......... .... _ne _, , ,.,,..,, ... _nc:. 

15601. 75 0.996425 0.17540021 l .2909E-06 !.2304E-05 -1.1094E-05 i:: 16519.5 0.997434°0.18670307 °9.267U-07 ¡, . º"""º.ne '-1 13"'º -0' 
16519.5 o. 997434 0.18670307 9.2673E-07 l .2229E-05 -1 . 1303E-05 17437.25 0.998157 o .1970º444 

17437. 25 0.998157 0.19705444 6.6511E-07 1.2072E-05 -l.1407E-05 
<::: 

10155 o. 990677 o. 20886097 
18355 o. 998677 0.20086097 4. 7763E-07 1.1914E-05 -l .1436E-05 19272.75 0.999050 0.21972225 

19272. 75 o. 999050 0.21972225 J.4290E-07 1. 1756E-05 -l.1413E-05 20190.5 0.999310 o .23043857 
20190.5 O. 999310 o .23043057 2.4617E-07 l .1590E-05 -1. 1352E-05 21100.25 o. 999510 0.24101070 

21100.25 0.999510 0.24101070 1. 7673E-07 l .1441E-05 -1. 1265E-05 22025 'o. 999640 0.25143973 
22026 0.999640 0.25143973 l .2687E-07 l .12B6E-05 - l. 11 59E-05 :: 22943. 75 0.999747 0.26172699 

22943. 75 0.999747 0.26172699 9. 1003E-00 l 1.1!33E-05 -l .1041E-05 23861.5 o. 999010 0.27187397 
23861. 5 .o. 999010 O. 27107397 16. 5390E-00 11. 0901E-05 -l.0915E-05 ,24779. 25 o. 999070 0.28100229 

24 779. 25 lo aaaa?n In t'}Dt oc..,..,n I¿ en •-L"-flA 11 no"'H'c--oc. 1-1 n7o'lc-_ni; 1 º""7 In a999n" ,n ?01 7'"" 
25697 lo. 999906 o. 29175361 3. 3701E-00 l. 0602E-05 1-l. 0648E-OS ••· 126614. 75 o. 999933 0.30148964 

26514. 75 0.999933 0.30148964 2.4195E-08 1. 0536E-05 1-1. 0511 E-05 : ::=.¡ 27532.5 0.999951 0.31109213 

COllSTAllTIS ClmJCAS COllCDfll!ACICI! lftlCIAL 
ti• J.4885I-02 111n. ·-u 11.ol• 0.0103528801 !: 1111 

Yl.LOI! DEL llCl!i!lillJ1l 
917.75 (1! 1ln/'I 

t2• l.4570E-OJ (1in. "-1) 

6.6531~-07 1.2072E-05 -1 . 1407E-Oº 
4. 77i;1E-07 1. 1914E-05 -1. 1436E-n' 
3.4290E-07 l. l 756E-05 -1.1413E-05 
2.4617E-07 1. l590E-05 -1. 13521!-05 
l. 7673E-07 1t.14411r-05 -!.1265E-05 
l .2607E-07 
9.1003E-00 
6.5390!-00 
4.6944E-08 
h.370'E-08 
2.4195E-00 
1. 7369E 00 

l.1206E-05 1-t.1159E-OS 
l.1133E-05 -l .1041E-05 
1.09011!-05 -l .0915E-05 
l .0030E-05 -1. 07031!-05 

".068?1".-0' -1 . 06401!-05 , 
1.0536E-05 -l.OSllE-05 
l.0391E-05 -1. 0374E-05 

OOIDIClOllIS IKICL\llS 
Y/WA • 

IA, 
18' 



TABLA5.4. 

HETODO RUNGE KUTT A 4. O ORDEN 

OIHEMSIONAMIEMTO DE UN REACTOR TUBULAR PARA HIDROLIZAR CELULOSA 

CONDICIONES A LA ENTRADA DEL INCREMENTO CONDICIONES A LA SALIDA DEL INCREMENTO 

V/W 
A 

XA XB ra re rb V/W 
A 

XA XB "' re rb 

"~·"" ·o.520035 0.00013994 -5. 9493E-03 4.1453K-06 5.9452!!-03 . 1 _ 5~·:: /~·==~8:: /~-~~~~=~~~ /:·~~~==-~= /~· ~~===-~~ ¡ :-~~~:=-~= 1 119.06 o. 770400 0.00045371 2.85071!-03 6.12916-06 2.844bK-03 1 

119.06 o. 770400 0.00045371 2.8507!!-03 6.1297E-06 2.8446!!-03 178.59 
178.59 0.889984 0.00085065 l .3660E-03 7 .0785!!-06 l .3589E-03 .· .. 238.12 
238.12 0.947284 0.00128734 6.5452!!-04 7 .5312E-06 6.4699!!-04 297.65 
297.65 0.974740 0.00174294 3.1362!!-04 7. 7462!!-06 3.0588!!-04 357 .18 
357.18 0.997896 0.00220750 l .5028E-04 7.8472E-06 1.4243E-04 
416.71 0.994200 0.00267622 7 .2007E-05 7.8937E-06 6.4114E-05 

