
'9-·· --·---

DESA.RROLLO DE VN PROQBAJIA 
COMl'lJTACIONAL l'ARA LA SIJIULACION 
DE UN REACTOR TlJBULAR HOJIOQBNIO 
CON INSTRlJME.NTACION EN TIBMPOBBAL 

T E s ' 1 s 
QUE PARA OBTENER D. TITULO DI: 

INGENIERO QUIMICO 

P R E S E N T A 

ANGELICA ALFARO ACEVEDO 

DIRECTOR DE TESIS: 

ING. EDUARDO VAZQUEZ ZAMORA 

MEXICO, D. F. 1995 

FALLA DE ORIGEN 



UNAM – Dirección General de Bibliotecas Tesis 

Digitales Restricciones de uso  

  

DERECHOS RESERVADOS © PROHIBIDA 

SU REPRODUCCIÓN TOTAL O PARCIAL  

Todo el material contenido en esta tesis está 

protegido por la Ley Federal del Derecho de 

Autor (LFDA) de los Estados Unidos 

Mexicanos (México).  

El uso de imágenes, fragmentos de videos, y 

demás material que sea objeto de protección 

de los derechos de autor, será exclusivamente 

para fines educativos e informativos y deberá 

citar la fuente donde la obtuvo mencionando el 

autor o autores. Cualquier uso distinto como el 

lucro, reproducción, edición o modificación, 

será perseguido y sancionado por el respectivo 

titular de los Derechos de Autor.  

 



a -
PACllLTAD DS SBTUDIOS 
SUl'DIOllSB *IUMIOIA* 

JSPATUllA DB LA CAIUIJIJIA 
DB IllGlllUDIA QUIMicl 

OP/JU/17/95 

&RITA. AllGBLICA ALPAllO ACBVBDO 
P R E 8 B R T E. 

Bn re11pue•t:11 a 11u solicitud de aai9naoi6n de jurado para el 
s. ..... n Profe11ional,le ccmunico que la Jefatura a ai cargo -
ha propuesto la siguiente designaci6n1 

PRl:SIDlllTB1 ING. EDUARDO VAIQlllll IAllORA 
VOCAL: ING. RENE DB LA MORA MEDINA 
SBCRllTARIO: ING. JOSB ANTONIO GONIALBI HBRNAllDBI 
SuPLBNTE1 ING. JOSE BBNJAlllN RANGBL GRAllADOB 
SUPLENTE: IllG. ARDRES AQUINO CAllCHOLA 

ATBNTAllBNTB 
•pon MI RAZA.HABLARA EL ESPIRITO· 
México, D.F., 26 de enero de 1995 

IllG. ~ADOS ~~~~~ 
INGBNIIUIIA QUIJIICA 



.···'..l 

·agradecimiento 

Al IrÍg. lduardo vazquez zamorá por su ~póyo •y . dÚe~ciÍln · en la 
realizaci6n del preHnte trabajo. 



,, 

Dedico esta teaie: 

A mi madre, por todo su amor, todo au carifto, toda ·au paciencia; 
·apoyo y· compreai6n, por todas sus palabras de ali.ento, su ayuda .. 
incondicional, por sus deevelos junto a ·mi y por .sobre i;odo por.· 
·aer como es. 

A mi padre por su carifto y confianza. 

A mis hermanos Carlos, Jaime y Rocío por. su confianza, 
coniprensi6n y carifto. 

A amigos y compafteros de todos estos aftos. 



IN>ICE 



· INTRODUCCION. 1 

CAPITULO l GBNBRALIDADBS. 4 

CAPITULO 2 CLASIFICACION DE REACTORES. 
2.1 Sistemas de Reacción. e 
2.2 Tipos de Reactores. 9 
2.3 Selección del Tipo de Reactor y Modo de Opera~i6n. 10 

2.3.l Seleccionando Condiciones de Operación 
Para Reacciones Simples. 12 
2.3.2 Factores que Influyen en la Selección del 
Tipo de Reactor. 14 

2.4 Reactor de Flujo Tubular. 15 

CAPITULO 3 CONTROLES REQUERIDOS POR UN REACTOR. 
3 .1 Introducc"i6n al Control de Procesos. 21 
3.2 ¿Qué es el Control de Procesos y Cuál es su 
Objetivo?. 23 
3.3 Elementos Para el Diseño de un Sistema de Control. 26 

3.3.l Selección de Medidas. 26 
3.3.2 Selección de' Variables Manipulables. 27 
3.3.3 Selección de la Configuración de Control. 27 
3.3.4 Diseño del Controlador. 28 

3.4 Elementos de un Sistema de Control. 28 
3.5 Variables a Controlar en un Proceso Químico. 31 

3.5.1 Flujo. 31 
3.5.2 Temperatura. 31 
3.5.3 Presión. 32 
3.5.4 Nivel. 32 
3.5.5 Otras Propiedades Controlables 32 

3.6 Diagramas de Control. 33 
3.7 Control Para un Reactor Químico. 35 



3.7.l Reactores Continuos. 36 

CAPITULO 4 MODBLO DEL REACTOR TUBULAR HOMOGBNBO. 
4,1 Construcción de Modelos. 38 
4.2 Bcuaciones dsl Modelo Para Reactores TUbulares. 41 

4.3 Otrós Modelos Para Reactores Tubulares. 48 
4.3.1 Reactores Tubulares Autoténni'cos. 48 

4.3,2.Reactor•• Tubulares Enfriado• y Calentados 
a Través de la Pared. 49 

4.4 Ejemplos Pr6cticoe del Uso de Reactores Tubulares. 49 

4.4.l •cracking• T6nnico de Btano, Propano y sus 
Mezclas. 50 
4.4.2 •cracking• de leo-butano, n-butano, y Mezclas 

de Btano- propano-o-butano. 50 
4.4.3 Propileno a Partir de Bti~eno y 2-buteno. 51 
4.4.4 Hidrogenación de Butiraldehído a Butano!. 52 

4.4.6 Producción de Bstireno. 53 
4.5. Modelo Para el Reactor Tubular Homogéneo. 53 

4.5.1 Reactor de Deshidrogenación. 57 

CAPITULO 5 SIMULACION DBL REACTOR TUBULAR HOMOGBNBO. 
5.1 ¿Qué es la Simulación?. 
5.2 Btapas Para la Realización de una Simulación. 

5.3 Ventajas y Desventajas de la Simulación. 
5.4 Tiempo Real 

5.5 Desarrollo del Programa Para la Simulación del 
Reactor Tubular en lenguaje FORTRAN. 
5.6 Listado de un Programa Para la Simulación de un 
Reactor Tubular en Lengyaje FORTRAN, y de la Interface 

Para la instrumentación el Lenguaje "C". 

CAPITULO 6 PRESBNTACION DE RESULTADOS. 

6.1 Tablas de Resultados de la Simulación. 
6.2 Gráficas en Tiempo Real. 

60 

63 
66 

67 

75 

77 

93 

94 



6.3 Diacu•i6n de Re•ultados. 

CONCLUSIOHBS • 96 

· BIBLIOGRAFIA. 

· .AJfRXOS. 



LISTA DE PIGUllAS. 

FigÍlrai.1 Representación EsquemAtica de un Proceso Químico. 
Figura 2. l Sistemas de Reacción de Acuerdo al Número de Pases 
Presentes. 
Figura 2.2 Tipos de Reactores. (a) Intermitentes; (b) Continuo; 
(c) Semicontinuo. 
Pigura 2.3 Diagrama Bsque1116tico de un Reactor Tubular. 
Figura 2.4 Tabla de Tipos de Reactores Tubulares. 
Figura 2.s Reactores Tubulares. 
Pigura 2. 6 Representación de un lillememto de Volumen A· AL en un 
Reactor de Flujo continuo. 
Figura 4 .1 
Figura 4.2 

Construcción del Modelo. 
Gr~diente Múltiple, 

Dispersión Radial y Axial Variables 
Figura 4.3 Gradiente Múltiple, 
Coeficientes de Dispersión Radial y 

con Perfil de Velocidad 
Radial1nente . 
con Perfil de velocidad 

Axial Constantes. 
Figura 4.4 ·Gradiente Múltiple con Velocidad Constante. 

y 

y 

Figura 4 .s Gradiente Múltiple, Ignorando los Gradientes 
Radiales. 
Figura 4.6 Gradiente Máximo, Ignorando Cualquier Dispersión. 
Figura 4. 7 Balances Macroscópicos de Materia y Energía 
Suponiendo 
Figura 4.8 

Figura 4 .9 

que la Conversión es Conocida. 
Reactor de Oxidación. 
Esquemas de Refrigeración de un Reactor Tubular. 

Figura 4.10 Reactor Tubular Refrigerado en Contracorriente. 
Figura 4.11 Diagrama de Flujo del Proceso de Metatesis. 
Figura 4 .12 Diagrama de Flujo Para un Sistema de Reacción de 
Hidrogenación en Fase Vapor. 
Figura 4.13 Diagrama del 
Monsanto/Lummus Crest. 

