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RESUMEN

El tema principal de este trabajo es el desarrollo de un
modelo matemitico para hornos de pirdlisis, utilizande rcomo
alimentacidn: etano., propano, n-butano y mezclas de ellos, Propo-~
nemos uUn algoritme para la solucidn del modelo matematico
resultante, el cual consiste de un sistema de ecuaciones diferen-
ciales (provenlentes de los balances de materia, energia y la
ecuacién para tomar en cuenta la caida de presién en el reactor
tubular), del modelo cindtico para las reacciones de pirelisis y
de las propledades fisicoguimicas de la mezcla gaseosa

reaccionante.

En el capitulo 1 menciochamos en forma breve, la importancia
del procesco de pirdlisis Ctambién llamado descomposicidn
térmicad, el cual se uytiliza principaimente para producir
etileno; y enfatizamos la utilidad que tiene esta olefina como
materia prima para una gran cantidad de productos industriales.
Describimos el procesc de pirélisis en calentadores a fuego
directe ¥y las variables mAs {(mportantes involueradas en el

proceso.

En el capitulo 2 hacemos una descripceidn de los modelos mate-
maticos que usualmente son utilizados para la simulacidn del
horno de pirdélisis: mecanistico, molecular y empirico. Damos

mayor atencién al modelo mecanistico, el cual es el mis riguroso.



En el capftulo 3 presentamos el modelc matemitico, asi como
el método de cdlculo de las variables involucradas en el proceso
Como parte fundamental de nuestro modelo, hacemos referencia a
los modelos cindticos moleculares y mecanisticos que utilizamos,
Y finalmente describimos el algoritme para la solucién de

nuestro modelo matemitico.

En el caplitule 4 utilizamos el modelo matematico para
realizar wvarias simulaciones de ejemplo: pirdlisis de etano,
propano, n-butano, y un ejemplo utilizando datos relacionades
con la operactién industrial del heorno de pirdlisis.

Los resultados los presentames en forma grafica Cperfiles
axiales) y por medio de tablas. Comparamos estos resultados con

los datos disponibles que se encuentran en la literatura.

Finalmente presentamos las conclusiones del trabajo, y
hacemos algtnas observacicnes y recomendaclicnes con cobjeto de

mejorarlo.



INTRODUCCION

El modelamtento matemitico de procesos es una 4rea de gran®
aplicacion en la Industria Quimica, el Ingenieroc Quimtco 1o
utiliza principalmente para simular los procesos extstentes,
asi come en el disefio de nueves procesps, Cuande utilizamos un
modelo matemitico, tenemos la posibilidad de investigar los
procesos existentes Cexperimentar con ellosd, y ademds podemos
conocer los valores d&ptimos de las variables de operaclén,

manipul ando dicho modelo,

En este trabajo, nuestro principal objetivo es desarrollar un
modelo matematico para el horno de pirdlisis y resolverlo, o en

otras palabras, simular el horno de pirdlisis,

En la industria petroquimica existe un procesoc nmuy impor-
tante, el cual s=e utiliza para producir etileno, propileno y
butilenocs; este es el proceso de plrélisis de hidrocarburos. De
lbs productos que se obtienen, el de mayor aplicacion es el
etilenoc, por ello las instalacliones de piroélisis con frecuencia
se denomipan instalaciones stilénicas.

La principal alimentacién a las plantas de etileno la
constituyen los hidrocarpuros ligeros, sobre todo stano y propano
Cprovenientes de las plantas des tratamiento de gas naturald, con
los cuales se obtienen rendimientos " altos de stilena, sin
smbargo, en algunes paises con eScases recurseas de gas natural,
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e ha incrementado el uso de componentes mAs pesados Cnafta y
gasdlens)., En Méxice, el 93% de etileno se obtiene de la

deshidrogenacidén de etano. (ref. 37D,

lLos aspectos quimicos de la pirdlisis de hidrocarburcs, se han
estudiado desde hace mis de 50 affios Cref. 240, con objeto de
#ntender mAs respecto a loxs mecanismos que Se llevan a cabo en
las complejas reacciones de pirolisis, y asi poder establecer los
nmodelox cinéticos y sus correspondientes parimetros (factores de
frecuencia y energias de activacidénd. Estos modelos difieren en
complejicdad y se utilizan en el disefio de hornos, asi como para
predecir la distribucién de productes, utilizando distintas

alimentaciones y condiciones de operacién en =l horno.

Gracias a loxs avances computacicnales, en afics recientes se
han desarrollado modelos cinéticos mecanisticos, los cuales,
basadox en la teoria de radicales libres, intentan de forma mis
realista explicar el conjunto de reacciocnes que se lievan a cabo
dentro del reactor, (refs., 8, 9, 10,

En esta tésis utilizaremos dos tLipos de modelos cinétices,
modelos mecanizticos, ¥y otre Lipo de modelos simplificades, A los
que llamaremos modelos moleculares Cdebido a que sélo involucran
especies moleculares). Estos modelos cinéticos con sus respsc-
tivos parametros, los cbtuvimos de la literatura. Cref. o, 7,

10D.

Finalmente mencicnaremos que el resultado de esta tésis, es
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un programa por computadora C(codificado en el lenguaje de
programacliédn Fortran 773, el cual Liene como objetivo servir de
apoyo a un estudio de simulacién y optimizacién de la planta de
etileno considerando diferentes alimentaciones. Este trabaje lo
realizaran estudiantes de maestria auxiliandose de un simulador
comerclal (ChemCad), este simulador presenta limitaciones en
cuanto a reactores se refiere, y de ahi la razon de desarrollar

esta tésis,




s A
CAPITULO 1

GENERALIDADES

El etileno es la materia prima bASica para una gran variedad
de productos industriales, su reactividad debida al doble enlace
en su estructura molecular 1lo hace una sustancila de gran
importancia para la industria quimica., El etilenc se usa
directamente en la produccicn de pollietilens (de alta y baja
denstidad), o bien después de algGnas reacciones .con otras
sustancias quimicas, como en la produccién de cloruro de
polivinileo, poliestireno y poliesteres.

La figura 1.1 muestra los principales derivados del etilenoc
Cref. 27,

La necesidad de incrementar la pr;oducc.lén de compuestos
orginicos, tanto en México como en otros paises, hace necesario
ol disefflo y conxtruccién de plantas de etilenc de mayor capaci-
dad. En ta figura 1.2 Cref. 39), presentamox la produccicn y
demanda mundial de etilenc durante los Gltimos afios y pronds—
ticos para los préaximos affos.

f.as primeras plantas fueron construidas con una capacidad
aproximada de 30,000. toneladas por afjo, las nuevas plantas, coma
®s el caso de la planta de etilenc del complejo petroquimice *“La
Cangrejera®™, cusnta con una capacidad de 500,000, C(tansafiod.

Referencia C37).
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Figura 1.2 Produccién y Demanda mundial de etileno.
Fuonie: Kuun A. D, 0l and Gas Jownal, Apil. 1, 1881

En el disefic de las plantas de etileno, se debe prever la
disponibilidad de la materia prima que se alimenta; en paises
eurcpsos S disefian estas plantas con cierta flextbilidad. con

objeto de poder variar la composicion de la alimentacién cuando



no esté disponible la carga comnmente usada. En México actual -
mente no existe este problema, sin embargo, se debrs considerar la
posibilidad de utilizar cargas mas pesadas Cpropano, butano,nafta
Yy gasoleos), en un futuro no muy lejano.

Ep México se cuenta actualmente con una capacidad instalada
de 932,420. toneladas anualex, provenientes de cinco plantas,

localizadas en cuatre centros de trabajo. Cref. 37D,

La complejidad del procesc para la producciédn de etileno en
una planta con capacidad de S00,000. (teonraffo), utilizando nafta
como alimentacién, puede visualizarse por los equipos que
utiliza: contiene aproximadamente 20 torres de destilacidn, 130
tangques a presion, Z200 cambiadores de calor, de 3 a 8 compre-
sores, y de 9 a B pares de hornos de pirtiisis, ademis de bombas,

torres de snfriamiento y otros servicios.

Los hornos de pirdlisis, deblido a la importancia del proceso
que se lleva a caboc en su interior, Sson conecidos come el
corazon" de la planta de etileno. En . la sigulente seccidn
describiremos el proceso de pirdlisis y en el resto de 1la tésis

nos enfocaremcs hacia su estudio,
1.4 DESCRIPCION DEL PROCESOD DE PIROLISIS
La descomposicién de un compuestc por medio del calor se

llama pirélisis Cdel griege pyro, fuego + lysis, descompasicidnd.
9



Cuando se hace pasar un alcano a traves de un tubo metalico,
calentado a 300-700 C, se fragmenta Cpirolizad en una mezcla de

alcanos, alquenos e hidrogenc,

Industrialmente el proceso de pirdlisis se lleva a cabo dentro
de un horno calentado a fuego directo. Un horno de piralisis
tipico se ilustra exzquemiticamente en la figura 1.3,

El horno esta dividido en una seccitn de conveccién y una
seccion de radiacién, en la seccién de radiacion se encuentra un
reactor tubular. La alimentacidn entra a la zona de conveccidn,
donde es precalentada y mezclada con vapor de agua C vapor
diluented. El hidrocarburo es diluido con vapor, para favorecer
ol rendimiento de etileno y disminuir la formacion de coque. £l
hidreocarburo y el vapor son precalentados en una seccidn de
conveccidn en la parte superior del horno, ¥y posteriormsnte
entran a la secclon de radiacién a una temperatura apreoximada de
%0 C y a una presioén total de 3 atm.; cabe mencicnar que estas

condicicnes pueden ser distintas para cada tipo de alimentacidn,

£l reactor de pirdlisis se encuentra en 1la seccidn de
radiacién, es aqul donde principalmente se lleva a cabo la
descomposicion térmica de los hidrocarburos alimentados, los
productos principales son: etileno, propilenc y butilencs.

A la =zalida del reactor los productes son enfriados inmediata-
mente para #Vvitar reaccicones Secundarias, y posteriorments son
enviados a la seccidn de fraccicnamienteo, donde son separados en

10
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Diagrama esquemitico del horno de pirdlisis,
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los productos deseados. Para una descripeién detallada de la

planta de etilenc consultar la referencla €36,

1.2 PRINCIPALES VARIABLES QUE AFECTAM EL COMPORTAMIENTO DEL

HORNO DE PIROLISIS.

Las variables de operacién mas importantes en la pirdlisis de

hidrocarburos ligeros son:

- Presién parcial de los hidrocarburos,
~ Tiempo de residencia.
- Perfil de temperatura.

-~ Composicidn de la alimentacién.

PRESION PARCIAL DE LOS HIDROCARBUROS.

Experimentalmente se ha encontrade (ref. 2) que los rendi-
mientos de clefinas 1y diolefinas se favorecen utilizando una
presién parclal de hidrocarburos baja, Esto se debe a que las
roaccione%s'v de pirdlisis primarias, que producen principalmente
olefinas, - predominan sobre las reacciones  secundarias, que
producen componentes pesados y coque.

Una presién parcial baja de hidrocarburos, se puede obtener
utilizando un diluente y mezclandolo con los hidrocarburos
alimentados, o blen, por medic de una presién absoluta baja en el
reactor, la cual esta determinada por la presién de salida del

horno y la caida de presién en el reactor.

12



La cantidad de vapor que se utiliza, ¥y que generalmente se
expresa como relacidén de vapor (Kg de vapor ~ Kg de hidrocarbu-~
ros), varia copn el tipo de alimentacidén. Relacicnes de vapor
tipicas para varias alimentaciones, a una presién de salida en

el reactor de aproximadamente 2 atm. Cref. 1), son:

Etano 0.25 - 0.6
Propano 0.3 -~ 0.6
Mafta 0.4 -0.75
Gasdleos 0.6 -1.1

Esta variable es muy importante, debido a que influye en los
rendimientos, ganancias, tiempos de operacidn continua del horno,
y en el caso de una nueva planta de etileno, en los costos de

inversién.

TIEMPO DE RESIDENCIA.

En términos generales. con tiempos de residencia grandes se
favorece la formacidén de subproductos y coque. En los hornos
tipicos, el tiempo de residencia puede fluctuar de 0.35 a 0.85
segundos, sin embargo es muy deseable mantener tiempos de
residencia cortos, para obtener rendimientos adecuados, tantoe de

etileno como de subproductos.

PERFIL DE TEMPERATURA.
Un perfil c¢reciente de temperatura a lo largo del reactor,
favorece los rendimientos de etilenc y disminuye la cantidad de

subproductos.

13



El perfil de temperatura dentro del horno puede ajustarse
gracias a que dispone de un gran numerco de quemadores, los cuales
pueden =xer controlados adecuadamente por los operadores. Sin
embarge, 31 el perfil de temperatura es alto, se aumenta la
velocldad de reacccidén y se favorece la formacidn de coque en
la pared del reactor; esio provoca una mayor resistencia a la
transferenclia de calor, del exterlor del reactor hacia el
Anterior de este, Y cOme consecuencia un menor aprovechamiente de

1a energia y bajo rendimliento de etileno.

Les hornos de pirélisis estan disefiados para efectuar un
calentamiento ripido a la entrada del reactor, donde las constan-
tes de velocidad de reaccién son bajas, deblde a que la tempera«
tura es baja. La mayor parte del calor transferido, simplemente
aumenta la temperatura del reactivo, desde la temperatura de
entrada hasta la temperatura de reaccion. A la mitad del reactor
la temperatura se incremsnta lentamente, pero la rapidez de la
descomposicién es apreciable; en esta seccidén el calor de
reaccitn endotérmico absorbe la mayor parte del calor transferido
a la mezcla. A la salida del reactor, nuevamente aumenta en forma
rapida la temperatura, perc no es deseable que esto ocurra, por

lo cual los flujos de calor suministrados son bajos,

COMPOSICION DE LA ALIMENT ACION.