416.71 
476.24 } 

476.24 0.997221 0.00314684 3.4503E-05 7. 9140E-D6 2.6589K-05 535. 77 
535. 77 0.998668 0.00361823 !.6533E-05 7 .9217E-06 B.6111E-06 595.3 
595.3 0.999361 0.00408989 7.9220E-06 7 .9235E-06 -1. 5507E-09 654.83 

654.83 0.999694 0.00456155 3. 7959l!-06 7.9224!!-06 -4 .12651!-06 714.36 

714 "' o 009A<~ 0.00503310 1.8189E-06 7. 9199!!-06 -6. IOlOE-06 773.89 
773.89 0.999929 o .00550449 8. 7154!!-07 7. 916BE-06 -7. 0452!!-06 833.42 
833.42 0.999966 O OOSQ75'7 4 17611'-07 ,7 Q1 "~-Oh .7 IQ'7F.Oh OM Q<; 
892.95 0.999983 o .00644664 2 .OOlOE-07 7 .9097E-06 - 7 7096!!-06 nM ¿R 

952.48 o 00000? o nn~on¿n Q coo·:ic•_nR !7 Ql'l.t:.nt:'_n¡; -7 A101F-ílh rnM 01 

1012.01 0.999996 0.00738793 4 .5944E-08 7. 9023!!-06 -7. 8564!!-06 1071 54 
1071.54 0.999998 0.00785824 2.2015E-08 7.8986E-06 -7. 8766E-06 1131.07 
1131.07 o. 999999 0.00832834 1 .0549!!-08 7 .8948E-06 - 7. 8843!!-06 1190.6 
1190.6 o. 999999 0.00879820 5.0546!!-09 7 .891 ll!-06 -7 .8861!!-06 1250.13 

1250.13 o. 999999 0.00926785 2 .4220!!-09 7 .88741!-06 - 7. 8849E-06 1309.66 
1309.66 o. 999999 0.00973727 1 1605E-09 7 .8R36E-06 -7 .8825!!-06 1369. IQ 

1369.19 0.999999 o. 01020648 5. 5608E-10 7 .8799!!-06 - 7. 8793!!-06 1428. 72 
1428. 72 0.999999 0.01067546 2.6645!!-10 7 R762!!-06 -7 A75Q1'.0h ! 4AA ?<; 

t 1.00 ,,~ ................... ... -· ... ·-· . ----- ·- - ----- -- - ----- -· -- -- --

calSTAm'.S Cllll!ICAS <XJICIXRICl!ll !RICIAL 
kl• 7 .00661-111 (1in. ·-11 [Aol• o.01mo56'l '' t •11 
t2• 4.49261--04 !•in. '-!} 

0.889984 0.00085065 1.3660!!-03 
0.947284 0.00128734 6.5452E-04 
0.974740 0.00174294 3.1362E-04 
0.987896 0.00220750 1.5028!!-04 
o. 994200 0.00267622 7 .2007!!-05 
0.997221 0.00314684 3.4503E-05 
0.998668 0.00361823 1.6533K-05 
0.999361 0.00408989 7.9220E-06 
O. 999694 10. 00456155 3. 7959E-06 
0.999853 0.00503310 l .8!89E-06 
0.999929 0.00550449 8. 7154E-07 
0.999966 0.00597567 4.1761E-07 
n oonnoo In nn~'· '<~'- 2 nn1n-a_n7 

n nnn900 In 0060•740 O •007~.nR 
o oonnn< In nnooo7oo ¿ COI .. C'-OA 

n 000009 lo. 00105024 2 º"'º"-ºª 
0.9QQ999 0.00832834 '1. 0 "'-98-08 
0.999999 0.00879820 
0.999999 0.00926785 
0. 999999 o. 00973727 
in qq99QQ o nl020648 
0.999999 0.01067546 
:n oonn9Q n nt1144?1 
- ------ - - - - ---

Y.!Ull! Dn IIKUl!llllO 
59.53 l•I lla/gl 

5.0546E-09 
2.4220K-09 
l.1605i-09 

i<; _ 55no~.10 
2 6645E-10 

11 ?7~A.-.IQ 

- ---

7 .0785E-06 l .3589E-03 
7 .5312E-06 6.4699E-04 
7. 7462!!-06 3.0SBBE-04 
7.8472!!-06 1.4243!!-04 
7 .8937E-06 6.4114E-05 
7 .9140E-06 2.6589E-05 
7.92171!:-06 8.6111!!-06 
7 .9235E-06 - l. 5507!!-09 
7 .9224E-06 -4 .1265E-06 
7 .91991!:-06 -6. lOlOE-06 
7 .91hRi-06 -7. 0452E-06 
7.9133E-06 - 7. 4957!!-06 

17 ru\0'7C'-0h .7 7no~"-0f, 
17 nn.t:.ne_n,::. -7 01n1".n~ 
17 Q0?1F-ílh -7 OC<' .... Qf, 
7 ROA~V-Of, -7 A7"-""-06 
7 .8948E-06 -7 8843E-06 
7.8911E-06 -7 .8861!!-06 
7.8874E-06 -7. 8849E-06 
7 .8836E-06 - 7. 8825E-06 
7 o7nQE-O~ -7 87Q3V-0h 
7 .8762E-06 -7 8759E-06 
7 R7?¿V.06 -7 an~"-06 
- ---- --

alll!Cl!lllS lllCJAl!S 
Y/VA: 

IA: 

18' 



rapidez de reacción vs la relación {v;w.), respectivas se 

muestran en las Fies. 5.6. y 5.7. 