Proceso de 

Figura 4.14 Deshidrogenación de Etilbenceno. 

estireno de la 

! ¡ 
¡ 
¡ 
l 
1 

1 



Bn el presente trabajo de tesis se ha aplicado la técnica de 
~imulación · a el di•ei'lo de un 
inst_rtimentación en tiempo real. 

reactor tubular homogéneo con 
Para lo cual •e hizo u•o de 

diverH• rutinaa matemiticas, como el m6todo de integración de 
Romberg, solución de polinomios, etc., y del paquete para tiempo 
real, Time-Real Graphics and Measurement/Control Tools for 
Microsoft c. 

Mediante el uso de este paquete, que consta de gráficas, 
métodos numéricos, y funciones con el •ratón" para PC IBM, se 
apl_icó el tiempo real en la implementación de mecanismos en la 
instrumentación y control del reactor tubular. 

Asimismo, se presenta cuales son los tipos de reactores 
tubulares, cual su tipo de instrumentación y control, diversos 
procesos que utilizan reactores tubulares y en base a estos se 
eligió un proceso representativo para la realización de la 
simulación, el cual fue la producción de estireno. 

Finalmente se proporcionan los resultados obtenidos de está 
mediante tablas y gráficas en tiempo real. 



INTROOUc:CICJ<I 



lllTllODUCCIOll 

La unidad mAs importante dentro de un proceso químico es el 
reactor.químico. Bn esta unidad se llevan a cabo la 11111yor parte 
de las reacciones que transfor11111n a la materia prima en el 
·producto demeado, adem'8 es de gra~ importancia para la 
ingeniería química, pues el diaeflo de éste ea una actividad 
específica del ingeniero químico. 

Debido a que el funcionamiento del reactor afecta en gran 
medida al disefto y operación del reato del proceso, el estudio de 
dicho funcionamiento es de vital i~ortancia. 

Por otra parte, existen diferentes tipos de reactores, 
dependiendo de su modo de operación existen los reactores 
intermitentes (por lotes) y los reactores continuos. Dependiendo 
de sus características de diaeflo hay reactores de tanque agitado 
y reactores de flujo tubular, finalmente dependiendo del número 
de fases presentes est4n loe reactores homogéneos y loa reactores 
heterogéneos. 

Bl objetivo primordial del presenté trabajo ea el de 
desarrollar un programa de computadora que permita realizar la 
simulación de un reactor tubular homogéneo y presentar la 
instrumentación requerida mediante diagramas realizados en tiempo 
real. 

Para poder llegar hasta este objetivo e.n el capítulo 1, se 
presentan los requisitos fundamentales para poder llevar a cabo 
el diseflo de un reactor. 

Bn el capítulo 2 se proporciona información acerca. de los 
diferentes tipos de reactores existentes para poder hacer una 
comparación con un reactor tubular y poder ver así las ventajas 
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que proporciona su uso, adlllllA• de su in¡>ortancia dentro· de la 
indu•t.ria química. 

81 capitulo J, 
control de procesos, 

. principales variables 

•e pre11enta una pequefta introducción al 

en ella se hace un esbozo sobre las 

a controlar dsntro de un proceso químico 
(temperatura, presión, nivel y flujo), y se ·da información acerca 

de loa principales tipos o configuraciones de control, haciendo 
enfaais en la información sobre el tipo de control qile debe tener 
un reactor químico, un reactor que opera de manera continua y 

finalmente un reactor tubular. 

Bn el. capítulo 4 se describen diferentes procesos químicos 
que se llevan a cabo dentro de un reactor tubular, dichos 
procesos son·: •cracking• térmico de etano, propano y sus mezclas, 
•cracking• de 1ao-butano, o-propano y mezclas de etano-propano-n­
butano, obtención de propileno a partir de etileno y 2-buteno, 

·hidrogenación de butiraldehido a butano! y producción. de 
eetireno. De estos procesos se hace la elección de uno para 
desarrollar un modelo matemático y en base a este realizar el 
programa para la simulación. El sistema de reacción elegido para 
este trabajo fue el de la producción de estireno, por ser este el 
proceso más completo en cuanto a información requerida. 

Bl capítulo s es el capitulo más importante· del presente 

trabajo, pues en el se desarrolla el programa computacional para 
la simulación de un reactor tubular homogéneo. Dicho programa ha 
sido realizado en lenguaje "FORTRAN". Bate programa ha sido 
realizado para operar tanto a régimen permanente como a régimen 

dinámico. De el se obtienen parámetros tales como: temperatura, 
presión, flujo, composición, porcentaje de conversión, longitud y 
diámetro del reactor. Después, mediante la realización de una 
interfase lenguaje FORTRAN lenguaje "C" se incorporan 
algoritmos para la implementación de la instrumentación en tiempo 
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Deapuéa · de haberse realizado el programa y de haberse 
·'incorporado loe algoritmos para tiempo real, en el capítulo 6. se 
presentan· los resultados obtenidos con la simulación y se 
preaentan ad~s las gr4ficaa obtenidaa con el paquete de ti~o 

'.real. 

Finalmente, en el capitulo 7 ae presentan las conclusiones 
del presente trabajo. 
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CAPITLt.O 1 

GEt-ERALIDAOES 



CAPITULO 1. · 

GllllDALJDADU. 

·Los procesos químicos se proyectan para poder obtener un 
,,-~~-terminado producto, partiendo de dife.rem:es materias primas, 

las cuale·s son sometidas a diferentes etapas de tratamiento 
(Figura l.l). Estas materias primas se someten primeramente a una 

· serie de etapas de tratamiento físico para después ser sometidas 
a una serie de etapa• de procesos químicos, para a continuación 
pasar al reactor. Después de esto, los productos obtenidos han de 
SC11eter11e a nuevos tratamientos físicos para así poder obtener el 
producto deseado. 

Por esta raz6n, se considera ·que dentro de una planta 
(química o petroquímica) la unidad más importante es el reactor 
químico, que aunqtie representa una pequefta parte de la inversi6n 
total de la instalación, su funcionamiento afecta mucho al disefto 
y operaci6n del ·resto de la planta, por tal motivo el estudio del 
funcionamiento del reactor químico es de suma importancia. 

Etapas de 
tratamientos 

físicos 

1 
Reelrcutaclón 

Etapa de 
proceso e 
químicos 

1 
Etapas de 
tratamientos 

químicos 

FIC\N. .1 .1 RtPRc:iElfTACIOM ESQUEMATICA Dr. U• PROCESO QUIKICO. 

_, 
Productos ----· 

Para realizar el disefto de un reactor el ingeniero requiere 
de conocer las tasas de los procesos físicos y químicos, el tipo 
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Y· t&zallo de equipo neceaario• para lograr el grado de conversi6n 
de reacci6n deseado, las condiciones requerid•• de teqieratura, 
pre•ión.y flujo y los diapoeitivos de intercambio de energía. 

El disello y an6li11i11 de un reactor químico puede lograrse 
siguiendo dos criterioa. Kl primero requiere del uso de tAcnicas 
y 1116todoe de escalamiento, y el segundo requiere del uso de 
ecuaciones cinAticaa de diaello. Batas ecuacionea pueden dividirse 
en.dos componentes b6sicos: 

1 • un. modelo cinético. 
2. Una ecuación de diaefto del reactor. 

Bl modelo cinético depende de los pasos controlantee del 
mecanismo de reacción. Si el paso controlante es la reacción 
qufmica, el modelo cin6tico esta deteJ:111inado por la velocida~ de 
reacción y, si el paso contolante es el transporte de maaa, el 
.modelo cinétic.o está determinado por la velocidad · de 
transferencia de masa. r:a ecuación de disello del reactor depende 
de la geometría del sistema y se obtiene a partir de balances de 
masa y energía (este Qltimo sera necesario si la temperatura del 
sistema reactivo no es constante) . 

Bl disello de un reactor no es una cuestión rutinaria, pueo 
para un mismo reactor pueden proponerse diferentes di sellos. Un 
disello óptimo no deberá basarse precisamente en el costo mínimo 
del reactor; pues puede hacerse un disello con un bajo costo del 
reactor, pero los productos que salen de la instalación pueden 
estar en condiciones tales que su tratamiento posterior requiera 

un costo mucho más elevado que empleando otros disellos. Por lo 
tanto, debe considerarse la economía global del proceso. 

Para la realización del disello y/o análisis de un reactor 
químico, el ingeniero necesita tener información, conocimientos y 
experiencia en temas y áreas, tales como: 
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Balance de Masa y Bnergia. 
TerinodinúÍica. 
Pen6mmnoa·de Tran•porte. 
Cinética Quimica. 
Bconomia. 
Optimización. 

11 balance y la termodinl.mica nos proporcionan información 
sobre los diferentes cambio• que pueden ocurrir dentro de un 
sistema. La cinética química y loe fenómenos de transporte nos 
dicen que tan rapido ocurren dichos cambios. Por último, la 
economía y la optimización nos dicen si ia operación del reactor 
es la óptima en términos económicos. 

Bl balance de materia, junto con los balancea de energía son 
de gran in¡>ortancia, pues sobre ellos se asientan los diseftos de 
la ingeniería química. La termodinamica es la ciencia que trata 
de la transformación de. energía, y de las propiedades de los 
compuestos involucrados. La termodinamica interviene en todos los 
campos de la ingeniería. 