Como mencionamos anteriormente, las cargas usadas para la
produceidn de etilenc dependen de su disponibilidad, se pusden
emplear cargas gaseosas como etano, propano, butano y mezclas de

14



ellox; o cargas liquidas como naftas ¥y gaséleos.
A continuacidén mencionames alginas caracteristicas importan—
tes para seleccionar una determinada alimentacién. Una discucidn

mis amplia al respecto puedie encontrarse en la referencia (382,

4.~ Etano
El etano es una de las alimentacicnes mas deseables para
producir etiienc, %in embargc no se encuentra disponible como
alimentaclion para todos los productores de etileno.
El etanc es piroclizadeo en un rango de conversion entre 80 y 85%
por paso; con un rendimiento final de etileno de aproximadamente

Bi% en peso a BO% de conversion, con un minimo de subproductos,

B.- Propano

El propano e3 normalmente pirolizado en un  rango de
conver=zién entre 63 y 93% por paso, dependiendo de la relacidn
deseada de propilenc a etileno. A una conversién de 93% por paso,

el rendimiento final de etileno es aproximadamente de 47% en

peso.

C€.- n-Butano

El n-butano puede pirolizarse econdmicamente para la produc-
cién de etileno cuando esta disponible a un precic competitivo.
A una conversién del 98% por paso, el rendimiento aproximado de

etilenc es de 40% en peso y 14% de proplleno.

En resumen, la produccion maxima des etileno requiere:

15



= Una alimentacién altamente saturada.

= Un perfil de temperatura creciente a 1o largo de reactor,
= Presidén parcial de hidrocarburos baja.

- Tiempo de residencia bajo en la zona radiante.

- Enfriamiento rapido de los productos.

Estas condiciones maximizan el rendimiente de olefinas y
minim{zan el rendimiento de metano y de componentes aromiticos de
pesoc molecular grande.

Las condiciones de operacion del horne de pirdlisls estan
limttadas por consideraciones técnicas y econdmicas en el disefio
de la planta. Temperatura, presidn parcial de los hidrocarburcs,
rapidez de carga al horno, relacién de vapor y presién a la
salida del reactor, deben cumplir con los limites metaltrgicos de

los tubos de les hornes.

1.3 FORMACION DE COQUE

‘Debido a la importancia de este fenémeno en el proceso de
pirslisis, consideramos necesaric mencionarlo, aun cuando no se

incluyen predicciones cuantitativas en nuestro modeloc matematico.

Muchas lnvestigaciones recientes se han enfocado hacia el
estudio de la formacién de coque (refs. 17, 18, 19, 20, 215,
con objeto de establecer los mecanismos cinéticos de su formacidn
y tratar de explicar en forma cuantitativa dicho fenédmeno.



La formacien de cogue de ningina manera es deseable en el
proceso de pirdélisis, ya que origina las siguientes ineficlencias
en el proceso: aumentan la calda de presién en el reactor y la
resistencla a la transferencia de calor, ademias es necesario en
forma periddica sacar de operaclidn los hornos, con objeto de

eliminar el coque formado,

En un estudio reciente Cref, 225, se ha realizado la
simulacién del horne de pirdlisis de etanc utilizando un modelo
cinético mecanistico e incluyende la prediccidn cuantitativa de
coque, ademas su modelo matemilico incluye el fendmeno de transfe-

rencia de calor por radiacién.



L
CAPITULO 2

DESCRIPCION DE LOS MODELOS MATEMATICOS
COMUNMENTE UTILIZADOS PARA LA SIMULACION
DE HORNOS DE PIROLISIS

El principal objetivo de un modelo matematico es simular con
precisién el sistema considerado, es decir, predecir el conmpor-
tamiento del proceso, dentro y fuera del rango de datos expert-
mentales.

Un modelo matemidtico no puede ser mejor que los datos fisicos
@ quimicos en los cuales estd basado. En muches casos los datos
disponibles no son suficlentes y es nscezario obtensrlos por
medio de la axéer.lmnn!.a:.tén. Una alternpativa es simplificar el

modelo en forma adecuada,

. El medelamientc matematico des procesos Se puede dividir en
tres etapas: la primera consiste en una descripcién fenomeno-
légica del proceso. La segunda consiste en la traducecidén a
términos matematicos, de los fentmenos filsices Yy quimicos,
incluyendo el asignar valores a los paramstros, para los balances
de materia, energia y momento, y también los parametros cinéti-
cos completos. La Gltima etapa Se refiere al emplec de los
métodos numéricos para resolver los sistemas de ecuaciones y sus
condicliones.

18



LLoes modeleos matematicos utilirzados para la simulacion del
proceso de pirélisis, cuando son confiables, pueden ayudar a

resolver alganos problemas, como los siguientes:

1.~ Debido a que la economia asociada con las diferentes
alimentaciones y los productos de los hornos de pirolisis es
grande y cambia continuamente, es necesario elegir en forma

cuidadosa las alimentaciones ¥ las condiclones de operacion.

2.~ El hecho de reciclar alginos productos a los hornos de
pirolisis, y el consiguiente cambio en la composicion de la ali-

mentacidn, puede estudiarse utilizando modelox matematicos.

3.~ Cuando el modelo matematico inciluye la prediccidén de la
formacidn de coque Cref. 22>, se pueden determinar las condicio-
ne= de operacicén mix favorahles para obtener un tiempo de
operacién continua del hornoe (antes de darle mantentmientod
alto, y que ademas =ea compatible con los rendimientos optimos

del proceso.

4. - Para el disefo de nuevas hornos de pirdlisis,

A continuacion describiremos tres tipos de modelas matemk-
ticos que se utilizan para la simulacién del horno de pirdlisis.
- Modelo mecanistico.
= Modelo molecular.
- Modelo empirico.

19



2.1 MODELO MECANESTICO.

De los tres modelos que describiremos en este capitulo, el
modelo mecanistico es el mis riguroso, Se le llama mecanistico
debido a que se utiliza un modelo cinético mecanistico (basado en
la teoria de radicalex libres), junto con las ecuaclones diferen-—
clales de balance de materia, energia y momento Cver el capitulo
33, que describen al reactor tubular,

Ejemplos de este tipo de modelos, se pueden encontrar en la
literatura, Crefs., B, 9, 10, 133,

El problema principal que se presenta en el desarrollo de
este tipo de modelos, se refiere a la determinacidn de los
paraAmetros cinéticos para las reacciones linvelucradas, Se
requiere de mucho trabajo experimental de buena calidad para

obtener un modelo confiable y consistente.

En la Jiteratura (Crefs. 11, 12), se describe un métedo
Voxporlmanl.al que elimina posibles fuentes de error en los resul-—
tados. CGracias a estes avances en las técnicas experimentales
para obtener datos cinéticos ﬁrocisos, y la disponibilidad de
dates de pirdlisis para componentes simples y mezclas sobre un
range de condiciones de operacién amplio C(ref. 41, permite
desarrollar modelos mecanisticos confiables, Cuando se establece
la cadena de reacciones, s6lc =8 toman en cuenta las sspecies ¥y
reacciones mis relevantes, y las simplificaciones se realizan con

cbjeto de reducir la complejidad del mdelo.




Lax ventajas principales de un modelo mecanistico confiable y

suficientemente completo son:

1.- Tiene capacidad de extrapolacidn, Yy considerable
flexibilidad Cen términos de componentes, mezclas y condiciocnes
de operacién)

2.- Con este tipo de nodele se puede tomar ventaja de los
antecedentes cindticos tedricos y de todos los datos experimenta-—
les disponibles.

3.~ Una vez que el modelo ha sido desarrollado, se puede
utilizar para sustitulr el trabajo experimental.

4.~ Es posible realizar simulaciones de varlas modificaciones
en el horno, tales como el reciclade de productas y nuevas

techologias de pirdlisis,

Sin embargo este tipoc de modelos requiere de uha etapa de
desarrollo muy cara y ademas se tiene que invertir un tiempo
considerable. Cref. 302,

Otro problema importante se reflere a la solucidn numérica
del modelo matemitico, el sistema de ectaciones diferenciales que
resulta Ccap 32, es de los que se conocen come “rigideos™, y su

solucién numérica requiere de metodos sspeclales Crefs. 289, 3,

En la siguiente seccitn mencionarsamos aspsctos importantes de
la Ppirdlisis de hidrocarbures y presentarenos como ejJemple un
modelo cinético mecanistico simplificado para i1a pirélisis de

®otano,



En el capitulo 2 se presenta el modelo matematico completo

que utilizamos en esta teésis.

2.1.1 CONSIDERACIONES MECANSSTICAS.

Cuando un compuesto organico se descompone, podemos suponer
que se rompe en dos © mis radicales, dependiends del numero de
enlaces presentes en la molécula. Estos radicales 1libres se
dispersan. y la probabilidad de encontrarse de nueve y reaccionar
es muy pequefla; un radical preoducide en esta forma, pusde:

- Reaccionar con algunas de las r.noléculas de su alrededor,
~ Descomponerse en un compuesto y un radical pequefia.

- Difundirse a la pared.

La necesidad de utilizar radicales libres para explicar el
mecanismo de la descomposiclidn organica es evidente, incluso en
1a descomposicién de compuastos organicos simples Cref. 24).

El propano se descompone en propileno e hidrégene y es
probable que westo ocurra por la separacidédn de una molécula de
hidrégenc, formada por dos Atomes de hidrdédgeno que se encuentran
on atomos de carbonc adyacentes; sin embargo el propanc también
se rompe en metano y etileno, y para que esto ocurra, un Adtomo de
hidrégenc debe saltar de la posicién 1 a la posiciédn 3, un
comportamiento el cual se dice es raro.

Incluso mas mecanismos deben usarse para representar la
descomposicidén de compuestos mis complicados.
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Lax descompasi cld anesx organicas san consideradas como
reacciones en cadena, en las cuales clertos Atomos y radicales
inician un ciclo de reacciones, al final del cual son regenerados
e inician un nueve ciclo. Se deduce por 1o tantoc que la
composicion de los productos es practicamente independiente de la
descomposicién primaria de los hidrocarburos, y esti determinada

por el ciclo en cadena.

2.1.2 PRINCIPALES CLASES DE REACCIONES.

La razén principal de clasificar las reacciocnes elementales
para un modelc mecanistico, o8 la analogia para reaccilones de una
mi=ma clase. Una clasificacién Cref. 30), se ilustra en la tabla
2.1, en la cual se aprecian slete clases de reacciones, cada una
de las cuales estd ejemplificada; estas reaccliones son la base de
algnos modelas cindticos mecanisticos. Cref. 130,

2 mayor parte de las reacciones invoelucran radicales, pero
algGnas reaccicnes entre especies moleculares son {mportantes.
Benson Cref. 29) observd, que el hecho de no considerar las
reacciones moleculares que ocurren simultinsamente con las
fuaccion-s entre los radicales libres, ha sido responsable de

alganas conclusiones engaficsas sn los parametros de reaccidn.

A conversiones bajas de la alimentacién, las reaccicnes de

pirciisis pueden clasificarse en tres amplias categorias:



Tabla 2.1 Clasificacién de las reacciones de pirsiists,

Princi pales clases de reacclones

1.~ Reacciocnes de iniciacidn de la cadena
R-R*'—— R- + R*-
Ejemplo; CzHe ——3» 2 CHs-
2. - Reacciones de transferencia de hidrdgeno.
R + R°H —a RH + R -
Ejemplo: CHa: + CzHg = CHs +Ca2Hs-
3. - Reacclones de descomposicién de radicales.
R- —s RH + R":
Ejemplo: n-CsHz - —» CzHe + CHs
4. - Reacciones de adiciodn de radicales.
R- + R'H— R
Ejemplo: CHa+ + CzHe — n-CpH7-
S. - Reacciones de terminacion de la cadena .
R + R+ —¢ R-R'
Ejemplo: CHa- + CzHa:- —» CaHe
6. - Reacciones entre especies moleculares,
RH + R'H — R''H + R''‘'H
Ejemplo: Cz2Ho ——» CaHe + H2
7. - Reacciones de isomerizaclién de radicales,

R s R

Ejemplo: CHsCH2CH2CHz - — CH»CHa2CHCHs
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Iniciacién, propagacién (que consiste de transfereoncia de

hidrégeno y descomposicidén de radicales) y terminacién.

I'niciacidn

Esta etapa consiste en la introduccidn de radicales libres en
ol sistema reacciopante. En la pirolisis, la reaccién es iniciada
térmicamente y se produce por el rompimiento homolitice de un

enlace carbono-carbono.

Propagacién

Consiste de una serie de reacciones que convierte reactantes a
productos, permaneciende constante la concentracidn de radicales.
Etapas tLipicas de propagacidédn pueden incluir: descomposicién de
radicales, isomerizacién de radicales, transferencia de hidreégeno
y adicién de radicales.

La primera etapa de propagacidn es la transferencia de hidrégeno
de una molécula a un radical R . Esto preduce un radical grande
Ru- y otra molécula. En la segunda etapa el radical Ru: se
daeccompeone en una olefina y otre radical, el cual se descompone

. hasta que el radical RA3- es regenerado.
Terminacién de la cadena.
En esta etapa se produce principalmente la combinacidén de

radicales, lo cual da lugar a productos estables.

La pirélisis de etano representa la aplicacién mas simple del

mecanismo de radicales libres.



E! etano se divide en dos radicales metilo en la etapa de

iniciacién de la

reacciona con una molécula de etano,

cadena.

Después.,

el

radical

metilo formado

para producir un radical

etilo, el cual se descompone en etileno y un adtomo de hidrdgeno,

El Atomo de hidrogeno reacciona con otra melecula de etano para

producir una molécula de hidrdgeno y un nuevo radical etilo.