A partir de los datos reportados en las Tablas 5.3. y 

5.4., sabemos que el valor óptimo de la relación (V/WA) para 

Hemlcelulosa y Celulosa son: 

Hemicelulosa 

Celulosa 

9177.5 

595.3 

ml min / g 

ml mln / g 

De esta relación se puede determinar el volumen 

necesario del r7actor, de acuerdo al flujo de alimentación 

(WA) que se fije. En el siguiente capitulo definiremos la 

capacidad de la planta, en base a esta capacidad se calculara 

el volumen del reactor y sus dimensiones. 
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CAPITULO 6 

E."l primer arte q1;.e debe apren.der un 

rey es a soportar la envLdla. 

Senéca. 



Cap1tulo 6 

PROCESO PROPUESTO Y DIKENSIONAMIENTO DE REACTORES 

En este capitulo se propone un proceso continuo para la 

hidrólisis selectiva del bagazo de ca~a. tomando como base el 

diagrama de bloques presentado en el capitulo anterior. Se 

propone una capacidad de 15,000 ton. bagazo / ª"º y con esta 

base se dimensionan los reactores tubulares de las dos 

etapas. 

Esta capacidad representa procesar de un 2 a un 17 7. del 

bagazo producido en cada uno de los Ingenios de las regiones 

del alto y bajo Veracruz, se ha elegido esta region porque 

cuenta con la infraestructura 

procesadoras de ácido sulfúrico 

adecuada, las 

se encuentran 

plantas 

ubicadas 

principalmente en e=ta ~ona, es la región que mayor cantidad 

de ca~a produce y rauele, y en consecuencia la de ~ayor 

producción de bagazo 
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6.1. Diagrama de flujo. 

El proceso propuesto se muestra en l~ Figura 6.1. y el 

equipo necesario se descr~be en la Tabla 6.1. 

6.2. Dimensionamiento de reactores 

En función de la capacidad propuesta, se han calculado 

las dimensiones del reactor para tres diámetros diferentes, 

los resultados se muestran en las Tablas 6.2 .• 6.3., 6.4., y 

6.5., también se calcularon las dimensiones del reactor 

cuando se mantiene fijo el diámetro y se modlf lca el 

rendimiento, y por lo tanto el tiempo de residencia. Los 

resultados se pueden observar en las Tablas 6.6., 6.7 .. 6.8., 

y 6.9. 

6.2.1. Consideraciones para el dimensionamiento. 

Las consideraciones que se tuvieron que hacer para 

calcular los flujos y las dimensiones de los reactores, son: 
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TABLA6.l. 
EQUIPO NECESARIO PARA EL PROCESO DE HIDROLISIS SELECTIVA 

CLAVE DESCRIPCION 

A 01 . IAGITADOR DE TANQUE DE MEZCLADO PARA PREHIDROLISIS 
1 A-02 AGITADOR DE TANQUE DE MEZCLADO PARA HIDROLISIS 

BA·OI BOMBA DE AL!MENTACION DE ACIDO ACETICO AL 0.0% 

' BA·02 BOMBA DE ALIHENTACION DE ACIDO SULFURICO AL l. 0% 
¡ BC iBOMBA DE CONDENSADOS 
1 BF·Ol :BOMBA DE ALIHENTACION DE XILOSA A EVAPORADORES 
1 BF-02 IBOHBA DE ALIHEllTACIOll DE GLUCOSA A EVAPORADORES ' 
1 BG IBOHBA DE GLUCOSA A TANQUE DE ALMACENAMIENTO 

l BM·Ol IBOHBA DE HEZCLA DE PREHIDROLISIS A CAHBIADOR DE CALOR 1 
1 BH-02 IBOHBA DE HEZCLA DE HIDROLISIS A CAHBIADOR DE CALOR 
1 BP-01 iBOMBA DE PISTON PARA REACTOR DE PREHIDROLISIS 
I BP-02 IBOHBA DE PISTON PARA REACTOR DE HIDROLISIS 
1 BX BOMBA DE XILOSA A TANOUE DE ALHACENAMIE!ITO 