El ingeniero químico debe conocer la cinética de la reacción 
para poder realizar un diseilo satisfactorio del equipo en que 
ésta ha de llevarse a cabo. Si la reacción es lo suf.icientemente 
rapida para que el sistema esté prácticamente en equilibrio, el 
disefto es muy sencillo, ya que no es necesaria la infortnación 
cinética y resulta suficiente la información termodinámica. 

Por lo tanto, existe una estrecha relación entre la cinética 
química y la termodinámica, dado que estudian el efecto que sobre 
el sistema de reacción tienen factores tales como la temperatura, 
la presión y la composición de cada fase del sistema. Su 
diferencia básica es el factor tiempo, ya que mientras en un 
sistema que está en equilibrio termodinámico no hay cambio neto 
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con ·respecto al tiempo¡ en la cinética química, se estudia 
precisamente, el camino que el .sistema tiene que seguir para 
llegar al equilibrio termodin,mico. 

Finalmente, diremos que también las leyes de difusión y de 
transferencia de calor son in¡iortantes dentro del disefto de 
reactores. Un ejemplo de eetos se ve en un reactor heterogéneo, 
donde la transferencia de masa de una fase a la otra e11 tan 
importante (o puede ser tan importante) como la reacción química 
mia .... De la misma forma, un factor importante en la selección de 
. catalizadores a6lidoa para una reacción muy exotérmica ea la 
transferencia de calor. 

Por otra parte, en el presente trabajo no sólo se trata el 
disefto de un reactor, sino también la simulación de un reactor. 
Para poder llevar a cabo la simulación de un reactor, se necesita 
contar con conocimientos de programación y de matemáticas, además 
de los antes mencionados, ya que esta es una técnica para 
realizar experimentos en una computadora apartir de un modelo 
matemático. Sin embargo, las etapas para la realización de una 
simulación, así como sus ventajas y desventajas, serán tratados 
posteriormente. 

Además, de lo ya mencionado, para poder realizar la 
.simulación de un reactor, se necesita conocer el tipo de reactor 
que se requiere pará determinado modo y condiciones de operación, 
Y en que casos se recomienda el uso de un tipo específico de 
reactor. En el siguiente capítulo se hará una discusión acerca de 
estos puntos. 
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CAPITl..l.0 2 

CLASIF"ICACION el: REACTCMS 



CAPITULO 2 

CLASIPICACIOll DI 'RSACTOlllS, 

a.1 Si•l ... • de Reacción. 

Los sistemas de reacción se encuentran, generalmente 
divididos en doa grandes grupos: los sistemas cerrados y los 
siatemae ab'iertos. Los sistemas cerrados son también conocidos 

cono eiatemas estáticos, siendo su principal característica la de 
no tener intercambio de materia con sus alrededores, aunque si 
pueden tener intercambio de calor con estos. Cuando esto último 
no ocurre, el sistema es conocido con el nombre de sistema 
·cerrado adiabático. Por otra parte, los sistemas abiertos se 
conocen tambi6n con el nombre de sistemas dinámicos, y su 

principal característica es la de poder tener intercambio tanto 
d~ materia como de energía con sus alrededores. 

Sin importar si el sistema es abierto o es cerrado, la 
cinética química tiene dos grandes modos de operación: 

Homogéneo. 

Heterogéneo. 

El sistema heterogéneo, a diferencia del sistema homogéneo, 
presenta complicaciones tales como la transferencia de masa en 
las reacciones sólido-gas, lo que origina que su tratamiento sea 
m.ts complejo y difícil. Estos sistemas son de_ gran importancia en 
el disefio, pues afectan al número de etapas de transferencia de 

masa y transferencia de energía que deben incluirse (Figura 2.1). 
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. Pase s6lida 

Pase gaseosa 

Pase líquida 
{ 

Catalítica 

No catalítica 

S6lido-liquido 

Hsteróg6.neo Sólido-gas 

Liquido-gas 

{ 

Catalítica 

No catalítica 

.Ptt. ... SISTEMA& DE Ruccro• DE 

PllESDlnS. 

2.2 Tipo• de Reactores. 

DE 

El equipo en el cual se desarrollan las reacciones químicas 

puede variar desde un sencillo tanque abierto, hasta una 

cocrplicada unidad con medios para la agitación, el contacto 

intimo con el catalizador, condiciones de temperatura y presión 

poco comunes, la supresión de reacciones no deseables y la 

disipación del calor de reacción. 

Estas características. de disello, junto con un amplio rango 

en las condiciones de operación, hacen difícil una generalización 

de los tipos de reactores. Sin embargo, pueden hacerse las dos 

siguientes clasificaciones: 
1. De acuerdo a su modo de operación en: 

- Reactor intermitente o por lotes (tipo "batch"). 
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- Reactor· de flujo .. continuo. 
2. oé acuerdoª· sus características físicas, pueden ser:· 

- Reactor de tanque con agitación o mezclado perfecto 
(RTA). 

- Reaetor de· flujo tubular o flujo tap6n; 
BXiaten talllbi6n reactores aemicontinuos tipo tanque. 

a. 3· leleccl6n del Tlpo da aaactor 'I llOdo ele Operación. 

JU. iniciar la tarea de diaello del reactor, el ingeniero 
qui111ico deber& contar con la siguiente información: 

l. Tipo de reacci6n (simple o compleja). 
2. La necesidad de un catalizador. 
J. Las fases comprendidas. 
4. Bl modo de control de temperatura y presi6n (isotérmico, 
adiabático, isobárico, etc.). 
s. La capacidad de producci6n. 
Además, los datos b&sicos necesarios incluyen: 
1. Las expresiones químicas de velocidad y la variaci6n de 

parámetros de velocidad en función de la temperatura, la presi6n, 
etc. 

2. Las características de trans~erencia de calor y masa. 
3. Las propiedades físicas de todos los componentes que 

participan en la rsacci6n. 

Una vez obtenida toda esta información y los datos citados 
anteriormente, se procede a una selecci6n preliminar del tipo de 
reactor. 

El disello y el tipo de reactor óptimo surge, por tanto, de 
un buen estudio de todas sus posibilidades, por lo cual el disello 
del reactor procederá de la manera siguiente: 

l. Considerar las características únicas del sistema de 
reacción. El disellador deberá tener conocimientos de la 
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naturaleza del sistema de reacción . 

. , Qrli•1ca. Bstudia la teoría general y especS:ficamente los 

mecanismos de las reacciones en cuestión. La química es 
invaluable para decisiones-de diseno y operación . 

Terll0d1n4•ica. Calcula calores de reacción, conversiones 
adiab.tticas ·y conversiones de equilibrio como una función de la 
temperatura y --de la presión. Los datos teJ:mOdinAmicos son 
indispen•ables para prevenir riesgos de explosión en el· proceso. 

Ecuaci6n de velocidad o datos del IBOdelo del reactor, Batos 

datos son necesarios para cálculos de diseno, y a partir de ellos 
ser.in. determinados y evaluados los peligros toxicológicos, 
etiológicos y ecológicos. 

características del cat·a11zador. Sus caracteristicas físicas 

Y quimicas son requeridas con referencia particular al uso de 
temperatu1·as limites, posibles envenenamientos y frecuencia de 
mantenimiento. 

2. Basado en los factores del paso 1, seleccionar 
condiciones de operación ideales, favoreciendo tamai'lo mínimo del 
reactor y/o rendimiento máximo de los productos deseados. Los 
costos de separación y recuperación son a menudo factores 
importantes en la selección de niveles de conversión. 

3. Bn base a los factores del paso número 1, seleccionar el 
tipo de reactor idealizado, procedimientos de alimentación para 
un costo de reactor minimo y/o rendimiento máximo del producto 
deseado. 

4. Basándose en los factores del paso 1, seleccionar el modo 
de transferencia de calor. 

S. Eliminar algún tipo de reactor que pueda crear problemas 
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.de seguridad. 

6. Seleccionar o crear un reactor práctico·que aproveche·tan 
cercanamente como sea posible el tipo de reactor idealizado y las 
condiciones de operación. Los tipos de transporte serán también 
considerados en la •elección de un disefto pr~ctico. 

7. Calcular tamafto y rendimiento ·del reactor, para ·las 
condiciones de disefto considerando simultáneamente, cuando sea 
necesario, los cambios físicos y químicos del proceso. Bntonces; 
varias alternativas de di11efto serán consideradas y evaluadas 
econ6micamente. 

8. Buscar los sistemas de operación óptimos y considerar 
posibles cambios en la calidad y cantidad de la alimentación en 
el disefto elegido. La operabilidad de un disello propuesto será 
evaluada con referencia a los errores conocidos en datos 
cinéticos y físicos,· 

2.3.1 Seleccionando Condiciones de Operación Para aeaccionea 
Si.lea. 

Por medio de trabajos experimentales preliminares, a menudo 
se definen parámetros como temperatura, presión y concentración. 
Varios criterios para la selección de estos parámetros serán 
considerados por el disellador definiendo los límites de su diseno 
en estudio. Estos criterios son resumidos a continuación. 