Iniciacidn

H-

C2Hg —— CHa:-
Popagacisn

CHa- + CzHoe —» CHe

CaHs: —- C2zHe +

H+ + CzHe ~—» Hz

+

+ CaHs-

CzHs -

(48]

[g=>]

<3

42

Las reacciones (22 y (3) terminan si un radical etilo o un

Atomo de hidrégeno

de reacciones como:

reacciona conh otro radical o dtomo por medio

—+ CaHa

Terminacion
H- + H: — H2
CHa: + H:- —— CHe
H- + CaHs:+ —— . Ci2Hs
CaHs: + CHa-
CzHs- '+ CazHs-

—+ CeH1o

(40
(4]
[are]
ced

(g3
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Al final de la cadena de propagacidn deben regenerarse nuevos
radicales metilo o etilo, o bien un Atomo de hidrogena, para

inicliar una nueva cadena.

Todos los alcanos normales y de cadena ramificada distintos al
etane, se descomponen de una forma similar, © por medioc de un
mecanismo mas complicado. El numera de reacciaones y radicales
librex se incrementa rapidamente conforme la longltud de la

cadena del hidrocarburc aumenta.

El mecanismo de radicales libres generalmente se acepta para
explicar la pirédlisis de hidrocarburos a conversiones bajas.
Conforme la conver=ién ¥y la concentracitn de olefinas aumentan,

las reaccliones secundarias se vuelven mis importantes.

2.2 NODELO MOLECULAR.

Exte tipo de modelc exs una sim#l,\!‘.\:acién del modelo meca-
nistico., en lo gque al modelo cinético se refiere. Al igual que
los modelos mecanisticos, los modelos moleculares consisten de
las ecuaciones diferenciales de balance de materia, energia y
momento C(ver capfitulo 3, y de un modelo cinético, que sélo
toma en cuenta las reacciones molsculares gxobg,\-s.

Estos modelos son los mis abundantes en la literatura Crefs.
s, 8, 7. 18, 31, 32, 33}, y se han apiicado con buen éxite a la

pirélisis de estano, propanco, butanos y mezclas de ellos.



La pirélisis de mezclas complejas tales como haftas y gasoleos
frefrs. 2, 3, 182, se describe principalmente por model os
cinéticos muy simplificados, los cuales parten de una reaccion
global simple, en la que la alimentacion se considera como un

pseudocomponente simple.

Con objeto de ejemplificar este Lipo de modeles, e;m la tabla
2.2 presentamos el modelo cinstico molecular desarrollado por
Sundaram y Froment Crefs. 6, 75, con sus respectivos parametros
cinéticas Cfacteor de frecuencia y energia de activaciond, En la
tabla 2.3 hacemos un resumen de las reaccliones que participan en
cada esquema de reaccién, Este modelo cinpético lo utilizaremos en
el capitulo 3 para establecer nuestro modelc matemitico y poder
realizar la simulacidén del horno de pirdlisis con cargas de

etano, propanc., n<butano y mezclas de ellos.

Sl comparamos estos modelos con los modelos  cinéticos
mecanisticos, encantramos las siguientes ventajas:
- Una formulacidn simple.
- Para sy desarrollo se redquiere de poco tiempo.
- Las ecuacicnes diferenciales resultantes son de facil
tratamiento (se resuelven numéricamnsnte con métodos

normales de intsgraciénd.

Las limitaciones de este tipo de modelc =e hacen evidentes
cuando se proponen parametros cinéticos diferentes para las
mismas reacciones. Ademis existen interpretaciones conflictivas
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Tabla 2.2 Modelo cinético molecular para etano, propano,

n-butano y mezclas de ellos.

A EA

Cir/sd o Kcal/mol
No Reacclon wlL/mol s>
1 C2He —— C2He4 + Ha2 4.8%2 E13 es. 21
a CzHe + Ha ——¢ C2He w8, 730 EOB 32. 69
3 CsHo —— CzHz + CHa 3.794 Eii 59, 39
4 CaHa + CHe —— CaHo w3, 870 E0Q 7.048
B CzHa + C2He —— CaHo »n1,028 E12 41.28
a 2 CaHa ——» CaHs + CHe 3.710 E12 88, 23
7 CzHe + C2Ho ——» CaHo + CHs »7,083 E13 80, 43
-] CaHp -~ CsHo + Haz %.888 E10 B1, 29
= CaHe + Hz ———p Cats %4, 230 EO3 21.183
10 CaHs ——» CzHe + CHa 4.092 E10 0. 80
11 CsHes + C2He =——» Cz2Ha + CaHe w2, 538 E13 59, 08
12 2 CsHa —— 3 CzHe 1.%14 E11 3. 80
13 2 CaHo —» 0.3 Cs+ + 3 CHe 1.423 EOQ 49, 80
14 CaHe + Cz2Ho ~——» 1-CeHs + CHe 81,000 E14 80.01
18 np-CeHto ——» CaHe + CHe 7.000 £13 89. 84
18 n-CeHio —— 2 CzHe + Hz 7.000 E14 70.68
17 n-CeHio ——» CzHe + CzHo 4.099 £12 B1.31
18 n-CéHio ——+ 1-CeHs + Hz 1.837 Ei12 62,38
19 1-CeHs + Ha ——p N-CeHio wi, 781 EO7 32.30
20 CaHe + Ha — CzHe + CHe w, 770 EOD 3%8. 00
21 1-CeHs —— Co+ 7.683 EO8 29.84
Fuente: Referencias (8,7D
A= Factor de frecuencia EA= Energia de activaciodn




.Tabla 2.3 Reacclones y especies que participan en cada uno

de los modeloas cinétices moleculares, para los

componentes puros o mezclas que se mencionan.

Componente
© Mezcla

Especies

Moleculares

Reacciones

Participantes

Etano Ha, CHa, Ca2Hz, CaHe 1, 2, 3, 4, 5, 6,
C2Ho,CaHo, CaHs, CeHo 7
Haz, CHe, C2Hz, CaHs, 1, 2, 3. 4, %, 8,
Propano CzHa, CaHa, CaHs, 9, 10, 11, 12, 13,
CaHa, 1-CaHs, Co+ 14. 21
Ha, CH«, C2Hz, CzHe, 1, 2, 3, 4, 5, 8,
n-butane CaHa, CaHe, CaHs, 12, 13, 14, 13,
CeHa, 1-CaHa, Co+ i, 17, 18, 20, 21
n-CeHio
Etano~ Las mtsmas que 1, 2. 3, 4, 8, 8,
Propano para propano. 7. 8, 8, 10, 11,
12, 13, 14
n-butano- Las mismas que 1T -7 ¥y
etano para n-butano 12 -~ 21
n-butano- Las mismas que 1 -19 ¥y
propanc para n-butanco 21
n-butano- Las mismas que 1 -1g y
Etano- para n-butano 21

Propano




cuando =8 trata de explicar la pirdlisis de mezclas gaseosas por

medio de estos modelos cinéticos.Cref. 28).

2.3 NODELO EMPIRICO.

Este tipo de modelo ex muy distinto a los modelas que descri-
bimos anteriormente Cmecanisticeo y molecuwlard, y no 1o utilizare—
mos para la simulacieén del horno de plrolisis,

El modelo empirice max simple, consiste en el ajuste de un
polinomioco o una funcién similar a un grupe de valores de las
varfables fundamentales del proceso, las cuales Son conocidas

por ejemplo, por medio de una serie de experimentos.

Un modelo smpirico representa una relacién general:

Y = fCX, BD.............,.C2.3.1)

donde:; Y es el vector de las variaples cependientes.
X os el vector de las varlables independientes.

B e3 el vector de parametros.

Esta relacién esx empirica y debe encontrarse utilizando los
datos sxperimentales disponibles.

Con objsto de sjemplificar este tipo de modelos, menciona-—
remos a Jos modelos empiricos lineales,

El modelo es iineal, si la ecuacion C2.3.1) se pusde repre-
sentar por la relacidn:

Y=8X......c000.......C2.3.2
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fa ecuacién es lineal tante en parametres coms en variables

independientes.

La relacidn mas simple del tipo (2.3.2) es un modele lineal
con una variable dependiente.
Y = Bo + BsX
Donde los estimados be y bi de les parametros 8o y B1 ., se

deben determinar utilizando datos experimentales.

En ©1 caso de modelos empiricos lineales con varfias variables
independientes, 1a relacién lineal esta dada por:
¥ = BX
Y en notaciédn extendlda:
Y= Bo+BuX1+B2X2+. .. +Bedq
De moda que el problema se extiende a q variables y Cg+1d

parametros.

Aplicando este tipo de modela para el horno de pirsdlisis,

se puede generar el siguiente modelo empirico {ref. 38):

FC1> = £CFTOT, FD, PI, CONY, FICJDD
donde;
FCi2 = Flujo maolar para cada componente Ci>, a la
salida del harno,
FTOT = Rapidez de flujo de entrada,
FD = Relacidh de vapor.

Pl = Presion de entrada al horno.



CONY = Conversian.
FICJ2> = Flujo molar para cada componente (32 a 1a

entrada del reactor.

Con una serie de datos podemos efectuar una regresidén lineal
Y obtener los valores de los parAmetros necesarios para completar

®l nmodelo.

La=s principales desventajas de un modelo empirico son:

1.~ El desarrollo de cada modelo requiere de trabajo
experimental caro Cacompafiado de problemas analiticosd, para
obtener los datcs experimentales necesarics.

2.~ Una vez que el modelo se ha desarrcllado, su validez esta
limitada a un rango especifico de alimentaciones y a un horno
particular. Las prediccliones s6lo son precisas en un intervalo
j..lx;ut.ado de condiciocnes de operacién, y las extrapolaciones scon
poco confiables,

3.- Estos mexielos no se utilizan para el disefic de hornos.

4.~ Las mezclas nuevas, necesitan investigacion experimental

adiciconal.



0y A
CAPITULO 3

FORMULACION
DEL MODELO MATEMATICO

Dos aspectos importantes se deben considerar al establecer un
modelo matematico:

El primero se refiere a los m#todos matematicos disponibles para
resolver el sistema de ecuaciones resultante. El segundo tiene
que ver con la -fici;ncla para realizar todos las calcules
necesarios, y aqul las computadoras juegan un papel muy {mportan-
te. En la actualidad, graclas a los avances computacionales, se
pueden realizar calculos muy laboriosos de una forma eficiente y
con buena precisidn; y por otra parte, e! desarroclio de nuevos
métodos numéricos permite resolver los modelos matemiticos de una
forma cada vez miAs rigurocsa.

Antes dr formular las ecuaciones que integraran nuestro
modelo matemitico, es necesario discutir un poco a cerca de los
objetivos de nuestro modelo, asi como de las simplificaciones que

realizaremecs.

- Como mencionamos anteriormente, el preograma que desarrolla-
remos en esta tésis, serviriA como apoyo para realizar un estudio
de simulacidn y optimizacién de la planta de etileno, consideran-
do varias alimesntaciones al horno.
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~ De los modelos matemiticos que discutimos en a1 capitulo
anterior, utilfizaremos tanto modelos moleculares, como modelos
mecanisticos.

La razén de utilizar ambos tipos de modelos, es que deseamos
aprovechar las ventajas proporcionadas por cada uno de ellos y
ademas, como describiremos en el =siguiente capitulo, estos
modsios pueden complementarse.

La i{nclusidn de los model 0% mecanisticos se hace pensando en
el estudioc de optimizacién de la planta de etileno, ya que en
este tipo de estudios es necesario explorar condiciones donde
posiblemente los modelos moleculares no funcionen satisfactortia-

mente.

- La parte del horno que realmente nos interesa modelar y que
es donde se llevan a cabo las reacciones de pirglisis, es el
reactor tubular, gque se encuentra en la seccidédn del horno donde
exizte la transferencia de calor por radiacién.

Nuestiro modela matematico no incluye el fentmeno de transfe-
rencia de calor por radiacion; modelox matematicos que =i lao
incluyen, pueden encontrarse en la literatura Crefs. 22, 233,
Debido a esto, es necesaric disponer de un perfil de flujo de

calor hacia el interiocr del reactor como funcitén de su longitud.

Las =uposiciones bazicas que hacemcs respecto al comporta-
mientc del reactor =on: el reactor opera s6&lo en condicicnes

limpias ¥y con flujo tapén.



3.1 MODELO PARA EL REACTOR

El proceso de pirélisis lo podemos representar matematica-
mente mediante las siguientes ecuaciones diferenclales ordina-

rias, bajo las condiclones de operacién en estado estaciomario.
BALANCE DE MATERIA.

El balance de materia para cada componente, 1o podemos
expresar por medio de la siguiente ecuacidn. Cref. 185D,
i R Y T I L O
dz N
donde: At = drea transversal interna del reactor
= nat®sa cm®>

= subindice que representa al componente j

-

= subindice para la reaccidén i

-

aij = coeficiente estequiometriceo del componente
en la reaccion i
Fij = flujo molar del componente j Cmolrs)
z = longlitud del reactor (m
dt = diametro internc del reactor (md

ri = velocidad de la reaccidn i (mols/L s>

La velocidad de reaccitn ri la podemos expresar como:

Fio= ko0



El producto lo tomamos sobre todos los reactivos de la
reaccion i, y la concentracién la calculamos con la siguiente

ecuaclén:

Fj PL

LFi RT
4

Y considerando que la constante de velocidad de reaccién,
varia con la temperatura de acuerdo a la ecuacién de Arrhentus:

ki= AL expl-EAI/RTD

Ai= Factor de frecuencia para la reaccidén i s H o
cL mar " *s7hH

EAl= Energia de activacién para la reaccidn i CKcals/meld

ki= Constante de velocidad de reaccién ¢s D o
CL mal ™t s

Cj= Cancentracicon molar del componente J CmolsLD

o’ jm Orden de reaccién parcial del reactivo j

Pt= Presién total Catmd

T= Temperatura CKO

R= Constante universal de los gases.

Los modelos cinfticos que utilizaremos Yy con los cuales
quedara completcu el balance de materia, les discutiremocs en la

=seccitn. (3.2,

BALANCE DE ENERGIA.