CC-01 .CAMBIADOR DE CALOR PARA HEZCLA DE PREHIDROLISIS 
CC-02 CAMBIADOR DF CALOR PARA MEZCLA DE HIDROLISIS 

1 co CONDENSADOR 
I EV-01 EVAPORADORES CONCEllTRADORES DE XILOSA 
! EV-02 EVAPORADORES CONCENTRADORES DE GLUCOSA 

! 
- I 

FR-02 !FILTRO ROTATORIO DE BAGAZO HIDROLIZADO 
FR 01 FILTRO ROTATORIO DE BAGAZO PREHIDROLIZADO 

GA !GUSANO DE ALIMEHTACION DE BAGAZO 
GBP ;GUSANO TRANSPORTADOR DE BAGAZO PREHIDROLIZADO 
GBH 1GUSAllO TRANSPORTADOR DE BAGAZO HIDROLIZADO 
RT-01 !REACTOR TUBULAR DE PREHIDPOLl~IS 
RT-02 !REACTOR TUBULAR DE HIDROLISIS ¡ 

1 TAA-01 ITAllOUE DE ALMACEJIAHIENTO Y ALIHENTACION DE AC. ACETICO ' 
TAA-02 ITANOUE DE ALHACENAMIENTO Y ALIMENTACION DE AGUA 
TAA-03 fTAllOUE DE ALHACEJIAMIENTO Y ALIMENTAC!ON DE AC. SULFURICO 
TAA-04 ITANOUE DE ALHACENAHIEJITO Y ALIHEllTAC!ON DE AGUA 

i TB !TOLVA DE BAGAZO 
1 TM-01 iTAliúUE PARA HEZCLA DE PREHIDROLlSJS 

TM 02 - ' TAllOUE PARA MEZCLA DE HlúROLIS.S 
TE 
TAG 
TAX lTANOUE DE ALMACENAMIENTO DE XILOSA 



al La densidad del bagazo v ,je la me=cla se 

consideran constantes 

b) Para calcular el flujo volumetrico de las 

soluciones. :e considero que la densidad de las 

soluciones de ácido acético al 0.6 ~ y de acido 

sulfúrico al 1.0 ~son aproximadamente iguales a 

la del agua. 

el El reactor tubular opera a 25 atrr.. de rresión, 

para mantener la mezcla de reacci~n en fase 

llqu ida. 

6.2.2. Memoria de c~lculo. 

Se eJempliflcan los calculos real izados para los 

reactores tubulares de las dos etapas con un diámetro de 10 

pulgadas y un rendimiento de .264 g de Xi losa/ g de Bagazo. 

Capacidad de la planta 
15,000 

ton bagazo / af'lo 

Oias de operación / af'lo 330 
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PREHI DROLI SIS 

Bagazo 

Densidad 0.07 g /ml 

Flujo m3slco = 15,000 ton/a~o = 31.5657 Kg/min 

Flujo volumétrico •CCFlujo masico + densidad)•l/16)/1000 

= 2.8184 • 10-• m3/mln 

Acldo Acético 

Pureza 99.5 7. 

Densidad 1.0475 g/ml 

Flujo maslco F.m. bagazo • Sol:Liq • Conc. 7. Ac. Acético 

3.7878 Kg/mln 

Flujo volumétrico= CCF.m. + densldad)/Pureza)/1000 

= 3.6343 • 10-• m3 /min 

m' /min 

Agua 

Flujo volumétrico [CCF.m. bagazo• Sol:Llq)/densldad)/1000) -

F.v. Ac. Acético. 

0.46985 m3 /min 

lOó 



f'!s;:cla 

Flujo maslco F.m. bagaz~ ' 16 

505.0512 Kg/min 

Flujo volumétrico = F.v. Ac. Acético ~ F.v. Agua • F.v. bagazo 

= 0.50167 m1 /mln 

KI losa 

Rendimiento 

Tiempo de residencia 

HIOROLISIS 

Bagazo 

Densidad 0.07 g /ml 

0.264 g / g baga:o 

95 mln 

Flujo maslco 31.5657 Kg/m!n • (! - Rendimiento Xilosa) 

23.2323 Kg/mln 

flujo volumétrico =((Flujo masico b.p. + densidadl'l/!6)/1000 

= 2.0743 • 10-• m"/min 
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Acido Sulfúrico 

Pureza 95 ~ 

Densidad 1. B04 g/ml 

Flujo masico = F.m. bagazo p. • Sol:Liq • Conc. ~ Ac. Sulfúrico 

= 3.4B48 Kg/min 

Flujo volumétrico= ((F.m. + densidadJ/Pureza)/iOOO 

= 2.0334 • 10-
3 m3/min 

Agua 

Flujo volumétrico 

Mezcla 

Flujo masico 

[ ( (F .m. bagazo p. • Sol :Liq)/densidadl/1000 J -
F.v. Ac. Sulfúrico. 

0.34645 m3 /min 

F.m. bagazo p. • ló 

37i.7177 Kg/min 

FlujO volumétrico= F.v. Ac. Sulfurico +_F.'!__· Agua+ F.v. bagazo p. 