Criterios de Selección de Condiciones de operación (aeacciones 
Si19Plea). 

l. Temperatura y presión. 
a) Se recopmienda operar abajo del punto de rocío para 
reacciones gaseosas y, entre la temperatura de 
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solidificación y el punto de burbúja para reacciones 
líquidaa. 
b) .Operar dentro de un rango que favorezca la mlxima 
conversión de equilibrio. 

2. Temperatura. 
a) Seleccionar una te~eratura de operación alta para 
reacciones endotérmicas y exotérmicas irreversibles 
consistentes, con temperaturas límites de recipientes y 

costo de operación, vida del catalizador y seguridad. 
b) Todas las reacciones reversibles exotérmica• y algunas 
reacciones catalíticas irreversibles exhiben un máximo en 
la velocidad como una función de la temperatura y a veces 
de la concentración. 
3. Presión 
a) Reacciones reversibles con aumento del número de moles 
son favorecidas por una

0

presión baja, pero esto reduce la 
tasa de conversión. 
b) Presiones elevadas aceleran la velocidad, afectan el 
equilibrio, y el efecto estérico en reacciones organicas 
complejas, pero más en reacciones industriales operadas 
abajo de 1000 atm. 
c) Evitar rangos de presión que puedan causar cambios 
significativos en las reacciones. 

4. Concentración y relación de concentración. 
a) Concentraciones altas en reacciones l.íquidas aceleran 
la velocidad, pero pueden causar aumentos de costos en 
recuperaci6n y recirculaci6n. 

b) Reactivos diluidos con inertes pueden en algunos casos 
suprimir ciertas partes de reacciones y ayudar en la 

determinación de la temperatura. 
e) Bl exceso de un reactivo en un siste!llll de dos 
reactivos es a veces la causa de mayores promedios de 
velocidad. Esto es especialmente útil para reacciones 
reversibles donde el reactivo en exceso garantiza una 
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alta velocidad neta continua. Bn sistemás gaseosos, el 
volwnen especifico es directamente proporcional al n6cr:i>t'u·;.;· 
de moles presentes. 
d) Bn ·reacciones pr6ximas al equilibrio el aumento de la 
conversi6n puede obtenerse por eliminaci6n de uno de los 
productos, ya sea continuamente o por etapas. Si el 
producto es vol4til o innúscible, esta técnica es 
bastante atractiva. 

2.3.2 ractore• que lnflUFen en la Selección del Tipo de aeector. 

cuando se lleva a cabo la selección preliminar del tipo de 
reactor, debe haberse establecido la cinética de la reacci6n y la 
forma en que se verá afectada· por los par,metros clave del 
proceso, como también deben haberse determinado las condiciones 
6ptimas de operación. 

Bn el diseilo de un reactor industrial, las consideraciones 
más importantes para elegir un tipo de reactor dado son, por lo 
gener~l, el costo y el beneficio. Así pues, los criterios que se 
siguen para dicha selecci6n deben ser tales que se reduzcan los 
costos a un mínimo y se aumenten los beneficios a un máximo. 
Batos criterios son determinados a través de factores que se 
clasifican en tres grupos diferentes: técnicos, económicos y 

sociales. Los factores técnicos se relacionan con los factores 
físicos y.químicos del proceso que controlan el rendimiento y la 
calidad del producto, los factores químicos del proceso incluyen 
el tipo de reacci6n (simple o compleja), la tasa de reacción, la 
capacidad de producción y la necesidad de un catalizador, en esta 
clasificación se incluyen el modo de transferencia de calor 
(isotérmico, adiabático, u otro), el grado de retromezclado y la 
cantidad y clases de fases comprendidas. Estos factores están 
casi siempre tan íntimamente asociados can los !actores químicos 
del proceso, que no siempre es posible separarlos, en tanto, que 
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, los tactores económicos incluyen la inversión de capital y los 
costos de operación, puesto que la complejidad del reactor no 

' lleva necesariamente ninguna relación con la clase del mismo, es 
difícil establecer correlaciones exactas entre los costos y la 
clase de reactor. A pesar de esto, se presentan algunos 
lineamien·toa cualitativos reapecto a los costos de capital y 
operación en conexión con los. tipos de reactores cOlllllnes. Los 

factores sociales, por otra parte, con¡>renden aquello que no 
tiene valor monetario directo: por ejemplo, la seguridad y la 
satisfacción de los operadores y los efectos daflinos que pueda 
próducir el reactor al medio ambiente. 

Puesto que la complejidad del reactor no lleva 
necesariamente ninguna relación con la clase del mismo, es 
difícil establecer correlaciones exactas entre los costos y la 
clase de reactor. A pesar de esto, se presentan algunos 

lineamientos cualitativos respecto a los costos de capital y 
operación en conexión con los tipos de reactores comúnes. Los 
factores comprendidos en esta clasificación no se evalúan 
directamente en términos monetarios, pero sí pueden influir en la 
decisión del tipo de reactor que se di selle o adquiera. Por 
ejemplo, una de las clases puede ser más segura en funcionamiento 

que otra. Bs más, la característica del disei\o de un reactor 
llega a facilitar la operación simplificando con ello la labor de 

los trabajadores. Algunas clases de reactores generan desechos 
que son difíciles de tratar y que tienden a contaminar el 
ambiente. Aunque los factores económicos no han merecido mucha 
atención, actualmente desempellan un papel cada vez más importante 

en el diseflo de una planta. 

2.4 Reactor de Flujo TUl>ular. 

Existen dos tipos de equipo de reacción que pueden ser 
utilizados como unidades de proceso continuo: el reactor tipo 
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tanque agitado y el reactor de flujo tubular. A diferencia dOl 
conportamiento de un reactor de tanque agitado, los reactivos que 

pasan a través de un reactor tubular tienen que mezclarse lo 
menos posible. En el caso ideal, cada elemento de la mezcla 
reaccionante eatil sometido a un tiempo de reacción igual al 

tiempo de residencia del reactor. Por lo cual , es una manera 
conveniente de convertir un reactor discontinuo en uno continuo, 
pues al flujo a trav6s del reactor tubular corresponde un tiempo 
de residencia en el reactor discontinuo. 

Bste tipo de reactor es conocido como reactor de flujo 
pistón o tapón (RPPI . Para comprender mejor esta idealización 
puede considerarse que en el reactor de tanque agitado (RTAl los 

CO!'lponentes están perfectamente mezclados, de tal manera que las 
propiedades del sistema reaccionante son uniformes en todas las 
partes del recipiente, y son las mismas que corresponden a la 
corriente de salida. Mientras, que en el reactor tubular la 
'intención es que los elementos estén lo menos mezclados que sea 
posible, aún cuando exista un movimiento continuo del material de 
un extremo a otro del reactor. 

El reactor tubular consiste básicamente de algún tipo de 
conducto en el cual el · movimiento del fluido desde la entrada 
hasta la salida, transcurre sin que halla mezcla entre los 
componentes de dicho fluido. Generalmente, esto indica que el 

reactor tiene forma de tubo. La suposición de que no existe 
mezcla, es en muchos casos lo suficientemente exacta para 
asegurar que el comportamiento predicho es igual al medido en un 

sistema de reacción dado. En los casos en que la suposición no es 

lo suficientemente buena, el rendimiento predicho proporciona un 
primer cálculo aproximado que sirve para tomar una desición 

respecto al disefto. 

El sistema tubular puede ser visualizado como un tubo de 
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forma circular, de longitud L cuya Area transversal es constante, 

A • rrD2 
/ 4. Bn la figura 2 . 3 se muestra un esquema de un reactor 

tubular. 

Existe una gran variedad de tipos de reactores tubulares 
(Figuras 2.4 y 2.5). Sin embargo, primeramente se pueden dividir 
los reactores tubulares en aquellos desellados para reacciones 
hOllogAneas, constituidos básicamente por un tubo vacío, y 

aquellos disefiados para una reacción catalizada heterogéneamente. 
Ambos tipos pueden operar adiabáticamente. 

Bl uso más común de los reactores tubulares es para las 
reacciones homogéneas favorecidas por el flujo tapón, y para 
reacciones homogAneas que requieren una gran Area superficial de 
transferencia de calor con diámetro de tubo peque~o. Los 
principales ejemplos son: hornos tubulares, metal fundido, 
tubular enchaquetado, tubos y coraza, tubería adiabática, torres 
adiabáticas, combinación de intercambiadores de calor con sistema 
adiabático, y reactores de flama. 

La suposición del flujo tapón generalmente es satisfactoria 
para todos estos tipos de reactores, excepto reactores de flama. 

La difusión axial será insignificante si la relación L/D > 50 y 

si el flujo es turbulento. Los gradientes de velocidad 'sólo se 
consideran para casos de flujo laminar y temperatura radial; los 
gradientes de concentración son también necesarios en regímenes 
de flujo turbulento. 

En un reactor tubular vacío puede haber variaciones en el 
valor del caudal a través del tubo. Por ejemplo, en 1.1n' flujo 
laminar lento el fluido en el centro se mueve a una velocidad dos 
veces la velocidad media y si bien en un flujo turbulento la 
velocidad media es mucho más uniforme a través del tubo, es 
importante conocer cuánto puede afectar al funcionamiento del 
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r~actor estei alejamiento de las condi.ciones ideales. 