El balance de energia en un segmento del reactor, Se  pusde



escribir de la sigutente manera:

—-%L = 1 € QCzdepedt + AL®f € -AH D ri D.,.,.,Cbd
Z . . n
L Fi Cpi i

3

Cpj= Capacidad calorifica del componente j Ccal/mol KD
QAz>= Flujo de calor hacta el interior del reactor basado
en area interna (Kecals/m's>

AHi= calor de la reaccion i (Kcals/mol2

La capacidad calorifica para cada componente en la mezcla de
reaccidén, la evaluamos como una funcion de la temperatura, La
ecuacion utilizada es:

Cpi= aj + bjT + ::j‘l"2 + dj‘l“u
Los valores de a, b, c y ¢ para los componentes puros, los

obtuvimos de la literatura Cref. 340.

£l calor de reaccidn es la diferencia entre los calores de

formaci6n de productos y reactlvos:

AHi= P ooijMAHS; ~ L aijsAHE)
prod reac

Los calores de formacidn para cada componsnte, los podemos

.evaluar a una temperatura T, con la sigulente ecuacidn:
T

AHFj= AHPSS + I Cpj dT
Trefl



AHf j=» Calor de formacién del componente j a la
temperatura T C(Kcal/mold
AHf)°= Calor de formacién a la temperatura de referencia

€258 K>. Lo obtuvimoxs de valores tabulados C(ref. 340,
BALANCE DE MOMENTO.

Usando la ecuaciodn de Bernoullil, el balance de momento se
puede reducir a una ecuacién de caida de preslén a través del

reactor tubular. Cref. 19,

d dT

-1 /Mm> + 1/Mm C 1/T —= + Fr >
daz dz

dpPt

=" . ... CED

1 PL
Mm PL a GzRT
EF) £ € dFjsdzd
R TPV B > -
cen gz Az [ G AL
donde: Nm~ Pexo molecular promedioc de la mezcla gaseosa.

. G= Velocidad de flujo mAsico CKgshr m™.
Frm Pérdida de presidn debida a las fricciones.

a= Factor de conversién.

Las pérdidas de presién ocasionadas por las fricciones Fr,

las calculamos cde la siguiente manera:

af L4
Fr= ¢ at >+ C HFE IuFa




ElI factor de friccidn f, para las seccliones rectas del
reactor, 1o calculamos con la siguientes ecuacién:

f= 0.048 Ro O 7

JLMG

Re es ol numero de Reynolds: Re= am

El factor I lo utiiizamos eh la ecuacidén para calcular la
calda de presidn en las secciones curvas del reactor y esta dado
por:

£= C0.7 + Ang /90°%0.3% *

donde: I'= CO.051 + 0.19wdt /rbd

La viscosidad de la mezcla gaseasa um se calculd de acuerdo a
la siguiente ecuacitn Cref. 143,

Hm= B yi Hi
3
Fj

LFj
j

donde: yi=

Hi= My oper;

1,2 a/s -8
wery = 7.70 PMj  Per) Terj

In pry= C-0.1208 + 0.1334 in Trj

PMj= Peso molecular del componente ).

Pcrj= Presion critica del componente j, Catmd

Terj» Temperatura critica del componente j. (K2



Trj= Temperatura reducida del componente j.

Fa= Factor que toma on cuenta la longitud de lag
porciones curvas, por unidad de lengitud recta.

rb= radio dol retorno.

Ang= A‘ngulo descrito por el retorno (grados).

3,2 MODELO CINETICO

Debido a la importancia de la cingética de reaccién en nuestro
modelc matemdtico, decidimos darle atencidn especial.

Como mencionamos en el capitulo 2, la diferencia basica entre
los modeles moleculares y los mecanisticos es ol modelo cindtico
que utilizan. Con objeto de distinguirlos en una forma rapida,
diremeos que en los modelos mecanisticos ol balance de materia
incluye tanto especies moleculares como radicales libres, mien-—
tras que en los meodelos moleculares soélo participan meléculas,

Tomando en consideraci¢én los objetivos de este trabajo,
pensamos que es necesario utilizar varios modelos cinéticos. De
tal forma que para cada tipo de alimentacién, dispondremes de un
modelo cindtico particular; ‘las reaccliones, nimerc de reacciocnes
y especles participantes, pueden ser distintas para cada modelo

cinético.

MODELO MOLECULAR.

Para este modelo, utilizamos el esquema de reaccidn repertado
en la literatura Crefs. 6, 7), el cual se presenta en el capituloc
2 en forma do tabla (€2.2), con sus respactivos parimetros
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cipéticos; y en la tabla 2.3, se proporcicpna un resumen de las

reacclones gue se Loman sn cuenta para cada tipo de alimentacion.

MODELO MECANISTICO.

El modelo cinéticoc mecanistico que utilizamos $e encuentra en
la literatura C(ref. 103, Este modelo se reporta valido para
etano, propanco, n-butano, iscbutanc y alginas mezclas de estos.
Nosotros no consideramos la alimentacien de iscbutano, debideo a
que no se usa cominmente como alimentacidn a los hornoes de piré-
lisis por los bajos rendimientos de etilenc que produce.

En lo que respecta a mezclas, con este tipo de modelo soélo
consideramos utilizar 1a mezcla etano-propanc, con el objeto de
verificar su validez. De antemano sabemos por lo que comentan los
autores de exte modelo, que su validez para utilizar mezclas,
esta limitada, ya que estos modelos fueron desarrollados conside-~
rando s=6lo compconentes puros ¥y posteriormente combinaron los
modelos para tratar de adaptarlas a mezclas.

En la tabla 3.2 del Apendice I, se presenta el modelo ciné—
tico completo, y en la tabla 3.1 en forma resumida Se presentan
las especies y reacciones que participan en cada esquema de
reaccién.

Es importante aclarar que todes los productos mas pesados que
el CsHio, se han agrupado come un componente simple Cs+, y los

radicales mAs pesados que el CsHii: no son considerados,

3, 3. ESTRATEGIA PARA LA SOLUCION DEL MODELO MATENATICO,



Una vez descrito el modelo cinético que se utilizari, nuestro
model o matematico queda establecido, Y es necesario buscar ahora
un método para su solucion.

El modelo matemitico para una determinada alimentacion al
horno quedari formade por el siguiente sistema de ecuaciones

diferenciales:

- i CnGmero de especies moleculares + radicales) ecuacicnes
de balance de materia. Ecuacion Cad.
- Una wcuacion de balance de energia. Ecuaclidén Cbd.
- Una ecuacidn para tomar en cuenta la calda de presidn en
el reactor. Ecuacién Ccd.
Con sus respectivas condiciones iniciales:

Fi = Fjo, T = To, PL = Pto a z=zo

£l nGmerc de ecuaciones diferenciales resultante tianto para
cada alimentacién como para el tipo de modelo es distinto ¥y
depende del nimerc de especies involucradas, por ejesplo, para
etane ol moxielo molecular consiste de 7 reaccicnes e invelucra 8
‘especies, por lo cual el nGmero de ecuaciones de balance de
materia son B; mientras que el medelo mecanistico consiste de 11
especies moleculares y O radicales (el nGmero de reacciones es de
49> con lo que resultan 20 ecuaciocnes diferencliales de balance de

materia.

METODO NUHéRlCO UTILIZADO.
No o3 parte de nuestro ocbjetive el desarroilar un método

«



numérico para resclver los sistemas de ecuaciones resultantes

Nuestra {ntencidén es utilizar los métodos numéricoes
dispenibles que puedan resclvernos @l problema matematico en un
tiempo de calculo moderado. Afortunadamente existen algoritmos de
los métodos numéricos ya codificados Cen lenguaje Fortranl), en
forma de subrutinas, los cuales se pueden adaptar a nuestro
problema.

Mencionaremos aqul{ que el sistema de ecuaciones diferenciales
que resulta de los modelos mecanisticos es de los que se conocen
come sistemas *“rigidos® (refs. 10, 12, 13, 29). Por esta razén
decidimos utilizar el métedo de Gear (ref. 353, con el cual es
posible resolver este tipo de ecuaciones en un tiempo de calculo

razonable.

Los modelos moleculares dan origen a un sistema de ecuacicnes

de ficil solucién, para los cuales podemos utilizar los métodos

normales de integracién LRunge Kutia o métodes predictor-correc-—
tor). Nosotros utilizamos el método predictor-corrector de Adams
el cual se encuentra comu una opcidén independiente en el paquete

de Gear. (ref. 35).

ALGORITMO DE CALCULO.

Dos consideraciones importantes necesitamos hacer antes de
propaner nuestro algoritme de cilculeo:

- Para los modelos mecanisticos es necesario conocer las
concentraclones iniciales para los radicales libres, esto en un
principio lo hicimos calculando las concentraciones de estado
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wstacionario para les radicales libres Cse hace la suposiclién de
que la concentraci®n para los radicales permanece estacionaria
durante el curso de la reacciénd. Esto coriginaba la necesidad de
resolver un sistema de ecuacionexs algebraicas no lineales, sin
embargo, comparando los resultades utilizando una concentracién
cde cero para los radicales libres, observamos que se obtentan los

mismos resultadosx.

- En la solucitn del mxislo mecanistico, decldinas separar
las ecuaciones de balance de materia de las ecuaclones de energia
Yy cailda de presion, La razén ex que los datox para el calculo del
calor de reaccién y de las capacldades calorfficas para leos
radicalex libres, xon menos precisas gque para las especles
maleculares. Entonces, para resclver nuestro modelo mecanistico
necesitamcs primero, obtener el perfil de temperatura y presidén
utilizando un modelo molecular y posteriormente resclvemos las
ecuaciones de balance de materia utilizando dichoes perfiles, los
cuales se almacenan en una subrutina independiente.

Existe la posibilidad de utillzar Gnicamente los modelos
maleculares, con los cuales los cialculos =on mis rapidos.

La eastructura del programa se muestra en la figura 3.1 donde
de una forma simplificada se observan los datos requeridos por el

programa y los principalex resultados que se obtienen,

En el Apéndice IXI se presenta la interaccidn y flujo de
informaciSn entre las subrutinas del programna, asf como el

listado de las subrutinas sds importintes.
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R —
CAPITULO 4

APLICACIONES
DEL MODELO FORMULADO

Una vez establecido nuestro modelo matematico y definida la
estrategia para =u selucitn, el siguiente paso fué implemsntarlo
en el lenguaje de programacidén Fortran 77. Cver el Apéndice IID,

Con este programa realizamos varlas simulaciones de ejemplo,
can el proposito de comparar nuestros resultados con datos que se
encuentran en la literatura. No deseamos ser repetitives, y por
esto =o0lo realizames ejemplas considerande tres allimentaciones
distintas: etano, propanc y n-butano. Con estos ejemplos tenemes
la opcién de comparar los modelos moleculares y mscanisticos.

En ol Gltimo ejemplo intentamos reallizar un acercamiento con
la operacién industrial de los hornes de pirslisis, y para ello
obtuvimos algidnos da'.os”ganeralo: del horno, los cuales sirvieron
para simularlc y comparar los resultados obtenides.

Come previamsnte menclionamos, el programa que desarrollamos
incluye varias opcliones de cilculp, dependiendo de la composicién
de la carga, En la tabla 4.1 hacemos un resumen de estas opciocnes
y ademas mencicnamcs el tipo de modelo que se puede utilizar,

En loz ejemplos realizados, utilizamox datos que se conside-
ran tipicos para este proceseo, y los cuales los obtuvimos de la
literatura; la razén es que deseamos comparar nuestros resultados
con los que se encusntran reportados, ya que no disponenos de
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datos experimentales directos.

Tabla 4.1 Tipo de alimentacién que se puede utilizar

para simular el horno de pirdlisis.

modelo
ALTMENTACION molecular mecanistico
Etanc =1 s4i
Propanc =i si
N~butano s1 s4
Etano-Propano s1 si
N-butano-Etanc =1 no
N-butano-Propano =4 no
N-butano-Etano~Propano - si no

4.1 PIROGLISIS DE ETANO.

Los datas referentes al horne de pirdlisis que utilizamos
para la simulacidn, se encuentran en la literatura Cref. 18), y
el perfil de flujo de calor 1o obtuvimos de lta referencia (195,
Alganos de estos datos los utilizaremos en los ejemplos poste—
ricres, principalmente los datos referentes a la gecwmetria del

horno.



Datos
Alimentacién Cetanod ;18,485 mol/s/s

Temperatura de entrada al reactor : 92%.189 K

Presitn de entrada al reactor ; 2.882 atm

Relacién de vapor : 0.51 Kg vap./Kg et.
Longitud del reactor : BB, 252 m

Diametro interno ; 0.408 m

Angulo que describe el retorno : 180°

Radio del retorno : 0.193 m

Longitud de la porciones rectas : 8,838 m

Longitud de los retornos : 0.479 m

En la figura 4.1, presentamos los resultados mas importantes
en forma de grafica; el perfil de flujo de calor Q es un dato y
come podencs observar, a la entrada del reactor se requiere una
cantidad considerable de energia, mientras que a la salida se
disminuys para evitar reacciones indeseables. Este perfil origina
la curva de temperatura T, la cual tiene un comportamiento como
el que se discute en la seccidn 1.2 Ccapitulo 12,
V Lo mAs importante de esta grafica se refiere a la forma en
que cambia la cantidad de etano y stilenc a lo largo del reactor,
se cbserva una diferencia entre los resultados proporcionados por
ambos modeles C(moleculares y mecanisticosd, el modelo molecular
predice una menor conversidén de etanc y una mencr produccién de
etilenc en una regiétn que comprende el 75% de la longitud del
reactor. En una 2zona cercana a la salida del reactor, ambos

mocielos coinciden ¥y posteriormente vuelven a diferir.



Tabla 4.2 Comparacidn de los rendimtentos obtenidos por
simulacidn y datos tipicos para la pirélisis

de etano.

Rendimientos (% pesaod
a una conversidén de etano de G0
Componente MValores Modela Modelo
tipicos molecul ar mecanistico
Hz 3.58 3.87 3.74
CHae 4.2 3.17 2,83
CaHa 0.2 0. 42 0.04
CzaHe 48.2 49.3 47.934
CaHo 40.0 a8, 3% 41.3
CaHe 0.02 -- -
CaHo 1.11 0.34 0.71
CaHe 0.17 0.79 0., 003
CaHa 1.07 3.78 1.43
CaHn o.21 - 0. 027
CeHio 0.27 - 0.11
Cs+ 0. 9% - 2.38

" Valcores repeortados en la referencia (300,
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En 1a tabla 4.2 presentamas una comparacidn entre los
rendimientos (% pesod, que predicen hnhuestros modelas ¥ los
valores Lipicos, a una misma CONVersion de etano C(BO X0O.