= 0.36923 m'/min 
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Glui:osó 

Rendimiento 

Tiempo de residenc:a 

0.6315 g / g ~aga=~ 

10.S min 

REACTOR TUBULAR DE PREHIDROLISIS 

Flujo m3 /min 0.50167 

Volumen m • 47.€-7 

Diámetro m 0.2~29 

Longitud m 1029.72 

[Ao] g/ml 0.0!0352e 

Volumen 

V/WA = 9177.S ml min I g 

V 9177.5 ml min I g . WA 

V 9177_.5 ml min I g . o mª; min . !A~] g / mi 

V 9177.5 . 0.50167 . 0.0103528 

V 47.67 m9 

V Q m"¡ min . e min 0.50167 . 95 47 .66 • m 
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Velocidad 

V o • m /min 

V 0.50167 / 

V 10.827 m 

V 0.592 ft 

lf de Reynolds 

lf Reynolds 

lf Reynolds 

Longitud 

L 

7 A m 
2 

= 
(0.785 

/ min 

/ seg 

2 
Q (:!/4 . D) 

• (. 2429) 2
) 

0.18039 m / seg 

o. 7970 • 0.592 ···52,4 

1 • 6·,72. 10:• 

43, 861.70 

47.67 m
3 ~ 4.6315 • 10- 2 m2 

L 1,028,72 m 

L v m/min • 9 min 10.827 • 95 1,028.565 m 
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REACTOR TUBULAR DE HIDROLISIS 

Flujo m9 /min 0.3&923 

Volumen m • 3.87&9 

Di A.metro m 0.2429 

Longitud m 83.&4&4 

[ Ao] g/ml 0.0177205 

Ve· lumen 

V/>IA = 595.3 ml min / g 

V 595.3 ml mln / g & >IA 

V 595.3 ml mln g O m3
/ min & [Ao] g / ml 

V 595.3 . 0.3&923 & o. 0177205 

V 3.89 m 3 

v =a m3
/ min • e min 0.3&923 E-01 • 10.5 

Velocidad 

v = Q m
3
/min + A mz =O + (n/4 • 0 2

) 

V 0.35923 E-01 / (0.785 •(.2429) 2
) 

v 7.956 m / mln = 0.13277 m / seg 

v 0.43549 E-01 ft / seg 

3.87&9 m" 
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BACA!O 

TABLA6.2. 
RESULTADOS DEL CALCULO DE CORRIENTES EN AMBAS ETAPAS 

TIEMPO DE RESIDENCIA EN LA PREHIDROLISIS = 95 HIN. 

CA!'ACJlllD Di LA l'LAllTA • 15,000 Tal SAGA!O/ Ali-O 330 DIAS D! Ol'EPACIOll/ AllO 

PREHIDROLISIS HIDROLISIS 

SACl!O 

llWIDAD DE!ISIDAD 0.07 g 111 

FLUJO llASJCO FLUJO 11.\SICO 2UJ23 ! I 1in 

FLUJO VOl.ll!ffilCO 

ACIJXl AC!TICO ACJDO SUJ.f11UCO 
illlRllA 1 99.5 ll 95 il 
IDWJDAD 1 1.0475!1/11 DE!ISIDAD 1.804 g / 11 

lnuJo V01.1.11m1co 1 3.63'31-0l lll / 1in ILWO YOLl.lliTlllCO 2.033'f·OJl1J/1ln 

1 4.69611-01 J1l / 1in ¡FLUJO VOl.l~IRICO l.46'5!·01 lll 11in 

FLUJO llASICO IOl.OIOI 1 1in 

FLUJO l'Ol.ll!mJCO 5.01671--0I 1l/1ln 

~ 371.7112IKit1in -~ 
J.69231-01 !11 / 1in 

~ ~IDl~º'~"'~llll0"'-~~'--~~~~-º~·2~6'~''~'~'~~~'~'~"! ! GL~:osA iRIND'"'OOO 

TID!ro DI ilSIDOCJI 91J1in TJ!!1fl) DE RISIDlllCll ¡-lo,s¡1in J 



TABLA6.3. 

DIMENSIONAMIENTO DE REACTORES 
EN FUNCION DE LAS CORRIENTES REPORTADAS EN LA TABLA 6.2. 

DIAHETRO SELECCIONADO 

1 

1 
NOMINAL 

1 
10 In 

1 1 
INTERNO 9.564 In o. 2429256 • 

¡ 
CLAVE RT-01 RT-02 i 

TIPO DE EQUIPO REACTOR 

1 
REACTOR 

: 
1 

1 TUBULAR DE TUBULAR DE 
1 DIHENSIONES UNIDADES PRF.HIDROLISIS 1 HIDROLISIS 
1 

FLUJO 
1 

•3/oln 5.0167E-OI 1 3. 6923E-Ol 1 

VOLUMEN mJ 47.6585' 3.8769 
DIAHETRO m 0.2429 1 o. 2429 1 
LONGITUD 1 1028. 2624 1 83. 6464 j 
VELOCIDAD 8/Sel" l. 8040E-Ol ' 1. 3277E-OI _J 
1 REYNOLDS 43 803. 5164 1 32 239. 3880 

~ 1 



TABLA6.4. 