Hasta cierto punto la mezcla radial i1npedirá la influencia 

de la no uniformidad del perfil de flujo, pero en el tubo vacío 
una buena difusión radial implicará que hay tambi6n difusión en 

.•.. l<i dirección del flujo. Bn el lecho de relleno el perfil de flujo 

y la difusión radial y longitudinal dependen del relleno. 

Bn todo caso para cualquier tipo de reactor, el proyecto 
correcto tiene que desarrollarse a partir de las ecuaciones de 
balance de materia, energía y cantidad de movimiento. A partir de 

éetas ee procederá al problema de diseilo, y de aquí . a algunas 
consideraciones elementales de disefto óptimo. 

Considerando la siguiente reacción: 

A+ B ----> nD 

La velocidad de flujo volumétrico total de entrada al 
·reactor se designa como q, y se supone que el material que entra 
al reactor está formado por una mezcla de dos materias primas A y 

B cuyas concentraciones son c., y c 8,. 

Según se indica en la Figura 2. 3, la suposición prllctica 
fundamental en el reactor tubular es que, en cualquier posición 
axial (z) , se tendrll un área transversal del tubo donde los 

materiales estén perfectamente mezclados, pero no existirá mezcla 
posterior. en la dirección axial entre áreas scccionales 
adyacentes. Bate modelo ideal proporciona los medios para la 
utilización de un resultado previo con objeto de determinar el 
comportamiento en el reactor tubular en condiciones constantes. A 
medida que el flujo entra en el reactor, se desplaza hacia 

adelante, dentro del tubo sin perturbación. De esta manera, un 
elemento de fluido se convierte en un pequeilo reactor 

intermitente que viaja a lo largo del tubo. 
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Utilizando la ley de la conservación de la masa, se puede 
escribir el balance de materia para un reactivo clave que pasa a 
trav6s de un reactor de flujo tubular como se muestra en la 
Figura 2. 3. Para un elemento de tiempo t y A· AL, este balance 
tOllla la forma 

{ 

masa del reactivo clave } 
que alimenta al 
elemento de volumen { 

masa del reactivo 
clave que deja al 
elemento de volumen } -

{ 

masa del reactivo clave 
convertido en el 
elemento de volumen } { 

acumulación 
clave en el 
elemento de 

de reacivo 

volumen } 
Beta ecuación se aplica para un elemento de volumen A·AL que 

abarca toda la sección transversal del reactor, como se muestra 
en la Figura 2. 6. Esto se debe a que no hay variación en la 
velocidad o en las propiedades en la dirección radial. 

El uso de un reactor tubular es recomendado en los casos 
siguientes: 

l. cuando se trabaje con gases y vapores. 
2. Se requiera de una gran producción en forma continua. 
3. Se tengan reacciones endotérmicas o exotérmicas. 
4. Sean empacados con catalizadores sólidos, y por tanto 

actúen como reactores catalíticos de lecho fijo. 
s. Sean empacados con reactantes sólidos, y actúen por 

tanto, como reactores heterogéneos sólido-gas de lecho fijo. 

Finalme:nte, si se hiciera una comparaci6n entre un reactor 
de tanque agitado y uno tubular, se podría ver que el ~TAC, no 
puede ser usado para reqUerimientos de temperatura mayores a los 

500 ºc. Por otra parte, se a demostrado que dependiendo de la 
cinética y la naturaleza de las reacciones secuenciales y 

simultáneas, la selectividad que se obtiene en un RTAC puede ser 
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menor, igual o mayor que en un reactor de flujo tubular. l!n la 
Tabla 2.1 se dan ejemplos de selectividad en diferentes tipos de 
reacciones secuenciales y simultlneas, suponiéndose que el orden 
de reacción sigue la estequiometría de cada reacción. 

Para su buen funcionamiento todo reactor requiere de un 
aiatema de control adecuado, para lo cual ea necesario tener 
conocimientos sobre lo que ea el control de procesos, cuales son 
sus elementos y cuales las variables a controlar. Bl capítulo 3 
del presente trabajo nos proporciona alguna de esta información. 
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CAPITULO 3 

COllTllOLll:S UQUDIDOS PO• VII ancTO• 

3.I Introducción al Control de Proceaoa. 

Una planta química ea un arreglo de unidades de proceso 
·{reactores, intercambiadores de calor, bombas, columnas de 
destilaci6n, absorbedores, evaporadores, tanques, etc.), 

integrados uno con otro de una manera sistemática y racional. El 
objetivo de toda planta química es la de convertir ciertas 
materias primas (alimentación) en los productos deseados usando 

las fuentes de energía disponibles, por el camino más económico. 
Durante su operaci6n, una planta química satisfacerá varios 
requerimientos impuestos por sus diseñadores y la técnica 

·general, econoniía y condiciones sociales en presencia de 
influencias externas (variaciones) . Entre tales requerimientos se 
encuentran los siguientes: 

l. seguridad. La operación segura de un proceso químico es 
un requerimiento primario para el bienestar del personal de la 

planta y su contribución continua al desarrollo de la economía. 
De manera que las presiones de operación, temperaturas, 
concentraciones de reactivos, estarán siempre dentro de límites 
admisiblel!I. Por ejemplo, si un reactor ha sido disei'lado para 

operar a una sobrepresión de 100 psig, tendremos un sistema de 
control que mantenga la presión abajo de este valor. 

2 EspecíEicaciones de producción. Una planta deberá 
producir las cantidades y la calidad deseadas para los productos 
finales. 

3 Reglamentos ambientales. En ellos se puede especificar que 
las temperaturas, concentraciones de los reactivos, y razones de 
flujo de los efluentes de una planta tengan ciertos límites. 

Tales reglamentos existen, por ejemplo, para las cantidades de 
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S02 ·que una planta puede expulsar a la atmósfera, y en la 
calidad del agua que ee recicla a un río o lago. 

4. Fuerz11s oper11cion11les. Loe diversos tipos de equipos 
usados en una planta química, tendrán fuerzas inherentes a su 

operación. Tales fuerzas serán satisfechas durante toda la 
operación de la planta. Por. ejemplo, las bombas mantendrán una 
cierta cabeza de succión neta positiva (NPSH); las columnas de 
destilación no tenderán a inundarse y la temperatura de un 
reactor catalítico no excedera un límite superior para evitar la 
destrucción del catalizador, Los sistemas de control son 

necesarios para satisfacer todas estas fuerzas operacionales. 
5 Econo•i11. La operación de una planta deberá ajustarse a 

las condiciones de mercado, esto es, la disponibilidad de las 

materias primas y la demanda de los productos finales. Además, 
será tan económico como sea posible en su utilización de 
materias primas, energía, capital, y labor humana. De manera,· que 

se ha requerido que las condiciones de operación sean controladas 
·para dar nivelés óptimos de costo de operación, y ganancias 
máximas. 

Todos los requerimientos arriba listados dictan las 
necesidades del control continuo de la operación de una planta 
química y la intervención externa (control), para garantizar la 

satisfacción de los objetivos operacionales. Esto se realiza a 
través de un arreglo racional del equipo (dispositivos de 
medición, controladores, computadores) e intervención humana 
(diseftadores de planta, operadores de planta) , que constituyen el 
sistema de control. 

Un sistema de control esta llamado a satisfacer las 
siguientes necesidades generales: 

Supresión de influencias de variaciones externas. 

Asegurar la estabilidad de una planta química. 
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Optimizar el f~ncionamiento de un proceao químico. 
Bl control automático a jugado un papel importante en el 

avance de la ingeniería y la ciencia. Además, de su gran 
i111>ortancia en vehículos espaciales, en la guía de proyectiles y 

en siste11111s de pilotaje· de aviones, etc.; el control automático 
se ha convertido en parte iq>ortante e integral de los procesos 

industriales modernos. Por ejemplo, el control automAtico resulta 
'esencial en operaciones industriales. como el control de presi6n, 
temperatura, humedad, viscosidad y flujo en industrias de 
proceso. 

Como los avances en la teoría y práctica del control 
automático brindan medios para lograr el funcionamiento 6ptimo de 
sistemas dinámicos, mejorar la calidad y abaratar los costos de 
producción, expandir el ritmo de producci6n, librar de la 
complejidad de muchas rutinas de la tareas manuales repetitivas, 
etc.; la mayoría de los ingenieros y científicos han de tener 

buenos conocimientos en este campo. 

El estudio del control automático es un tema complejo. Las 
soluciones exactas para problemas particulares de control 

requieren de conocimientos detallados del proceso, no sólo de las 
características físicas y químicas de los fluidos, sino también 

de los aspectos mecánicos del proceso equipo (bombas, 
mezcladores, reactores, intercambiadores de ca.lar, etc.) , 

sistemas de tuberías y el ciclo de control mismo. 
Afortunadamente, en términos generales un buen control puede ser 
realizado con un limitado conocimiento de las condiciones 
físicas, químicas y mecánicas, y las aplicaciones de control son 
hechas rápidamente y económicamente con un alto grado de 

confianza en su operación. 