Obser vamos que exixte una buena coincidencia para los productos
que Se encuUentran en mayor cantidad, mientras que las diferenci{as
soh mayores para los subproductos como metano, acetilenoc y propa-
no. Esto se aprecia mejor en la figura 4.2, donde comparamos los
rendimientos de alginos productos con datos experimentales; en
un rango de conversién de (O-8020 el modelo molecular predice

resultados mis desviados de los datos experimentales en compa-
racidén con el modelo mecanistico para el case de metano, (esta

diferencia Se hace mas notoria debido a la amplitud de la escala
utilizadad; mientras que para etileno e hidrégeno la diferencia

entre ambax modelos es muy psquefia.

6.2 PIRCLISIS DE PROPANO.

Para realizar este ejemplo, utilizamos un perfil de flujo de
calor que se encuenira reportado {ref, 17), los datos que camblan
respectc a los que utilizames para el ejemplo anterlor son;

Datos:

Alimentacidén Cpropanod :12.778 mol/s
Temperatura de entrada al reactor :873.15 K

Presién a la entrada del reactor :3.0 atm.

Relacidn de vapor : D.40B Kg vaprsKg prop.

Lengitud del reactor : 98 m



Como apreciamos en la figura 4.3, el perfil de fiujo de calor
es menos severo que el utilizado para la sipulacion anterior
Cpirolisiz de etanc); ademis se observa que el modelc molecular
predice una menor conversidén de propano y menor produccién de
etileno en una seccidn considerable del reactor, comparado con el
modelo mecanistico.

En la figura 4.4 podemos observar que los rendimientos que
cbtuvimos para el etileno utilizando ambos modelox, difieren mas
.en comparacién con el caso de etano, sSin embargo no se aprecia
que algino de los modelos se ajuste mesjor a conversioness menares
de 63% y en el casc de hidrégeno se observa mayor diferencia (que
se debe al camblo de escalad, enire ambos modelos y un ajuste
a los datcs experimentales ligeramente mejor para el modelco
mecanistico.

En 1a tabla 4.3 cbservamos que, en términos generales, los
rendimientos que obtuvimos por =simulacidn con los dos tipos de
modelos a una conversidén de propano de: 95%, szon parecidox a los

valores tipicos contra los cuales comparamos.
4.3 PIRCLISIS DE N-BUTANO.

Los datos que utilizamos para este ejemplo se complementan
.con los datos utilizadex para la pirolisis de etano.
Datos:
Alimentacidn Cn-butanod :10.58 mol/s.
Temperatura de entrada al reactor :873.18 X

Presion de entrada al reactor . : 3.0 atm.



Tabla 4.3 Comparacion de los rendimientos obtentdos por

simulacion y datos tipicos para la pirdlisis

de propano.

Rendimientos (% pesod
a una conversién de propanc de 90%
Componente MValores Model o Modelo
tipicos mol ecul ar mecanisty co
Ha 1.29 1.703 1.24
CHe 24.7 25, 04 24.97
CaHz 0.33 0,251 0.80
CaHa 34.5 35. 56 38.37
CaHa 4.40 3.22 1.24
CaHe 0.34 et -
CsHo 13.98 14.78 19,04
CaHs 10.0 10.17 Q.93
CeHa 2.8% 2.87 2. 389
CaHs» 1.00 O, 578 0.10
CeHio 0. 0% - 0.03
Co+ 6,78 S, 83 3.88

® Valores reportados en la referencia (38,
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Relacien de vapor : 0.7 Kg vapor/¥g n-but.

Longitud del reactor : 80.Om

En 1a tabla 4.4, apreciamos que loz rendimientos gue
chtuvimos por simulacion y los valores tipicos que se muestran
son parecidos, y en términos generales el modelo molecular
predice mejor los resultados que el mecanistico.

En la figura 4.8, para el caso de etilenc, ambos modelos
predicen practicamente lo= mismos resultados a una conversién de
n-butano menor del 80% y después difieren un poco, En el caso de
propilenc se observa una diferencia significativa a conversiones

mayores del 80%, como tambien ocurrié para el ejemplo anterior.

En la rfigura 4.3 se presenta la forma en que varia el fluja
molar para varios radicales libres y algtmos productes importan-—
tes (elana y etilenocd; la diferencia en concentracién entre las
especies moleculares y los radicales libres es significativa,
ademas estos ultimas varian apreciablemente a lo largo del
reactor y ®n especial presentan un cambioc muy brusco en una

seccion pequefia, inmediata a la entrada del reactor.

4.4 EJEMPLO CON DATOS RELACIONADOS A LA OPERACION INDUSTRIAL.

Para realizar este ejemplo, obtuvimos algtnos datos generales
de disefic para los hornos de pirélisis industriales que se loca-
lizan en las fntalaciones de Pemex. Desafortunadamente nc tuvimos
accesa a datas de operacion reales Cactuales), y los datos para

sa



Tabla 4.4

Comparacidén de los rendimientos obtenidos por

=imulacidn y datos tipicos para la pirslisis

de

n-butano,

Rendimientos (%% pesod

a una conversion de n-butano de 95%

Componente »Valores Model o Modelo
tipicos molecul ar mecanistico

Hz2 1.00 0.97 0. 99
CHae 21.80 21.19 20.07
CaHa 0. 40 .38 0.88
CzHe 33,80 39. 03 38,74
CaHo 3.10 4.3 3.00
CaHe 0, S5 - -
CaHe 1®.40 10. 42 19.97
CaHs 0.18 0. 47 0.043
CeHe 3. 40 1.84 2.39
CaHs 1.70 1.90 0.047
CaHso 5.00 =, 85 8,27
Cs+ 8.70 7.88 9. 8D

" Yalores reportados en la referencia C30).
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el horhno fueron incompleteos, por 1o cual resultd necesario
utilizar alganos datos similares al ejemplo de la pirélisis de

etano.

Datos:
Composicién a la entrada del reactor Cen fraccion mold:
Metanc: 0.02
Etano : 0.894

Propano: 0,04

Temperatura a la salida del reactor : 1106,0 K

Presién a la salida del reactor 1 2.0 atm.

Relaclén de vapor : 0.4 Kg vaporsKg alim,
Longitud del reactor : BO.Om

En exte ejenplo no disponemos de la temperatura y presién a
la entrada del! reactor, en su lugar tenemos las condiciocnes de
salida, debido a esto fué necesaric modificar un peco nuestrao
algoritmo de cilculc, esta modificacidon consistid en suponer
candicicnes de entrada hasta que ios valores de salida se
ajustaran a los datas de disefia,

Lox modelos para realizar la simulacion son los mismos que
utilizamos para la pirolisis de etano, se podria pensar a causa
de la composiciédn de la alimentaciédn, que deberiamas utilizar un
modelo para la mnezcla etano-propano, sin embargoe comprobames que
estos modelos funcionan bien sSlo para cargas con una composicién
rica en propano.

lLos resultados que obtuvimos con ambos modeiocs (molecular vy
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mecanistico)

en % mol, se presentan en la tabla 4.5,

como en los

ejemplos anteriores observamos buena coinctdencia en los produc-—

tos mas importantes,

en los subproductos.

Tabla 4.5 PResultados obtenidos por simulacion,

mientras

y datos de

diseffio para la compogicidén de productos en el

ejemplc de la seceidn 4.4.

que las diferencias se notan mas

COMPOSTICION % MOL

Componente Datos de Simulacioén Simulacidn

disefio M. molecular M. mecanistico
Haz 32,86 34.36 34.04
CHe 8. 20 S. 06 4.83
CaHz 0. 20 0.28 0.046
C2He 31.98 31.23 31.08
Cz2He 24.33 24.82 28.54
CaHo
CaHe 1.16 3.12 2.98
CeHo
1-CeHe 0.70 1.33 0.507%
Cs+ 0. 59 - Q.607
T de se
entrada desconoce ©39.7 K
P de se
entrada desconoce 2.89 atm.

®# incluye al n~butanc

63



CONCLUSIONES

El programa por computadora desarrolladoe en esta teésis,
realiza la simulaciédn del horno de pirélisis, utilizande cargas
con diferentes composiciones Chidrocarburos ligeros). Ademas
tenemos la opcién de utilizar tanto modelos moleculares como
mecanisticos.

Con los ojemplos realizados en el capituleo 4, nos fué posible
camprobar la validez de nuestros modeleos matematicos, En términos
generales los modelos empleados producen resultados satisfacto-
rics para los objetivos propuestos.

Comparande los modelos moleculares y mecanisticos., no fué
posible establecer una superioridad absoluta para algéno de estos
modelos. Para el caso de etano, propano y n-butano; ambos tipos
de modelos predicen buenos resultados en las condiciones de
operacién tipicas (que son las cendicicnes de operacién usuales
para los hornos de pirolisis industriales). Las desviaciones mas
notorias se presentan para los productos que sSe encuentran en
mencr proporcitdn, come oS el caso del acetileno.

Las modelos moleculares permiten la simulacién con un tiempo
de cilculo menor que los modelos mecanisticos, y los resultados
son satisfactorios en condiclones de coperacldn tipicas para el
proceso de pirolisis,

Los modelos mecanisticos se comportan mejor en un rango mis
amplia de c.cnvorslon's de la alimentacién, aunque para algtnos
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productos son mencs precisos a las conversiones de interés. Fuera
de las condicicnes usuales de operacién, debemos esperar un mejor
comportamiento de este tipo de modelos.

No fué posible determinar su capacidad de extrapolacidn,
debido a la falta de datos experimentales contra los cuales
comparar. E! hecho de utilizar un modelo cinético mas realista
nos permite supcner que el comportamiento de este tipo de modelo
Cen las graficas donde presentames los perfiles a lo large del
reactarl, se aproximan mis al fendémeno que realmente ocurre.

Una ventaja adicional que nos proporcionan los modelos
mecanisticos Cprincipalmente para el caso de la pirédlisis de eta-
nold, es que incluye una distribucidén de efluentes mis completa;
esto serd importante cuando se realice la simulacién de la planta
de etileno, ya que se necesita una composicién detallada de todos
los productos que entran a la secclén de fraccionamiento.

Como demostramos en el ejemplo de la seccisn 4.4 Ccapitulo 42
nuestro modelo” matemitico puede utilizarse para simalar la
operacion de hornos de pirédlisis reales; también es posible
predecir los efectcs ocasionados por el cambic en algina de las
variables de operaciédn y as! determinar las condiciones mas

favorables para la operacién industrial del horno.
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1

Tabla 3.1 Reacciones y especies que participan

en cada esquema de reaccidn.

ESPECIES
COoOMP MOLECULARES RADICALES REACCIONES NO,

E Hz,CHe,C2H2,C2He, H-,CHs-,CzHs-, 1,3,4,10,12,13,23,

t C2Ha,C3He, CaHe, C2Hs: ,CaHs -, 24,41 ,61-65,67.68,

a Ca+,1-CeHo, 1-C3aHv+,CeH?*, 71,72,78-82,84,86,

n n-CeH1o 1-CeHo+,CsHi1+ 80,05-98,101-104,

-} 108,108,111~114,
117,119-122,128,
128,130,131

P Ha2,CHe,C2H2,C2He, H',CHa3-,Cz2Ha-, 1.2,10,12~17,23-

r CaHa,CaHe, CaHe, C2Hs: ,CaHs -, 28,34 ~-36, 41 -44,50,

-] Ceta,1-CeHe ,Cs+, 1-CaH7+,2~CaHv- 51.61-68,71-74,

P n-C4H1o CeH7-.1-CeHo:, 78-82, B4-87,

a 2~CaHe- ,CsHas - 90,93,95-1086,108,

n 109,111-117

o 119-128,130,131
1,3.4,10,12-17,20,

n— 21.,23-28,31,32, 34,

B figual que igual que 38,39.41,42,45.47.

o 48,53,5¢4,58,59,

N propano propanc 61-68,71-74,78~-82,

a 84-87,00,02,95-106

n 108,108,111 -117,

o 119-123,126-128,
130,131

. 5,10-14,17-19,22~

I Hz ,CHe,C2H2,C2H¢, H-,CHaz-,C2Ha., 25,28-30,33,34,37,

s CzHa,CaHe,CaHe, Ca2Hs- ,1-CaHz., 40,42,486,49,52,85-

° CaHe ,CeHs,1-CeHe, 2-CsH7-,CeH7-, 57,80-64,86-70,73-

b 2~C4He, { ~Cq¢Hto, metil-alilo, 80,81 -95,87~-qag,

u Cs+ 2~CeHo-, 101-107,109-114,

L 1-CeHo: ,CsHaa - 117-120,125,127-
131

a

n

o

Fuente: referencia (10D,




Tabla 3.2 Modelo cingticoe mecantstico para la pirdlisis

de hidrocarburos ligeros.