DIMENSIONAMIENTO DE REACTORES 
EN FUNCION DE LAS CORRIENTES REPORTADAS EN LA TABLA 6.2. 

DIAHETRO SELECCIONADO 

1 

1 
NOMINAL 

1 
5 !n 

1 i INTERNO 4.613 in 0.1222502 m i ! 

j 
CLAVE 1 RT·OI RT-02 1 

1 
TIPO DE EQUIPO REACTOR REACTOR 1 

TUBULAR DE TUBULAR DE 1 

DIHEHSIOllES UNIDADES PREHIDROLISIS HIDROLISIS 

FLUJO •ll•ln 5.0167E-01 3.6923E·OI 
VOLUHEN al 47.6505 3. 0769 
DIAHETRO m 0.1223 0.1223 
LONGITUD • 4060.2369 330. 2696 
VELOCrnAD •l•e• 7. l 232E·OI 5, 2427E-OI 
I REYNOLDS 67 042. 7655 ¡ 64 063.4754 



TABLA6.5. 

DIMENSIONAMIENTO DE REACTORES 
EN FUNCION DE LAS CORRIENTES REPORTADAS EN LA TABLA 6.2. 

O!AMETRO SELECCIONADO 

1 
1 NOMINAL 16 In 
1 INTERNO 1 14.314 ln 1 o. 3635756 m 1 

1 
CLAVE 1 RT·OI RT-02 l 

1 

TIPO DE EQUIPO REACTOR REACTOR 
TUBULAR DE TUBULAR DE 

OIHENS!ONES UNIDADES PREH!OROL!SIS HIOROL!S!S 

FLUJO m3/al n 5.0!67E-01 3.6923E·OI 
VOLUMEN a3 47 .6585 3.8769 ¡ 
OIAHETRO • 0.3636 0.3636 
WNG!TUD • 459.0511 37. 3426 
VELOCIDAD m/se~ 8. 0535E-02 5.9274E·02 
1 REYNOLDS 29 267 .6282 21 540. 9744 



TABLA6.6. 
RESULTADOS DEL CALCULO DE CORRIENTES EN AMBAS ETAPAS 

TIEMPO DE RESIDENCIA EN LA PREHIDROLISIS = 76 HIN. 

CAl'ACllllD DI U P!.OOA • 11,000 11:« BAGAIO/ Al) 330 DIAS DI OPWCl!il/ All 

PREHIDROLISIS 

FLUJO 111.Sllll 
FLUJO '101.1.l!ITRICO 

ACIDO AC!Tllll 
MEU 
DIJISIDl.D 
!'LUJO VOL\ll!IJICO 

~fl.UJO YOLOOT!llCO 

Tll!ll'O DI WIOIJICIA 

1 4.69611·01 111 / 1in 

IOl.OIOI / •In 
1.01671-0I 1l / •In 

0260911 1 ! baJazol 

11 l11n 

HIDROLISIS 

OIJISllllD 0.07 '¡ / 11 
rLUJO MSICO :1.1102 1' / oln 
n.UJO VllUJll[!RICO 2.0831E-02 ·1) / 1in -....J 

ACIDO SUL111RICO 
M!U 
ll!llSIDAD 1.604 ¡ / •1 
'n.uJO VOLOOlRICO 2.042QE·Ol 1l J 1!r, __J 

l.4791l·Ol l1111in 

fl.UJO 11.\SICO 373.2828 /oin] 
fl.UJO VOLUKnllllll 1 3.7078!·01 ,ol..l..!!!!.__j 

llll!PO Di R!SIO!JICIA 



TABLA6.7. 

DIMENSIONAMIENTO DE REACTORES 
EH FUHCIOH DE LAS CORRIENTES REPORTADAS EH LA TABLA 6.6. 

DIAH!TRO SELECCIONADO 

1 
1. 

HOlllHAL 

1 
10 In 

1 IHTIR!IO 9.564 In 0.2429256 m 1 

CLAVE 1 RT-01 RT-02 

TIPO DE EQUIPO REACTOR REACTOR 
TUBULAR DE TUBULAR DE 

DIHENSIOHES UNIDADES PREHIDROLISIS HIDROLISIS 

FLUJO 1311ln 5.0167E-01 3. 7078E-OI 

VOL"'"'" 13 38. 1268 3.8932 
DIAHiTRO 1 o. 2429 0.2429 
LONGITUD 1 822. 6099 83.9988 
VELOCIDAD 1/18• l .8040E-01 l. 3333!-01 
• RiYNOLDS 43 803.5164 32 375.1789 



TABLA6.8. 
RESULTADOS DEL CALCULO DE CORRIENTES EN AMBAS ETAPAS 

TIEMPO DE RESIDENCIA EN LA PREHIDROLISIS = 57 MIN. 