3.2 ¿Qué es el control de procesos y cuál es su objetivo? 
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Bl control autom&tico puede ser definido como una técnica de 
medición del valor de una variable, para mantenerla dentro de 
cierta condición deseada. Muchas otras definiciones igualmente 
satisfactorias podrin ser dadas, pero el control automático puede 
ser entendido mejor en términos de porqué es necesario, las 

ventajas ofrecidas y las formas de contro.l de energía. 

Bn base a lo anteriormente citado, el control automático 
tiene como finalidad mantener cierta variable o condición en 

cierto valor (fijo o variable como una función del tiempo) . Bste 
valor que se pretende es el valor deseado. Para alcanzar esta 
finalidad el sistema de control automático opera de la manera 

siguiente: 

1. Medida del valor actual de la variable que se quiere 

regular 
2. La comparación del valor actual con el valor deseado· 

(siendo este último comunicado al sistema de control por el 
operador humano o una computadora) . Determinación de la 

desviación. 
3. Utilización de la desviación (o error) para generar una 
seftal de corrección. 
4. Aplicación de la señal de corrección al sistema a 

controlar de modo que sea eliminada la desviación, esto 
es, de manera que se pueda volver a llevar a la variable al 
valor deseado. La seftal de corrección introduce variaciones 

de sentido contrario al error. 

El control de cualquier proceso químico reduce al balance de 
materia y e'nergia relacionado con el proceso. La suposición de 
condiciones de operación propias para sus requerimientos, · tales 
como flujos de material, temperaturas corregidas, presión, 
niveles de fluido y composición de material, se encuentran en 

casi todos los procesos. Estas variables asociadas con un proceso 
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se dividen en dos grupos: . 
i.'variables de entrada. 

2. Variables de ~alida. 

Ahora es necesario definir algunos términos usados en el 

campo del control automático. Bl primer término es variable 
control•d•, esta es la variable que sera mantenida o controlada 

dentro de los valores deseados. Por ejemplo, en un intercambiador 

de calor, la temperatura de entrada al proceso es la variable 

controlada. Bl segundo término es el "ser: poJnt", es el valor 

deseado de la variable controlada. La variable manipulada, es la 

variable usada para mantener a la variable controlada dentro de 

su •ser: point". Por ejemplo, en el caso del intercambiador de 

calor, el flujo de vapor es la variable manipulada. Finalmente, 

cualquier variable que pueda causar a la variable controlada 

desviaciones de su "set poJnt", es definida como variación ·o 
tranatorno. Bn muchas . casos hay varios diferentes variaciones, 

por ejemplo en el intercambiador de calor las posibles 
variaciones son la temperatura de entrada al proceso, el flujo 

del proceso, la calidad del vapor, las condiciones ambientales, 

la composición del fluido de proceso, el ensuciamiento. La 

existencia de estos disturbios es lo que origina que en procesos 

industriales sea necesario el uso del control automático, pues si 

no hubiera variaciones, las condiciones de operación diseiladas 

prevalecerían y no sería necesaria una vigilancia continua del 

proceso. 

Los siguientes términos extras son también importantes. 

Sistema de control de ciclo abierto, referido a la condición en 

que el controlador es desconectado del proceso, es decir que la 

salida no tiene efecto sobre la acción de control, esto es, en un 

sistema de control de ciclo abierto no se mide y no se realimenta 

para la comparación con la entrada. El sistema de control de 

ciclo cerrado, se refiere a la condición en que el controlador es 
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conectado al proceso, es decir la aeftal de salida tiene efecto 
sobre la acción de control, comparanclo el •set poínt" de la 
variable controlada y determinando correctamente ia acción. 

Con estos términos definidos, el objet.ivo del control de 
procesos puede ser definido como sigue: 

El objetivo de un sistema de control automático del 
proceso es usar a la variable manipulada para mantener 
a la variable controlada dentro de su "set point", y 

evitar as! las variaciones. 

Según sus características, los variaciones son clasificadas 
dentro de dos categorías: 

- variaciones mediblee, y 
- Variaciones no medibles. 

3.3 Ele.entos Para el Disefto de un Si•t ... de control. 

Para el diseño de un sistema de control, primeramente se· 
deben definir loe objetivos de control, los cuales pueden ser: 
supresión ele influencias de disturbios externos, optimizar el 
funcionamiento económico de una planta, asegurar la estabilidad 
del proceso químico, una combinación de eetos. 

3.3,1 Selección de Medidas. 

Cualesquiera que sean nuestros objetivos de 
necesitamos algunos medios para controlar el proceso 

control, 

qu.ímico. 
Esto se hace midiendo ciertas variables del proceso (temperatura, 
presión, concentración, razón de flujo, etc.). Las variables que 
representan nuestro objetivo central, y que pueden ser 
controladas directamente reciben el nombre de medidas primarias. 
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A. veces sucede que nuestro objetivo de control no son cantidades 

medibles, esto es, pertenecen a la clase de salidas no medible&. 

·Bn estos casos médiremos otras variables que puedan ser medidas 

con facilidad y que sean seguras, estas variables mantenidas 

reciben el nombre de medidas secundarias. La relación matemática 

entre las salidas no medibles y las medidas secundarias es: 

Salidas no medibles = C(medidas secundarias) 

que nos permite determinar los valores de las salidas no medibles 

(una vez que los valores de las medidas secundarias aon válidos) . 

La tercera clase de medidas que podemos controlar en el 

funcionamiento de un proceso químico, incluyen mediciones 

directas de las variaciones externas. La medición de la variación 

antes de que entre al proceso p~ede ser altamente ventajoso, por 

que nos permite conocer a priori como será el comportamiento del 

proceso y así tomar una acción de control reparador para mitigar 

cualquier consecuencia indeseable. 

3.3.2 Selección de Variables Manipulables. 

Una vez que se han especificado los objetivos de control y 
se han identificado las medidas, el siguiente paso es saber 

cuales son las variables manipulables que será·n usadas en el 

control de un proceso químico. La selección de estas es ... algo muy 

importante, pues afectará ia calidad de la acción de control que 

tomemos. 

3.J.J Selección de la Configuración de Control. 

Después de que se ha cumplido con los puntos anteriores, el 

problema final a ser solucionado es la definición de la 

configuración de control. Una configuración de control es la 
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infoi:tt1aci6n estructurada que es usada para conectar las medidas 
disponibles a las variables manipuladas disponibles. Se tienen 
diferentes configuraciones de control para un determinado proceso 
químico. Dependiendo de cuantas salidas controladas y entradas 
manipuladas se tengan en el proceso químico, se pueden distinguir 
las configuraciones de control como sistemas de control dé 
entrada simple, salida simple (SISO) o entrada múltiple, salida 
múltiple (MIMO) . En la industria química muchos de los sistemas 
de proceso son sistemas de entrada múltiple, salida múltiple. 

Independientemente de estos los tres tipos generales de 
configuraciones de control son: 

l. Configuración de control de realimentación ("feedback"). 
2. Configuración de control inferencial. 
3. configuración de control "feedforward•. 

3.3.4 Diaefto del Controlador. 

En toda configuración de control, el controlador es el 
elemento activo que recibe la información de la mediciones y toma 
las acciones apropiadas de control para ajustar los valores de 
las variables manipuladas. Para su diseHo es necesario saber como 
es la información usada, tomada de las medidas, para ajustar los 
valores de las variables manipuladas. 

3,4 Ele..,ntos de un Siste•e de control. 

Independientemente del número de elementos usados, todo 
sistema de control cuenta con cuatro componentes básicos: 

l. Detector, a menudo también llamado elemento primario. 
2. Transmisor, también llamado elemento secundario. 
3, Controlador, el "cerebro" del sistema de control, 

4. Elemento final de control, a menudo una válvula de 
control, pero no siempre. Otros elementos finales de control son 
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bCll1bas, conductores y motores eléctricos de velocidad variable. 

La importancia de estos componentes es que ellos realizan 

las tres operaciones básicas que estarán presentes en todo 

sistema de control. Estas operaciones son: 

l. Medición (MJ : .La medición de la variable a ser controlada 

es hecha generalmente por la combinación de un detector y 

un transmisor. 

2. Decisión (D) : Basada en la medición, el controlador 

tendrá que decidir como mantener la variable dentro de su 

valor deseado. 

3. Acción (Al: Como resultado de la decisión del controlador 

el sistema tendrá que tomar una acción. Bato generalmente es 

realizado por el elemento final de control. 

En toda configuración de control se distinguen los 

siguientes elementos: 

l. El proceso químico. Es el equipo junto con las 

operaciones físicas o químicas que ahí ocurren. 

2. Instrumentos de medición o detectores. Tales instrumentos 

son usados para medir las variaciones, las variables de 
salida controladas, o las variables de salida secundarias, y 
son fuente principal de información sobre el progreso del 

proceso. Algunos ejemplos característicos son: 

- Termopares o termómetros de resistencia, para medición 

de temperatura. 

- Medidores Venturi, para medir la razón de flujo. 

- Cromatógrafos de gas, para medir la composición de una 

corriente. 