A EA

No, Reacclsén Ci/s) o Kcal~smol
CL/mol s)
1. C2Hs —s» Z2CHs - 4.0 E18 B87.5
2. CaHe «—» CaHs' + CHa 2.0 E18 84.5
3. n~CeHio —s 2C2Hs5- 1.5 E18 82.1
4. n-CeHio — 1-CaH?- + CHa- 6.0 E18 85. 4
S, 1-CeHto —» 2-CaHe- + CHa- 2.0 E186 ez2.0
6. 2C2He —— Ca2Ha- + CaHs: 9.0 E13 685, 0
7. CaHs —-» C2H3a- + CHa- B.0 E17 95. 0
8, CaHs —» CaHs + H- 3.5 E18 86.0
S, 2C3Ha —— 1~CaH?+- + CaHs: 3.5 E11 51.0
10, 1-CeHs ——s CaHs:- + CHs- 8.0 E16 74.0
1. 2-CeHe —s CaHs- + CHa- 2.0 E16 71.3
12, CzHe + H- ~—» CzHa- + Hz2 8.0 ECB 4.0
13. CzHa + H- ~—» CaHs: + H2 1.0 E11 9.7
14. CaHes + H* — CaHs* + H2 2.8 EOS 1.1
15, CaHe + H+ — 1-CaH7' + H2 1.0 Ei1 Q.7
18. CaHe + H- —» 2-CaH2- + H2 9.0 E10 8.3
17, 1-CeHs + H- —— CeH?7* + H2 5.0 E10 3.9 -
18, 2-CeHe + H- -—+ CeH7z- + Hz 5.0 E10 3.8
19. i-CeHs + H: — metil-alilo + Hz 3.0 E10 3.8
20, n~CeHio + H: ~—» 1-CeHo- + H2z 1.5 E11 9.7
21. 1-CeHi1o + H: —» 2-CeHo: + H2 8.0 E10 8.4
22, i~CeHto + H: ~—+ i~CeHe + H2 1.0 E11 8.4
23. Cz2He + CHa: —— CzHa- + CHe 1.0 E10 13.0
24. CaHs + CHo: —— CaHs: + CHe 3.9 E11 18.5
25. CaHe + CHs+ —s CaHs- + CHe 2.0 EO9 1z2.2
Fuente: Referencia (103,

Constantes para la
ecuacidn de Arrhenius:

A= Factor de frecuencia.
EA= Energia de activacioén.




Tabla 3.2 Continuacidn.

EA

No. Reaccion Kcal “mol
(L/m:l s2

26. C3He + CHa: —s 1-CaHv+ + CHe 3.4 E10 11.8
27. <CaHe + CHa: -—+ 2-CaH?: + CHe 4.0 EQ9 10.0
28, 1-CeHe + CHa: —s CaHz: + CHe 1.0 EO8B 7.3
2g. 2-CeHm + CHa: ——» CaH?: + CHe 1.0 EOB 8.2
30. i-CeH® + CH3- —» metil-alilo + CHe 3.0 E0B 7.3
31. n-CeHio +CHa: —- 1-CaHo- + CHas 3.5 E10 11.86
32, n-Cs4Hio + CHa' -— 2-CeHp- + CHe 3.5 E0Q 2.8
33, 1-CeHio + CHa- —— 1-CuHp + CHe 9.5 £09 8.0
34. CaHo + C2Ha* ~— CaHs- + CzHe 3.0 E09 14.5
35, CaHe + CzHa: —— 1-CaH7- + CzHe 3.0 E0g9 18.8
36. CsHe + CHa: —— 2-CaH7?+ + Cz2He 1.0 E09 16.2
37. i—CeHe + CzHa- —— metil-alilo + CzHa 1.0 E09 13.0
38. n-CeHio + C2Ha- —s 1-CeHpo- + CzHe 1.0 EOO 18.0
39. n-CeHio + C2Ha: —- 1-CeHe- + CzHe 8.0 EOB 16.8
40. 1+-CeHio + CaHa- —s i-CaHo+ + CzHe 1.0 EOQ 16.8
41. CzHs + C2Hs- —» CHa: + Cale 3.0 EOS 19.0
42, C3He + CzHs* —» Cals: + CzHe 1.0 EOB Q.2
43. CzHs + C2Hs: —s 1-CaH7?- + CzHes 1.2 E09 12.8
44. CaHe + C2Hs:' -——s 2-CaH7- + CzHe 8.0 E08 10.4
45. 1-C4Hs + CzHs- — CaH7- + CzHs 2.0 €08 8.3
46. (=CeHe + C2Hs: —» matil-alile + C2Hs 6.0 EO7 8.3
47. n-CeHio + C2Hs- —» 1-C«Ho: + CzHs 2.0 E09 12.6
48, n-CeHio + CaHs- — 2-CeHe: + CzHs 4.5 EOB 10. 4
49. i1i-CeH1io + C2H3+ — i-CeHe* + CzHe 1.5 Eog 10.4
S0. CsHe + CaHe: ~—s 1~CaH?:- + CaHs 1.0 EO9 i8.8
S1. CaHe +CaHs: —» 2-CaH7?: + CaHs 8.0 E08B i6.2
S2. i-CeHa + CaHs: — metil-alilo + CaHe 2.0 EOB 13.5
83, n-CeHio + CalHs: — 1-CeHo: + CaHs 4.0 EOB 18.8
84, n-CeHso + CaHs- —s 2-CeHe- + CaHe 8,0 E08 16.8




Tabla 3.2 Continuacién.

74

A EA
No. Reaccion C1r8) Keal smol
CL/mZJ. s>

88. 1-CeHio + CaHs- -— i~CeHe: + CaHe 1.0 EOB 18.0
568. CaHe + 1-CaH?' —+ CaHs- + CaHe 1.0 EOB 8.2

57. CaHe + 2-CaH7: ——» CaHs:- + CaHe 1.0 EOB 10.2
58. n-CaHio + 1~C3aH?: —s 2~CaHo: + CaHe 2.0 EOB 10.4
59. n-CeHio + 2-CaH?+ — 2-C4Ho+ + CaHe 2.0 Eo8B 12.6
80. 1-CeHio + 2-CaH7- —» 1-CéHo- + CaHe 1.0 EO8B 13.4
61, CzHa: —» CaHz + H- 2.0 Eo9 31.5
62. CaHs: —— CaHe + H- 3.2 E13 40.0
63. CaHs: —~—s CaHz + CHa- 3.0 E10 36.2
64. 1-CaH7+ —— Cz2He¢ + CHs- 4.0 E13 32.86
65. 1-CaH?+ —— CaHs + H- 2.0 E13 38.4
66. 2-CaH7- —s CaHe + H- 2,0 E13 38.7
87. CaH?+ —» CaHo + H- 1.2 E14 49.3
68. CeH?  —» CzHe¢ + CzHa- 1.0 E11 37.0
89. metil-alilo ~—» CaHe + CH3- 1.0 E13 2.6
70.. metil-alile —s C2Ha + Cz2Ha: 1.0 E12 28.0
71. 1-CeHe: —s C2He + CzHs- 1.6 E12 28.0
72. 1-CeHp: —» 1-CaHe + H- 1.0 E13 36.6
73. 2-CeHp: — CaHo + CHa- 2.5 E13 3.9
74. 2-CeHp: ——  1-CeHe + H- 2.0 E13 39.8
75. i-CaHp: — i-CuHs + H. ‘3.3 E14 38,0
76, i-CeHo: ——s CaHe + CHa- 8.0 E13 33.0
77. i~CeHo: —s 2-Ca4Ho + H- 4.0 E13 36.6
78. CsHisr ——s CsHio + H- 5.0 E13 36.6
79. CsHit* —s 1-CeHe + CHa- 3.8 E13 31.9
80. CsHi1+ —» C2He + 1-CaH7: 4.0 E12 28.7
81. CzHz + H- — Caz2Ha- 4.0 E10 1.3

2. C2He + H- — CaHs- 1.0 E10 1.5

83. CaHe + H: ~ CaHs- 1.0 E10 1.9




Tabla 3.2 Continuacidn,

A EA

No Reaccidn C1rssd Kecalsmol
CL/:ol s2

B4. CaHo +H- —s 1-CaH7- 1.0 E10 2.9
85. CaHs + H' ——> 2-CaH7- 1.0 E10 1.5
88. Ce4Ho + H- —s CeH?- 4.0 E10 1.3
87. 1-CeHo + H- —+ 2-CeHsp- 1.0 E10 1.2
88, 2-CeHe + H- ——» 2~CuHo- 6.3 E0g 1.2
89, i-CeHa + H- — ~CeHo- 1.0 E10 1.2
Q0. C2He + CHa- -—s 1-CaH7- 2.0 EoB 7.9
[=) 0% CaHe + CHa- -—» metil-alilo 1.5 EO8 7.4
Q2. CaHo + CHar —— 2-CuHso- 3.2 Eo8 7.4
93, CaHo + CHs- —— 1—CeHo: 3.2 EO8 g.1
4. 1-CeHs + CHa- —s CsHia- 1.0 EO8 7.2
a5. CzHe + CzHa:- -—» CzH7: 5.0 EO7 7.0
Q6. C2He + C2Hs: ——» 1-CeHo- 1.5 EO7 7.8
Q7. CaHe + Ca2Hs- —» CsH11* 1.3 EO7 7.8
98, C2He + 1-CaH7: — CsHi1- 2.0 EO7 7.4
g9. Cz2He + 2-CaH7- —s CsHas- 1.3 EO7 8.9
100, 1-CeHo: —+s 2-CeHo- 5.2 El4 41.0
101. CzHa- + H- -—s CzHe 1.0 E10 (o]
102. Cz2Hs: + H: ——s C2Hao 4.0 E10 [a}
103. CaHs: + H- —— CaHeo 2.0 E10 o]
104. 1-CaH». .+ H- —— CalHe 1.0 E10 [}
108. 2-CaH7?- + H: ~—+ CaHs 1.0 E10 [o}
106. CeH?: + H- —=» 1-CeHn 2.0 E10 (o}
107. metil-alilo + H' —— i-CeHs 2.0 E10 (o]
108. 1-CeHo- + H: ——+ n-CeHio 1.0 E10 (o]
109. 2-CaHo- + H- —> n-CeHio 1.0 Ef0 o
110, i-CeHp: + H- —> i-CeHio 1.0 E10 [¢)
111, CsHi1g- + H* -—+ CsHiaz 1.0 E10 o
112. CHa+ + CHa: ~—» CaHe 1.3 E10 (o}
113, C2Hs- + CHa: -—— CaHe 3.2 EQ9 (o]




Tabla 3.2 Continuvacidn.

A EA

No. Reaccion <1-8)> Keal “mol

)
{Lsmol s)

114, CaHs- + CHa: —— 1~CsHs 3.2 Eog o
115, 1-CsH7- + CHa* —s CaHio 3.2 EOQ o
118, 2-CaH?- + CHs- —s n—-CdHio 3.2 EOS o
117, CeH7- + CH3- ——s Cs= 3.2 Eog o
118, metil-alilo + CHa- —s C3~ 3.2 E0g )
119, Cz2Ha: + Cz2Hp+ — CdaHo 1,3 £10 [e]
120. CeH7+ + CzH3- ——s Cs5° 1.3 E10 o
121, CzHs - + Ci2Hs: - n-CeHio 4.0 EOB o
122. C2Hs: + C2Hs: —s C2Ha4 + CzHe 5.0 EO7 o}
123, CaHs + CzHs: —» Gs° 3.2 E09 o
124. 1-CaHiz- + CaHs: — Cs~ 8.0 E08 o
125. 2-CaH7+ + CzHs- — Cs” 8.0 EO8 o
128, CeH?+ + CaHs- —s Cs” 3.2 Eog )
127, CaHs: + CaMs: —s Cs* 3.2 £09 o
128, CeH7+ + GsHs- — G5 1.3 E10 0
129. metil-alilo + CaHs- —» Cs 1.3 E10 o
130. CeH7- + CeH7z+ —~— Cs ' 3.2 Eog o
13t Ca2Hz —» 2 C + Ha2 5.0 E12 62.0
132, C2H4 + H2 —+ CzHe 9.2 E08 32.8
133, CaHs + CeHs —» Cs* 3,0 EO7 27.5
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L e Ly Ty L Y YY)
PROGRAMA FRINCIPAL PARA LA STMULACION DEL HORNO DE PIROLEISIS »
DE LA PLANTA DE ETILENG »

-

LR g e Y e e R Ry s T

A CONTINUATGION SE LISTAN ALOUNAS DE LAS SUBRUTINAS GUE
REQUIERE EL PROGRAMA, EL METODO MATEMATICO NO SE INCLUYE
DEBIDG A QUE €S EXTENSD, PERO FUEDE ENCONTRARSE EN LA
SIGUIENTE REFERENCIA:

HINDMARSEH A. C.
"GEARY CORDINARY DIFFERENTIAL EQUATION SYSTEM
SOLVER™

LAWRENCE L IVERMGRE LABORATORY REPUORT.
UCID-300061, REV. 2, {974.

LI B BN A BN B U BR BN AR BE 2N IR BN 3

E L R B N B B AL B A A

Py Ry Ry ey T Ty Yy
NOTACTON:

Xii1)»= VECTOR DE VARIAELES DEPENDIENTES

DLT= LONGITUD DEL REACTOR (m>

DT= DIAMETRO INTERNG DEt REACTOR €m)

FD= FACTOR DE DILUCION (KGO vapor/KGO Hidroc)

ANG= ANGULC GUE DESCRIBE £l RETORNS (grados)

RE= LONGITUD DE {03 RETORNOS (m)»

MECA= TIFO DE MODELOQ CINETICO A UTILIZAR

JGZa PERFIL DE FLUJO DE CALOR RIUE SE UTILIZA
(1~ PARA ETANCY Z- FARA FROPANOD)

NUMERDO IDENTIFICADOR PARA CADA COMPONENTE:

L3N N B R NE NN NS NN R NN BN BE N BN BN BN RN N RN NS B
LI B DN IR BE BN BE BV BE BN BN BN BN B B BE WK BN AR B J

1.- H2 B.— CdH&
Z.- CHa Fem 1-CHE
3.~ C2HZ 10.~ N-CdHIQ
$.— CTHY 11.- CO+
.- CzH6

He= CT3IHE

7.~ C3HS

BRR RN RN RN R AR R AR R R AR R R R RN RN R R AR AR R R RN RN NS AR AR ERRERRRRR RN
DOUBLE FREGISION Z,X,DT,AT,ANG,RE,FHZ0,DLONG,DLT FD,
{ DLREC,DLRET,FHC,PMP, PM, CMM
CHARACTER NAME®13,FORMUS 13, MEZCLASSDO
DIMENSION Z(17),X(17) NAMEC1S) [FORMUCLS) MEZCLACT) , IDZC10)
1 ,ID4C13),IDSC16), IDN(T) ,PHCLS) -
COMMON DT, AT ,ANG ,RE, FH20,MECA , DLONG , IFASE
COMMON /QFER/ JGZ
DATA NAME /' HIDROGENO', 'METAND', *ACETILENG' . 'E£TILEND',
1 VETANG','PROPILENQY, 'RROPANDY, YBUTADIEND® , ' 1~-BUTENQ!,
Z IN~EUTANG', "FESADOS' , ' PROPADIENG' , ' Z~BUTENQY , ' ISOEUTILENG ',
3 VISOBUTARGY /
DATA FORMU /%85~ H2', 25— CHA',133— C2HZ','d>— CZHA', 'S)— C2HeY,
1 163— GOHG','73— CIHB','@)— CdHE' , 193~ 1-CaHE, '10)— N-CdH1aY,



«o

40

2 A= T, 2y~ CTHA AT~ Z-CAHSY T idy - T-CdHsT,

3 115y - I-QdHLOY /

DATA MEZICLA /'1)~ ETANOY, '2)- PROPANDY , tZ)— N-BUTANG?,

1 'd)- ISOBUTANGS "SH=— ETANO=PRGPAND® , 2g3~ N=BUTANO~ISOBUTAND'
2 7))~ N-BUTANO-ETAND', *&)- N-BUTANO-FPROPANG?