CAPACJIMJ) Ot LA PWflA • 15,000 l'Cll BAGArJ)/ All ll-0 Dl/.S DI CfJRACICXll All 

PREHIDROLISlS HIDROLISIS 

llMlA!O BAGA!O 
OlllSJDAD 1DEGIDAD 0.07 '1 ,, 
nuio mroo / 1in nuio mroo 23.7405 11ln 
11.UJO'IOU!liTllJOO 2.8184I-D2 al /•In ; fLUJO VOLl.!llTl!IOO 

ACIDO ACt!IOO ACJOO SUl1TJllJOO 
P\li!LI llllRllA 1 95•1 
lll!ISllll.ll IDIJISJIMJ) 1 l.BO• Ir/ 11 i 
fLUJO VO!.OOTRJOO lnuio 'IOU!liTlllCO 1 2.0179!-0l •al I aln 1 

~ ---.nuio YOUmRJco l •.69851-0I 113 1 1ln l.S<OJE·Olj1l/1ln 

rt.UJO 11/.SICO sos.osos l•!n l'LUJO 11/.SIOO 379.8'85 Kg 11!11 
IUIJO VOLl.llE!RJIXl 5.0J67[·01 13 11ln nwo VOLOOTillCO l.773-0!-0I 13 I 1!0 

~ ROOJKJOOO 0.2479 ~ 1 i ba¡az~ ~ RDIDJKIOOO o .6315 Ir 1 r ba:azol 

m11ro Dr R!SJDOCJA s1 j1ln !llllPO DI l!SIDDfCJA 10.sj1ln 



TABLA6.9. 

DIMENSIONAMIENTO D~ REACTORES 
EN FUNCION DE LOS RESULTAOOS REPORTAOOS EN LA TABLA 6.8. 

DIAMETRO SELECCIONAOO 

1 
1 

NOHINAL 

1 
10 in 

1 INTERNO 9.564 In 0.2429256 • 1 

CLAVE 1 RT-01 RT·02 

TIPO DE EQUIPO REACTOR REACTOR 1 
TUBULAR DE TUBULAR DE 

1 D!HENSIONES UNIDADES PREH!DROL!S!S H!DROLISIS 

FLUJO a3/aln 5.0!67E-Ol 3. 7730!-01 

VOLUMEN m:l 28. 5951 3.9617 

DIAHETRO • o. 2429 0.2429 

LONGITUD • 616.9575 85.4762 

VELOCIDAD 11.lseE !.8040E-Ol l.3568E-OI 1 

I REYNOLDS 43 803.5164 32 944.6247 1 

1 



I! de Reynolds 

# Reynolds 

# Reynolds 

Longitud 

L = 83.6464 m 

32, 239.38 

0.7970 • 0.43549. 62.4 

1· •·6.72·'• 10~' 

L v m/min • 9 min = 7.9663 • 10.5 83.6464 m 

6.3. Co.entarlos. 

Analizando los resultados reportados en las Tablas 6.2. 

a 6.9., se observa que al modiflcar el di.lmetro tubular se 

modifica la longitud del reactor, sin embargo cuando se 

emplea un diámetro tubular de 5 pulgadas, la longltud del 

reactor es casi cuatro veces la que se requiere para un 

di.lmetro tubular de 10 pulgadas. Por otro lado sl el di.lmetro 

tubular empleado es de 16 pulgadas, la longitud del reactor 

disminuye a menos de la mitad de la que se requiere para el 

de 10 pulgadas. 
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No obstante en un reactor de 16 pulgadas de dlA.lletro 

tubular, se pueden presentar sayores problesas de 

transferencia de calor que en el de 10 pulgadas. Por otro 

lado la longitud del reactor requerida para el de S pulgadas 

es demasiado grande y puede presentar probleaas de operación, 

por lo que se optó flJar el dlA.lletro tubular del reactor en 

10 pulgadas, para as1 analizar coso afecta el rendlslento de 

xllosa en el tasal'lo del reactor. 

SI se obtiene un rendlslento de 98.831 del óptimo, el 

tle11po de residencia dlsslnuye 19 sin. esto representa una 

disminución del 201, el volumen requerido y la longitud del 

reactor de prehidróliaia (prisera etapa) disminuyen en esa 

•lama proporción. SI ae sacrifica aun • .., el rendimiento, es 

decir si se obtiene el 93.91 del óptlso, el tiempo de 

residencia requerido serla de 57 sin., el cual es 40 X menor 

que el requerido para el mAxlmo rendimiento, asi el volumen y 

la longitud del reactor dis•inuyen en esa sis .. proporción. 

Al dla•inulr 401 el volusen del reactor de prehidróliais 

el volusen del reactor de hidrólisis ae increaenta, sin 

eabarco el aullel\to de volusen de este secundo reactor ea poco 

sicnificatlvo, solo ausenta un 2.21 por lo tanto e• 

conveniente sacrificar el rendisiento ya que el tasal'lo del 

reactor de prehidr6liais disminuye considerable.ente y por lo 

tanto también los costos del equipo. 
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CONCLUSIONES 

No llegan los que má.s corren 

los que saben a donde van, 

que lig9reza de piern.as ha.e• 

cab•za firme. 

sino 

Hejor 

falta 

Hart.ano Agui l6. 