Un termómetro de mercurio no es un buen dispositivo de 

medición para ser usado como control. Por otro lado, un 

termopar es aceptable porque se desarrolla un voltaje 

eléctrico que puede ser realmente transmitido. Por eso la 

transmisión es un factor muy importante en la selección 

de dispositivos de medida. Para hacer una buena medida es 
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crucial un buen control, 

3. Transductores. Muchas medidas que no pueden ser usadas 

para control, son convertidas a cantidades físicas (tales 

como voltaje eléctrico o corriente, o una señal neumática) 

que pueden transmitirse r4cilmente. Para este propósito son 

usados loa transductores. Por eje~lo, pueden ser usados 

para convertir una seftal neumática a eléctrica. 
4. Líneas de transmisión. Son usadas para llevar las señales 

de medida del dispositivo de medición al controlador. En el 
pasado eran líneas neumáticas (aire comprimido o líquidos 

comprimidos), pero con el avance de los computadores 

digitales analógicos y especialmente la expansión del uso de 

computadoras digitales para control, las líneas de 

transmisión llevan señales eléctricas. En muchas ocasiones 

la seftal de medida llegada de un dispositivo de medida es 

muy débil y no puede ser transmitida a una gran distancia. 

En estos casos las líneas de transmisión son equipadas con 
amplificadores que elevan el nivel de la seftal. 

s. El controlador. Este es el elemento que tiene la 

inteligencia. En el se recibe la información del dispositivo 

de medición y se decide que acción tendrá que tomarse. 

6. Elemento final de control. Este es el elemento que 

implementa la decisión real tomada por el controlador. La 

v4lvula de control es el elemento final de control usado con 

más frecuencia, pero no es el único. Otros elementos finales 

de control típicos para un proceso químico son: 

- Interruptores de relevo. 

- Bombas de velocidad variable. 

- Compresores de velocidad variable. 

7. Elementos registradores. Son utilizados para sumin_istrar 

una demostración visual de como se comporta el ·proceso 

químico. Generalmente, las variables que son registradas 

son las variables que son medidas directamente como parte 

del sistema de control. Varios tipos de registradores 
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(Temperatura, presi6n, concentración, razón de flujo, etc.) 
pueden 11er visto11 en el cuarto de control de la planta, 
controlando continuamente el comportamiento del proceso. 

3.5 variabl•• a Controlar en un Proc11110 Quí•ico. 

Las variables m&s importantes que se controlan en un proceso 
químico son: 

:'·5.1 Flujo 

cualquier proceso'químico continuo requiere de un control.de 
flujo de material. Loe tipos de control de flujo son más comunes 
que cualquier otra variable de proceso sencilla. Bl control de 
otras variables generalmente depende de la regulación del flujo 

para conseguir estabilidad. 

Muchos procesos químicos son sensitivos a la relación de 
reactivos propios de la reacción, y casi todos ellos requieren 
proporciones correctas de material para conseguir calidad en los 
productos. Las propiedades del producto son afectadas por la 

variaci6n de la proporci6n de materias primas y las razones de 
producción con el uso de un catalizador; así, si el fluido es 
líquido, gas o s6lido, un control de flujo preci'so es casi 
siempre esencial. 

J.5.2 Temperatura. 

La energia en forma de calor es otra variable importante que 

es controlada en muchas reacciones químicas. En reacciones donde 
el calor no es controlado, será no obstante eliminado en alguna 
etapa del proceso. Los rendimientos máximos, complementos de 
reacción y características del proceso deseado, son todas 
funciones de la temperatura en muchos procesos. Algunos procesos 
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operan cerca de su teq>eratura crítica. Cuando se excede la 

t1!111>9ratura critica, el proceso llega a un estado no estable.Una 

buena técnica de control automltico generalemente previene este 

sucéso y por tanto es considerado econ6micamente necesario. 

Aunque muchos procesos tienen más ciclos de flujo que de 

temperatura, es necesario un buen control de temperatura. 

3.5.3 Presión. 

Bl control de presión es ·necesario en todos los procesos 

químicos. Muchas reacciones son función tanto de la presión 

(positiva o de vacio) como de la temperatura. Adelll&s, su control 

obtiene la condición deseada para la reacción, la presión es 

también necesaria para la distribución de los flujos de materia a 

través de equipo y sistemas de tuberías. 

Otra importante función en el control de procesos continuos 

es el control de nivel. Es usado: (a) para obtener balances de 

materia de proceso cuando ocurren variaciones en el flujo de 

materias primas, (b) para el funcionamiento propio de torres de 

fraccionamiento, tanques fijos, reactores y otros equipos, y (e) 

para regular el flujo de productos intermedios y finales y para 

facilitar el almacanamiento. Así como el control de temperatura, 

el control de nivel a menudo esta asociado con el control de 

flujo. 

3.5.5 otras Propiedades controlables. 

Las cuatro variables antes mencionadas comprenden un alto 

porcentaje de los ciclos de control de muchos procesos. Algunos 

estarán claramente definidos como una forma de control de 

energia, otros realmente no caeran dentro de esta definición. 
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Otras variables medidas y controladas son las siguientes: 
1; Análisis de componentes. Hay varios tipos de mecanismos 
analíticos usados para la medición de los componentes de 
una corriente de proceso o de una mezcla. A veces la 
necesidad es la que determina y mantiene la presencia o 
ausencia, con limites prescritos, de uno o más componentes. 

Batos análisis son hechos con cromatografías u otros 

111ecanismos analíticos especiales. 
2. Propiedades físicas. Las propiedades físicas que con 
frecuencia son controladas incluyen a 
densidad relativa, punto de fusión, 
ebullición inicial y final y color. 

la viscosidad, la 
neblina, punto de 

Algunas de estas 
propiedades son características de sólo algunos procesos, y 
algunas son función de otras variables. 
3. Propiedades químicas. Bn muchos procesos, las propiedades 
químicas que necesitan ser controladas, incluyen pH, ·y 
conductividad. 

4. Varias formas de energía. Otras variables que en ciertas 
ocasiones son controladas son: frecuencia, potencia, voltaje 
y corriente. 

3,6 Diagra11as de Control, 

Bn el estudio de sistemas de control, es conveniente que se 
haga uso de diagramas convencionales para ilustrar la 
interrelación de los componentes del sistema. Bn un diagrama 

usado para ingeniería química, el medio descrito es el flujo de 
materia y/o energía; en el diagrama de control el primer interés 
es la transmisión de información en el sistema como una funci6n 
de la variable independiente tiempo. Betas últimas 

consideraciones estan más generalizadas con el concepto de una 
señal. cuando un termómetro es usado para medir temperatura, la 
información producida es transmitida como una señal a la 

siguiente etapa, que puede ser un indicador o la unidad de 

33 



generación de error de un controlador. Para el propósico de la 

generalización no ea nacessrio especificar la naturaleza física 

de la seftal, si es un movimiento de un punto, una presión de aire 

o voltaje, etc., y no es esencial conocer como es tranamitids ls 

aellal. Lo que es necesario conocer es como la seftal es afectada 

en calidad y tianpo. cualquier variable medible en un proceso es 

información que puede ser considerada como una sellal, y cualquier 

efecto que afecte a la sellal en tiempo y magnitud, es un 

transductor que opera y transmite la sellal. 

Bn un diagrama de bloques convencional es posible mostrar el 

punto de incidencia de cualquier variable y sus efectos en el 

sistema. Cada transductor de información es representado por un 

simple bloque rectangular, con la seftal de entrada por un lado y 

la sellal de salida por el otro. Bl bloque se hace lo 

suficientemente grande para poder escribir en el una expresión, 

para mostrar el efecto en la seftal que pasa a través del 

transductor particular. También pueden combinsrse dos seftales a 

una tercera por suma o resta, y esto es mostrado, en el diagrama 

por un círculo con dos líneas de entrada y una de salida. Bl 

círculo representa la operación de combinación de las seftales, y 

el uso de signos positivos o negativos indica la combinación 

aritmética particular. También es posible dividir la sellal en dos 

o más caminos simultáneos. 

Bn la actualidad, son tres los tipos de señales usadas en 

los procesos industriales. La seftal neumática, o presión de aire, 

con rangos normalmente entre 3 y 15 psig. Con menos frecuencia 

son usadas seftalea de 6 a 30 psig o de 3 a 27 psig. Su 

representación normar dentro de un diagrama es - - ,._ - ,._ - . La seftal 

eléctrica o electrónica, cuyos rangos se encuentran normalmente 

entre 4 y 20 m11.. Menos comunes son las de 10 a 50 mA, 1 a 5 V 6 o 

a 10 V. La representación de esta señal es - - - - - - - . Bl tercer 

tipo de seftal, que es la más usada, es la seftal digital, o señal 
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discreta. 
Algunos a!ftlbolos que pueden oer usados para variables 

particulares y funciones de transferencia en un sistema de 
control son identificados en la Tabla 3.1. 