2 ¥y~ N-BUTANO-ETANI-PROPANDY £

DATA 102 /1,4,3,4,5,6,7,8,9,114/

DATA IDd /1,2,3,4,3,6,7,8,11,12, 13, 14,15/

DATA ID% /1.2.3,4.5.6,7.
DATA 1DH /30,4x, 41 3,15,1
DATA FM /2.06,16.043,28
1 S6.103,%55%.

PHE=0.0
IFASE=G
WRETE (v w !

LGT7 4205, dd .09 ,Bd .0
S, 103, SE. Ly

1 1
WRITE(# ., 5)

FORMATS 10X, ' FRQGRAMA FPARA LA STHMULACION DEL REACTOR DE PIROLISIS'

15
WRITEC#,#)!

l 1
WRITE(#,20)

FORMAT (ISR, 'ELEGIR EL MODELO ADECLADO /777>
DO To 1=,

WRITE(*,.#) MEZCLACT)
WRITE(®,#) TGPCIONS?Y
READC# %) MECA
WRITE«»,#) TIP3 DE MECANISMOD :
WRITE(»,%) "1.—- MOLECULAR !
WRITEC*,#) '2.- RADICALES !
WRITEC# %) 'QFCIONS ¢
READC»,») HTIPD
N=1DN(MECA)
WRITE(®2,d40)

FORMAT (40X, "COMPOSICION A LA ENTRADA DEL REACTOR = './/)
DO &0 I=1,H-2

IF(MECA .EQ. 1> GO TO S0

IF(MECA .E2. 3y GO TQ 5¢

IF(MECA «GE. 6) GO Ta 50

IF(MECA .E@. @» J=ID2(D)

IFCHMECA -Em. 4> 3=1Dd(1)

IF{MECA .E0. S5 J=IDS(1)

WRITE(* %) FOFMUCI) NAMECT), *2*

READC*  2) X(I)

CHMM=FM(D)

GO TO &G

WRITEC#,#) FORMUCT) NAMECT), "2"
READC= %) %<1y
GMM=PMCI)

PMP=PPIP+X (1) #CHM
WRITEC# 80

FORMAT (X, 'FLUJO TOTAL DE HIDROCAREBUROS (MOL/S) =',/)
READ(#®,%) FHC
WRITE(%*,+) 'TEMPERATURA DE ENTRADA= ¢




READ(®, %) X{N-13

WRITE(#,#) '"FRESION DE ENTRADA = !

READ(»,») XN}

WRITEC#,#5 '"FACTOR DE DILUCION (kg HIG/Hg Aldmd
READ(»,»3 FD

WRITE(®,{0G)

100 FORMATC1GX, ' DATOS DEL REACTOR ',//)
WRITE¢®,») 'LONGITUD TOTAL DEL REAGTOR (my =°
READ(#,#) DLT
WRITEC#,#) 'DIAMETRO INTERNGQ (m> =
READ(a,ws DT
WRITE(=,%) 'ANGULO GUE DESCRIDBE EL RETORND = !
READ(#»,®)> ANG
WRITE(#,s) 'RADIO DEL RETORND= *

READ(Ce, ) RE

WRITE(#,#) 'LONGITUD DE tAS PORCIONES RECUTAS= *
READ(»,®3 DLREC

WRITEC®,») "LONGITUD DE LOS RETORNOS= !
READ(»,») DLRET

WRITE(#,%) 'FEPFIL DE FLUX ¢ 1. ET, IZ. PFROP >°
READ(» =) JGZ

AT=3.1d1Cn(DTwe2.57dn

DU 120 [=1 N0

120 ZCI=X(1r*FHC

Z(N-1)=X(N=1)

Zip)=X(N)

FHZO=(FD#PMP#FHC) /132,02
DLONG=(C(DLT~DLRET»/ ¢« DLREC+DLRET)~1.0)#DLRET3/DLT
CALL MOLECULAR(N,Z,DLT)

IFCMTIPG .€Q. 1) GO T 200

CALL RADICAL(Z,DLT)

200 CONT INUE
WRITE(#,%) ' PROBLEMA TERMINADO

END
L L Ty T nrese
- SUBRUTINA QUE HMANEJA LOS MODELGS MOLECULARES »

LA S X R RS X R R R AR RS XS 222 SRS 22222 2222222222 22 3
SUBROUTINE MOLECULAR(N,Z,DLT)

DOUBLE FREGISION YO, T0,HO,TOUT,EFS,Z,DLT,DT,AT ,ANG ,RE, FHZO,

1 DLORG

DIMENSION YO(172,Z¢(N>

COMMON DT ,AT,ANGREB, FH2G,MECA, DLONG, IFASE

WRITE(s,#)? MODELG MOLECULAR #s#ssssnse?

DG 19
10 Yo <




N
P2

&

CALL PERFTR(KC ,MOID,TO,YO(N=1) 4 YOCN))
CALL DRIVE(N, T, HG,¥0, TOUT ,EPS, MF, INDEX)
WRITEC# %) 2=, TOUT
WRITEC» 215 4O
FORMATC(S(X ,IFD12-5))
KT=KC+1
CALL PERFTF(KC ,MOD, TOUT, YOCN=1),Y3(N))
IFCINDEX -E@e G ) GO T 40
WRITE (%,30) INDEX
FORMATC( 10X, "RETORND ERRONEQ CON INDEX= *,I130
GO TO &0
IFCCCDLT=TAUT) -LT. 1.00) SAND- ((DLT-TOUT) .GT. ©.01)) THEN,
TOUT=TOUT+(DLT-TOWLIT)
GO0 TGO 20
ELGE
TOUT=TOUT+1.0
ENDIF
IFCTQUT €. DLT) QO T4 20
CONT THLEE
RETLIKN
END

EAI TR R T Ty g e R R ey s Y e T RS AN YT STy T Y LY

»

SUBRUTINA OUE MAMEJA LOS MODELOS MECANISTICOS

»

LT T T Y R Y T N Y L

1a

SUBRGUTINE RADICAL «Z,DL7)
DOUBLE FRECISION Z,¥0,DLT.DT,AT,ANG,RR,FHEG, DLONG,TCG,HO,
{ TOUT,EPS
DIMENSION Y0285, 2Ci7) NZCS) (NHIS) JNL1CD) JNT(S)
COMMON DT,AT ,ANG, RE, FHZO,MECA,DLONG, IFASE
DATA NM /11,411 ,48,484/
DATA Nt /&,10,11,4 1as
DATA NT /720,22,82,25,22/
WRITEC# ,#) ' scunsssnanes MECANISMO BASADD EN RADICALES s#sssssswe?
N=NT (MECA)
IFASE=Z

=1 N1 EMECA)
YOCI)=2(1)
IF(MECA .EQ. 1) THEN

GO TO 200

ELSE

ENDIF

IFCMECA EG. 2) THEN
YOCI0H=0.0
YOC115=2¢10)

GO TO 200

ELSE

ENDIF

IF¢ MECA .EU. 4¢3 THEN
YOL{PY=0.0
YOCL05=2¢3>
YOC115=2{10)




30

19

YOC12Z=Z(11)
YO(I3)=2(12)
YO(1d7=2(13)
GO TG 200
ELSE
ENDIF
IF(MECA .EG- &) THEN
YOQ14r=0.0
YO(11)=2C10)
Qo TO 200
ELSE
ENDIF
CONT INUE
DG 140 J=(NM(MECAS +1) 4N
YOcd5=040
TQ=0.11
<OGOO00000

E£FS5=0.0001
TOUT=1.0
INDEX=1
CALL DRIVE(N,TO,HO,vO, TOUT,EFS,MF, INDEX)
WRITE(®,8) 2= TOUT
WRITE(#,213 YO
FORMAT(S(XtPD12.53)
IFCINDEX -EG. <G> GO TO 40
WRITE(®»,3G) INDEX
FORMAT <&X, 'RETORNG ERRONEC COM INDEX=',13)
GO TG &0
IFCCCDLT=TOUTS «LT. 1.0% «AND. (DLY-TOUT) .GT. ©.0135
TOUT=TOUT+(DLT-TOUT)
GO TO 20
ELSE
TOUT=TOUT+1 .0
ENDIF
IF(TOUT «LE. DLT) GG FTO ZQ
CTONT ITRUE
RETURN
END

- A L2221

THEN

SURRUTINA PARA EVALUAR LAS DERIVADAS

*

SUBROUTINE DIFFUNC(N,T,Y,YDOT)
DOUBLE FRECISION DT, AT ANG,REFHZ0,DLONG,T,Y,YDOT
DIMENSION Y(NJ,YDOT(N)
COMMON DT AT JANG ,RB, FH20, MECA , DLONG, IFASE
IF(IFASE .Eflte 23 GO TO 100
IFCMECA +EG. 1) CALL METACN,T,Y,¥YDOT)
IF(MECA .EQ. Z) CALL MPROP(N,T,Y,YDOT)
IF(MECA .EG. 3) CALL MNEUT(N,T,Y,YDOT)
IF(MECA .EQ. 4) CALL MISQBC(N,T,Y,YDOT)

- IF(MECA .EQ- 5% CALL METPRO(N,T,Y,VYDOT)
IF(MECA .EQ. 6) CALL MREIBC(N,T,Y,YDOT)
IF(HECA .EG. 7) CALL MNEETA(N,T,Y,YDGT)



1

O¢

IF(MECA .Eq. @3 CALL PINBETPR(N,T,'r,¥YDUT)
IFCMECA +EG. 93 CALL MNBETRR(N,T,v,vyDOT)
g TG OO0

CONTINUE
IFCMECA CEG. §) CALL RETA(N,T,Y.,¥DOT:
IF(MECA ¥ 2y CALL FPRIJPON, T, ,vDOT)
TF(MECGA EGie 32 CALL FNBUT(N,T,¥, yDOTH
IFCMECA Evr. 45 CALL RISOEN,T,7, DOTH
IFC(HMECA JEfQ. S) CALL FPROF(N,T,¥, vy}
CONTTHLIE
RETURN
END

R Ly e s e I S R e Y T

-

SUERUTINA PARA CALCLLAR LAS FHOPIEDADES FISICOUUIMICAS

»
-

L Ry R R e e Y Y Y N

SUBRROUTINE FTERMOC(N, Y (HTOT (DHF (I FRIC, Gy

DOUBLE PRECISION v HTGT MU, TRIC, G 0T (AT, ANDRR L FH2D, CP, DHF,

$ VIS DENFTREY,FOX ST OHFOACP  FM, TC RO BCP ,CCP (DCP, X, V,

dOPMHIO, TCHZO, PUHID DRI AR, 20, CHEC  DHIZO T F ( XHEOD, TR0,
S VHZO,DLONG

DIMENSION YN CPCLSy DHFCL
1 ACP{1T)  BOPCESy 0P 1% [
2 IDDCLG)
COMMON DT

£

WFRCUS  TO 1%, PECTS) JDHF O S),
(1E>,X1lﬁs,v(la».lD~\lua.104<!3)

»

WHECA(DLONG, TFASBE
DATAHA FMHL DTH‘H,,‘H 10y B0

1 &47.4,218 n.U-UdﬁQJD (K}
DATA PM /L-ulm.lo qu,Lr-l
1 e 052 GE UTC
DATA TC /23,2
1 d425.2,d6%.7,375
DATA PU /712.380,45.
{ 3T.2,45.%,40.5,
DATA DHFD 100

DAT& ACP /n.v‘k B 750,520,
f =0 Zd0,0.548 1 .nl&, 2.d
DATA BOF /-0.045760
4 44124D-02, S 71D-02, 7
2 10,350 -02,4.673D-02, 8. !
DATA CCF /70.035630-03,0.3030D0-05 ,~1 . 5LYD-0%
1 ~1.330D-0%, FOD=05, -3, 755D-035, 5. S@2D
Z =4 3B0D~05, ~5.36ID~05, -2 761 D~05, ~0 .4l
I -5.a%5D-05/
DATA DCF /=0.20759D-
1 T.EEOD~-0%, 7 - SEOD~O%
z b-dsdD—Oq.O-uu777db~Ob
DATA IDZ 71,243 0d D40, 7 &%, 117
DATA IDd /1,2,3,d4,%,6,7,4 ,11 12,13, 1d, 15/
DATA IDS /1,2.3.4,5.6,7,8,%,11/

T=Y(N~1}

P=Y (N
IF (MECA .E@. § > GO 7O S0
1F (MECA EQ. 3 > GO T3 50

- FRID-O5,
N q-llUDuuu.
~0d 4 QW QAT TD-05

~z H30D~0% ,d . 3EF0~0%,d .. 22OD~0F , 1 . 740007,
Z4D=-0%, 1._.u7|)-u4 AOD=00Y, 1(). 10D=0%,
«630D-07 11+ 32D-03/