CONCLUSIONES 

Una caracteristica que distingue al Ingeniero Ouimico de 

otros Ingenieros es la habilidad para analizar sistemas en el 

que ocurren reacciones qulmicas y para aplicar los resultados 

de sus análisis de una manera que beneficie a la sociedad. 

Consecuentemente, el Ingeniero Qui mico debe estár 

familiarizado con Jos fundamentos de la cinética qulmica y Ja 

manera en la que pueden aplicarse al dise~o de un reactor 

quimico, Jo que ha sido una parte sustancial de los objetivos 

de este trabajo. 

De lo hasta aqui analizado se puede decir que el bacazo 

presenta grandes posibilidades de induetriallzación, en 

particular la alternativa que aqui se propone puede tener 

mayores posibilidades de éxito. si se piensa como una 

industria paralela a la industria azucarera, debido a que: 

114 



al Cuenta con la principal materia prima que al ser 

un desecho para el Ingenio. es gratuita. 

b) El Ingenio cuenta entre sus instalaciones, con 

equipos (evaporadores, servicios, etc.) 1 que 

serian útiles en el proceso propuesto. 

e) Al término del proceso se sigue contando con un 

desecho sólido, rico en llgnlna, que puede 

utilizarse como combustible en las calderas de 

los Ingenios. 

Es necesario hacer notar que las propiedades físicas del 

bagazo de ca~a dif1cilmente se encuentran reportadas en la 

biblloerafia, por lo que se requiere una 

estas propiedades, asi como las de 

mayor 

los 

difusión de 

principales 

componentes del bagazo (celulosa, hemicelulosa y lignlna ). 

Las condiciones óptimas para obtener la mayor 

selectividad fueron reportadas por Singh et. al. y son las 

que se tomaron como funda~ento de este análisis, los 

resultados se observan en las tablas reportadas en los 

capitules 5 y 6 de los cuales se puden obtener las siguientes 

conclusiones: 

al Un factor que afecta directamente el tama~o del 

reactor. es la concentraci6n inicial de hemicelulosa y de 

celulosa, que se aplica en el balance de materla y en las 
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ecuaciones de dlse~o. cuanto más peque~a sea la concentración 

inicial de estos reactivos, mayor será la relación V WA y 

por consecuencia el volumen necesario para llevar a cabo la 

conversión deseada. Los valores de la relación V / WA que se 

obtuvieron son los siguientes: 

pero 

Hemlcelulosa 

Celulosa 

V/ WA (ml m!n / g). 

9177 .5 

595.3 

La relación s6l!do:llqu!do afecta de manera Indirecta, 

muy si.gni f icati vamente, ya que determina la 

concentración de hemicelulosa y celulosa en la mezcla de 

reacción. 

b) Se analizaron tres diáznetros diferentes. los 

resultados son los siguientes: 

D!.\metro nominal l!nl 5 10 16 

Volumen lm
9

) 47.65 47.65 47.65 

Longitud (m) 4060.23 1026.26 459.05 

Se considera que un diAmetro de 10 pulgadas resulta adecuado 

desde el punto de vista operativo. 
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c) La selectividad es el factor mAs importante y el 

que mayor afecta las dimensiones del reactor. Al hacer que la 

reacción sea lo más selectiva posible incrementa el tama~o de 

los equipos y en especial de los reactores, esto se puede 

observar en las Tablas 6.2. a 6.9. donde se analiza el 

efecto, al sacrificar en un porcentaje muy peque~o el 

rendimiento de xilosa, comparado con la gran disminución en 

el volumen requerido para el reactor. 

obtenidos son los siguientes: 

Los 

Rendimiento 

(g Xilosa / g bagazo) 0.264 0.2609 

Volumen (m' l 47.65 38.12 

Longitud (ml 1028.26 822.61 

Rendimiento 

(g Glucosa / e bacazo) 0.6315 0.6315 

Volumen <m"> 3.8769 3.893 

Longitud (m) 83.6464 83.999 

resultados 

0.2479 

28.59 

616.95 

0.6315 

3.962 

85.476 
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Observando que la primera etapa (prehidr6lisis} es la que 

afecta determinantemente a la econom1a del proceso, se concluye 

que las mejores condiciones son las siguientes: 

016.metro nominal (in) 10 

Rendimiento 
0.2479 

(g Xllosa / g bagazo) 

Volumen (m 3
) 28.59 

Longitud (m) 616.95 

Rendimiento 
0.6315 

(g Glucosa / g bagazo) 

Volumen (mg> 3.9617 

Longitud <m> 85.4762 

Aun quedan algunos retos que resolver, como son el 

dise~o y dimensionamiento de los equipos propuestos, el 

análisis de costos del proceso y la instalaci6n de una planta 

piloto para que se determine el tama~o de los equipos 

Industriales y se afinen las variables y costos del proceso. 
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