IF- ¢MECA JGE. & 3 GO T 50
DO 10 Is)  HN-Z
IfF (MECA .EG. 2% J=IDX(i>
IF (MECA .Ew. 45 J=IDd¢1>
IF {MECA .ECG. %) J=IDS¢I»
PM{15=PFMcd)
TCOI)=TCCas
PCCI=PC(d)
DHFOCT )=DHFOCI
ACP¢ 1 )3=ACP
BCP¢I3=BCFR{J)

COPC T H=COP¢d
DOFCIH>=DCR ()
10 CONTINUE
S CONTINUE

HTOT=0.0
FT=0.¢

«
CALCLILG DE LA FRAGCTON MGL
DG &0 I={ ,N-2
&0 FT=FT+¥ 1)
FT=F T+FiH20
DG 70 J=1 ,H-2

I

70 X(I =¥ CI2/FT
XHQO=FHZO/FT
DU 30 K=f (N-Z

O MM=MM4A CPHMOK) #X (D))

MH=MM+{ PMHZO® XH2Z0 >
GSCFTeMM)Y/ (AT H1Q00.0)
DEN=P#MM/ (O 0SZ*T>
DU a0 1=t .N-2
CPCI)=ACRVIDHBCR(I)#T+COP (T ) wTHu2o+DOP (L) #Tae,
DHF CI»=DHFO(I 3+ ACF (I *( ST FBCP L) # (T a SHRATERZ Y /2
1 +CCPCIO#(THal. =293, 159 3. ) /T +DOPCT I (THHG . =298 L T¥ud s ) /d ) /
SIR10 Y
100 CONT INUE
CPHZO=AHZO+BHZO& THCHIZO%T %2 , +DHZO# T %3 .
DO 1&g J={ ,N-Z :
Y= (DEXPC (=0 1 205+0. 1384« LLAGCT/TCCII 25 /0. 25 5%
1 (7 7ORPMCI) # R0 . GRPCCI) # R (2. /T aTTCIIRR(—1./600)
120 CONTINUE
YHZO=(DEXP( (=0« { 20&+0 . AT0d*DLOGCT/TCHZO) 2 /0. 2) )%
1 (7 7O%PMHZOA RO SHPCHIO s n (e /T 3R TCHZOR R (~1 2 /&)
DO 130 J1=1,0-2
130 VIS=VIS+V(I1)eX{T1))
VIS=(VIS+(UHZO*XH2O) ) /1. OD+07
G oewpunenennn CALCULG DE HTOT
DO 140 J2=1 N-2
140 HTOT=HTOTH(Y(J2)*CP(I2) )
HTOT=HTOT+(FHZO#CPHZO)
Cosnrnrrenpnasxs CALCULD DE LAS PERDIDAS POR FRICTCION
T#G/VIS
FOdERREY R {-01.2)




PEI=CO 7+ (ANGH G 35/90. ) 3 € (0. OT1+ (0. {Y#DT/RE) >
FRIC=S(ZORFOC/DT) ¢ (PSI/ ¢ 3. 1d1A%RE) ) #DLOND
- RETURN
END

B e R S R Ry

-

SUBRLTINA GUE ALMACENA LOS RESLILTADOS RE P(Z) ¥V T<Z>

-
- PARA QUE LOS UTILICE EL MODELC MECANISTICC
-

*
-
»

L L L N S T I S S S T s

SUBROUTINE PERFTP(KC,MOD T TZ,FZ>

DOUBLE FRECISION T,TZ,FI,HT,HTZ,HPZ,TDL,TLZ,T5D,FDY,PD2Z

1 FSD

DIMENSION HT{1O0) yHTZCLO0) yHPZC1OG)
IFertOD oEG. T 5 GO T 100
HT (1CH=T
HTZ (k=72
HRZ(HC)H)=RE
KC1=kT
G0 Ta 200

100 CONT THUE

DO 120 I=1,HCY

IFET .EG. WVl )y THEN

TI=HTZ<(I>

PZ=HPZcl)

GO TO 206G

ELSE

ENDIF

IFCCT OT. HT(I») AND. T LT+ HTCI*1))) THEN

TDISCHTZCTI+1 0=HTZ¢ I3/ (HTCI+13-HTCI))
TORCHTZ(I+23~HTZCI+10 )/ CHTCI+Z)~HT(I+1))
TSD=(TDZ~-TDIS/ (HT (I +25-HT (1))

IF (¢i+t) Ead. KCL) TSD=0.0

TZ=HTZCI0+TDIR¢T-HT (1)) +TSD*(T-HTCI )32 (T-HTtI+1))

PDOISCHPZ(I+13—HPZCI) 3/ (HT(I+1)~HT(I3)
PD2=CHPZ(I+2)=HPZ{I+2) 3/ CHTCI+2)~HT(I+1))
PSD=C¢PDI-PDY ) 7 (HTCI+2)-HT( 1))

IFCCI+L)y «Exs KC1) PSD=Q.0

FI=HPZ (I )+PDIw(T-HT(I) )+FSDR(T~HT(I )5 (T-HT(I+§))

GO TO SO0
ELSE
ENDIF
120 CONT INVE
200 CONT INUE
RETURN
END

L e R R R Y e ST S e e g s e e s ys

» SUERUTINA PARA CALCULAR GCZ)

*

P TR ISR S e A T e a e a2 T e A AT R Xl e a2l

SUBROUTINE DUFZ(T Q)
DOLRLE PRECISION T,QZ
COMMON /QPER/ JQZ

IFCInZ €0 2» GO TO 100
IFET .LE. 2.50) QZ7=23.0

IFCCT .GT. 9.505 AND. (T .LE. 13.0)) @2Z=20G.G



100

[X
o

TFCCT «GT . 17.0% «AND. (T LE. 2&.S)5 QI=17.0
IFCCT -GT. 28.50) AND. (T .LE. 38.02) GZ=17.0
IFCCT -OT. 38.0) «AND. (T .LE. d7.%5)3 9Z=15.0
IFCT .GT- d47.5) @Z=14.0
GO TG 200
CONT INUE
IFCT LE. dQ.0) @I
IFCT 0T« 40.0) 02z
1 (T-60.0)
CONTINUE
RETURN
END

ST eI+ SE~Tw (T 0y # (T
D 7R (T =400y +2 1 IE-T % T-4Q

(22 2Ry e Yy ey Rl R IR e A S R I Yo Ty 2
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SUBRUTINA DE EJEMPLO PARA LA FIRCILISIS DE ETARND
MODELG mMOLECULAK

R AN P B AR B RGN NN B R A B R R RS AR AA R RN BRI U R R AR ER AR AR U RARNOR B REED AN

SUBROUTINE METACN,T,Y,vD0T»
DOUBLE PRECISION 7, vDUT, &, Ck,A,EA.AT FH2O,TZ ,PZ,FT,CKCEL,
{ CKC3,CH,DT,ANGRE, SFH 5HR (HTOT ,DHF MM, FRIC (G,4Z,0HR, DLONG
DIMENSION YOND ROS) ,CRES),ACSD,EACS) ,YDOT (N JDHF C1S) ,DHR (S
COMMON DT.AT ANG KRB, FH20,HECA DLONG, IFASE
T.8SOD+ ) T dDROE, 1 O2eDe 1 D, T OEIDHT/
DATA EA/GS Z,65.25,30.52,448 . 26,6043/
FT=0.0
SFM
SHR
TZ=Y(N-1)>
PZ=Y(N)
DO 1G I=1,T
CKCI)=ACI> #DEXP(=(EACI) )/ (Q-Q0OLIBT74TZ)

DG 20 J=t,3

FT=FT+Y(J)
FT=FT+FH20
CKC1=5. 48D+ 04 DEXP (—32. 58/ (0. 001 IF7#TZ) )
CRC3=1 .71 D+OSeDEXP ¢ ~30. 16/ (0-001¥37#TZ) )
CH=(PZ/C0O.0B28TZ) )
ROL)=CROL (Y (TH#CM/FT— (Y (4 *Y (L #CMueu2 3 /O Tonl. #CKCE ) )
PE2I=CRCZ) #(Y(TORCM/FT)

REI>=CK(I)» (YO ) #CM/FT (¥ (ToeV(ZyaCMunl, ) /(FTHeZ. #CKCT) )
R{d7=CR(A) %Y (I3 RY (E)#CMuv  /FTRELL)
R(S)=CK(S)*#(Y(Q)InY(SruCHMueZ. /FTHRZ.)
YDOT (1)

RCLyR(ATRHIQOQ0.)
CRCZ)FR(TH+R(TH HIR(ATHL000.)
YDOT(T)=(RITII~RAI I* (AT #1QGO. )
YDt fd) (RO1)=RCQHI~R(S) )= (AT*1Q00.
(~R(1)-28R{Z)=R(T ))D(ATQXﬂUU 3
~ROETHIHRCE) )« (ATRICO0. )
YDOT(7)=RC(2>#(ATH1O00. )
YDOT () =R(4) #CATH{O0GO- )
CALL PTERMG(N,Y HTOT,DHF MM FRIC,G)
CALL DQFZ(T,GQZ)
DHR (1 3=DHF ¢d)+DHF ¢ 1 »~DHF ¢S)

2y=DHF {75 +DHF (2 -2 . OnDHF (S)
DHR{ 3> =DHF ¢3)+DHF (23 -DHF (6




DHR (43 =DHF ¢ & )=DHF (3)~DHF (<)
DHR {5 =DHF (6 ) +DMF (23 ~DHF ¢ 3 =DHF (5)
DO tZa 12=21,%

120 SHR=GHR+RCIZ3# (—(DHR (1235
DO {30 J=1 ,N-2

130 SFM=SFM+YDTT¢J>
YDOT(N=-1)=({O00.O/HTOT)#( (U2T. 14 16#DTH+(AT#1O00 . OwEHRD >
YDOT (N)==¢ ¢SFM/ D00 OaGRAT Y  +( ( (YDOTON=-1 ) /T2 +FRICH /MMD 5 7
1 (G O/ MMIRPZ) )~ CPZ (387Dt sU . OEenGinn(Z.03#TZ2))

RETURN

END
L N L T R e I L I T Ty
- SUBRUTINA DE EJEMPLG PARA LA FIROLISIS DE ETANC -
- MODELC MECANISTICO -

NBERIBEER AR A ERA R R AR AR AR AR B BN R B ERAERA R AR AR A A BRI RBANR BB RBEINRERNANDIARN
SUBROUTINE RETACKN,T,Y,YDOT)
DOUBLE PRECISION T,Y,YDOT . AT,FHZU,R,CK,AEAFT,PZ,7Z,0M
1 DT ANG RE, DLONG
DIMENSION \(’0).R(49> Cid™) JACd3) LAY ) ,¥DOT(ZO)
COMMON BT ,AT (ANG,RB, FH2OU, HECA ,DLONG, IFASE
DATA A/d.0D+16,1-SD+16,7.0D+106,&.-0D+16 K. OD+0T, 4 .OD+1 1,
1.0D+30,3.8D+11 , 3. 0D+07, 2 GD+0% Lo 2D+13,3.0D+10,dGD+13
3 Z00+13,1 .20+, 1 .OD+11,1-6D+ 1-0D+13,5.00+(3,3-20+13,
QeOD+12, 4 0D+ 0, L OD+10,1-0D+20,4-0D+1¢, 2. 0D+03,5.¢D+07 .1 .TD+07
¢ 1 aTDHOT a2 GDH07 3 120D+ 10,4 OD+{0,2.0D+10 4§ «OD+20,2.0D+10,
1.GD+10,1 .OD#10, 1-JD+10, I ZD+07,3+2D+07, T 20+0%, 1 .JD+10,
1+3D+10,d GD+0B, 5. 0D+07 (3. ZD+07, 1.39+1n,3.25+o9.5.on+12/
DATA EA /875,821 854,740,300, 77, Fe 0y 31 25,400,
1 562,32+6,38d,d9.3,37.0, TeleTadeDeZeF,
1 143,747, 7+0,7¢6,7.5,7.4,0 S, ey
1 0s0,0.0,0-0,0.0,0.0,0:0,0.0,0.0, O-U O o.oz-u/
FT=0.0
MOD=2
CALL FERFTR(KC,MOL,T,TZ,FZ)
DO {0 I=1,4%

[T P RN

10 CReI)=ACT)*DEXP(—(EACI)>/{0.0013872TZ))
20 F:—FT*V(J)
FT=FT+FH2U

CH=(RZ/ (0. GR20T25

R(l) CR{L» (YT ACHM/FT)
C2ZrecY (1O CM/FT)
RETI=TRKCTHHCY (L0 wCMAFT)
REAI=CR (S wCY(I)#CHM/FT)
RETISCHCTIRCCYCIIRYCIZIMCMERT 3/ FTREZ. )
ROEI=CKGI*CCY(T)IRY {1 ZH#CHRuZ 3/ FTRRZS
(720 CYC Ry (4TORCMRNZ .3 /FTRuZ.)
RCB)=CK(BI*((Y(SHuy (1T pnCMeR2 . 5/FTan2. )
RCHD I ANV (ITIHCHMART L) /FTHR2. )
KELOI (Y LAY *CM/FT s

K2 % (Y (16 #CHAFT)
CL3oRCY(17)#CHM/FTS
ROId)=CROIAIR (Y (L7 )CMAFT )



-

ROL1T=CKOIT)y mCr (1) #CPM/FT
Rilt)~(h(!b)i\Y(lH)*CH/FI)
FCL7)=Che 1708 (Y 19 RCM/FT
ROIBY=CRKOS)# (Y1) *CM/F T

RC1I3=CO1T I Y 2Oy »CM/FT)

Oy VEZOyHEM/FT)
(LR (Y IOy *CM/FT )
Z2om(CV(THeY (12 wCMed o) /F TR )
[SAT YRR AT T FE Dup A o i T <]
CYCED VI v uCMun 3 /FTHRT )
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