Variable• Punciones de transferencia .. = valor deseado A = elemento de entrada 
r = aeftal entrada Ge • elementos controladores 
e = seftal error Gr = válvula de control 
p • controlador salida G,. = elementos de proceso 
• = variable manipulada H = elementos 11 feedback" 
e • variable controlada N • elementos de carga 
b = variable feedback 
u • variable de carga 
y = salida 
d = disturbio 

3.1 VARIABLES 

lln base a todo lo dicho ant;eriormente se deduce que un 
sistema de control del proceso es necesario debido a que: 

l. Proporciona menores costos de mano de obra. 
2. Elimina o reduce los errores humanos. 
3. Disminuye la horas-hombre para una misma producción. 
4. Mejora la calidad del proceso. 
5. Origina una reducción del t_amaflo de equipo y aumenta por 
lo tanto el espacio requerido. 
6. Proporciona mayor seguridad en la operación. 
7. Minimiza el consumo de energía. 
B. Mejora el aprovechamiento de las materias primas. 
9. lln resúmen: aumenta la productividad, desde un ligero 
porcentaje hasta valores muy altos. 

3.7 control Para un Reactor Qui•ico. 

Como se dijo en el capítulo 2, un reactor es un equipo donde 
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ae. llevan· a cabo reacciones química&. Para lograr una operación 
6ptiina del reactor es necesario dete:nninar la instrumentación y 

los mAtodoe de control, así en general, un reactor debe estar 
acondicionado para recibir y mezclar reactivos, para eliminar o 
agregar calor, para controlar la presión y temperatura en la 

operación de arranque y paro, y para darle mantenimiento. 

3.7.1 .. actor•• Continuos. 

Los reactores continuos son diseñados para operar bajo 
condiciones de razón de alimentación constante, salida de 
productos constante, y eliminación o suministro de calor. Aunque 
bien controladas, son generalmente constantes; la distribuci6n de 
corapoaición y temperatura son constantes con respecto al tiempo y 
espacio. A menudo, se presenta degradación gradual del 
catalizador (en caso de que sea usado), ensuciamiento de la 

superficie de transf.erencia de calor, etc., pero su escala de 
tiempo esta fuera del control del espectro. Por lo tanto, el 
objetivo .del sistema de control es el de asegurar que las 
condiciones de operación permanezcan constantes para las 
especificaciones de diseño, aunque minimiz'ando las pérdidas de 

reactivos y productos. 

Cada tipo de reactor continuo, sea de tanque agitado o de 
flujo tubular tiene sus propias características de control. 
Dentro de los reactores de flujo tubular, dependiendo de cual sea 
su modo de operación ·y sus condiciones de diseño, también habrá 
una instrumentación y un control particular para cada caso. 

Independientemente de esto, lo reactores tubulares contarán 
siempre con los instrumentos necesarios para e1 control . de la 
temperatura de reacción, debido a que paramétros como velocidad 

de reacción, distribución de productos y distribución de pesos 
moleculares, son función de la temperatura. También, podrán 

contar con algún tipo de control de presión. Generalmente se usa 
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en las reacciones de oxidación e hidrogenación, en la• que la 
concentración de oxígeno e hidrógeno en los reactivos líquidos y 

conaecuentemente la velocidad de reacción son función de la 
presión. La velocidad de reacción es también función de la 
presión en las reacciones en fase gas. Finalmente para alimentar 
lo• reactivos al reactor se requiere de un control de flujo. 

A partir de la información proporcionada en el presente 
capítulo y en los precedentes, puede pasar.·se a la realización del 
modelo que regira la simulación, lo cu~l se trata en el capítulo 
siguiente. 
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CAPITULO 4 

MODELO DEL REACTOR TU8ULUt llOllOGlllSO 

4.1. Conatrucción ele llodeloa. 

Para planificar los procesos de la moclerna tecnologia es 
preciso conocer loe factores fundamentales que influyen en el 
funcionamiento del proceso. una forma de conseguir esto consiste 
en la construcción de una replica real a pequefta escala del 
proceso y efectuar cambios en .las variables de entrada, mientras 
se observa el comportamiento del proceso. Una técnica de este 
tipo no sólo lleva tiempo y resulta cara sino que además puede 
resultar imposible de llevar a cabo en la práctica. Con 
frecuencia resulta mucho más económico emplear (hasta donde sea 
posible) un método de representaciones conceptuales del procesó. 
Este hecho recibe el nombre de <<construcción del modelo>>. 

La construcción de modelos complicados de procesos reales y 

la manipulación de dichos modelos mediante computadoras es cada 
vez de uso más frecuente para los ingenieros. Para la realización 
de un modelo se requiere de: 

1. La especificación del problema para la situación física 
dada. 
2. Un análisis detallado para obtener el modeló matemático. 
3. La síntesis y presentación de resultados para asegurar la 
comprensión total. 

La estrategia general del análisis de procesos complejos 
sigue un camino relativaménte definido, el cual consta de los 

siguientes pasos: 
l. Formulación del problema y establecimiento de los 

objetivos y críterios, así como delineación de las necesidades de 
operación. 
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Figura 4.1 Conetrucct6n del Modelo . 



2. Inspección preliminar y clasificación del proceso con el 
fin de descomponerlo en subsistemas (elemento•) . 

3. Determinación preliminar de las relaciones entre los 
subsietemas. 

4. Análisis de las variables y relaciones para obtener un 
conjunto tan sencillo y consistente como sea posible. 

5. Establecimiento de un lllOdelo matem&tico (en los casos en 
que sea aplicable) de las relaciones en función de las variables 
y par4metros 1 descripción de 
pueden representar en forma 
matem4ticos. 

6. Validación del lllOdelo. 

los elementos 
incompleta 

que solamente se 
mediante modelos 

7. Evaluación de la forma en la que el modelo se presenta al 
proceso real, usando el juicio crítico personal para acoplar las 
representaciones matem4ticas con las no matemáticas. 

8, Aplicación del modelo; interpretación y comprensión de 
los datos. 

Betas etapas estan concebidas para desarrollar un método de 
estructuración y análisis de proceso, siempre que sea posible, 
por medio de los modelos matemiticos. Rete método permite un 
análisis más riguroso y tiende a que los criterios subjetivos 
(cuando son precisos) sean m4s metódicos y completos. La Figura 
4.1 indica la naturaleza crítica de estas etapas. 

El proceso representa una serie real de operaciones o de 
tratamiento de materiales, y el modelo representa la descripción 
matemática del proceso real. El uso de los modelos se ha 
extendido a campos tan diversos como: biología, fisiología, 
ingeniería, química, física y economía, razón por la cual son de 
gran impo~t~ncia. 

Los modelos pueden definirse dentro de cualquiera de las 
siguientes concepciones: 
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1. ltodelo• rt•1co•. (modelos de barcos, maquetas de plantas 
pilotos y de edificios) . 

2. ltodelos anal6gl.co•. (816ctricos, electrónicos, 
mecánicos). 

3. Teorl•• prov1s1onales. (Modelo de la gota de líquido para 
l.a nucleación) . 

4. Grlft'1cas y •P"•· 
S. Enunc1ados •te-6t1cos y iaodelos en ror .. de stmbolo•. 

Para nuestros propósitos resulta m.is conveniente la 
concepción del modelo ·correspondiente al punto 5, pudiendo 
prepararse tres tipos de modelos y combinaciones: 

ltodelo• de ren611enos de transporte. Utilización de 
principios físicos y químicos., (Bcuaciones fenomenológicas de 
variación, es decir, las ecuaciones de conservación de la masa, 

cantidad de movimiento y energía) . 

11<>4..elos de balance de población. Se utilizan balances de 

población. La distribución de tiempos de residencia y otras 
distribuciones temporales son ejemplos de este tipo de modelos, 
aunque también se cumple en los modelos de fenómenos de 

transporte. 

ltodelos elllpfr1cos.· Utilización de datos em¡)íricos ajustados 

a polinomios por el método de mínimos cuadrados. 

Después de que se ha implementado un modelo, es necesario 
una evaluación del mismo, para comprobar su confiabilidad, 
exactitud, reproducibilidad, complejidad, capacidad y posibilidad 

de aplicación. Esta evaluación puede hacerse, mediante la 
recopilación de datos para ajustarlos de acuerdo a las 
predicciones del modelo, para lo cual se han desarrollado métodos 

estadísticos. La exactitud de los datos obtenidos y la confianza 
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·· en el modelo, aumentan si se cuenta con dos series de datos (una 
del proceso real y otra del modelo) . 

t.2. Kcuaclonee del llodelo Para ••actor•• TUbular••· 

Consideremos el caso general de un r~actor tubular que opera 
en condiciones de r~gimen permanente con flujo turbulento. 
Supongamos que la reacci6n que tiene lugar es la siguiente: 

A+B+ ... -.R+S+ ... 

Tomemos como punto de partida las siguientes ecuaciones de 
gradiente múltiple: 
Balance de ..,sa para la especie a 

··-­lacl6n 
Trenaporla • lra'f•• d111 l• •uperl'lclc 
debido al flujo 910.,.I. 

a ! L(poaar!...(0 i] + !.. !...Ípoae!__<cª>] + !...(poCI !...1cª1] + Ra (1) 
r ar ar P r• ae ~ ae P az •az P 

Tron1porle a lr•v6e de la auperflcle por 
d&epenl6n. 

Generac16n 

Balance de cantidad de movimiento (dirección z) 

Balance de Energfa· 

pC [BT BT !!¡¡_ llT 
P at + ura¡: + r 88 

+ !..(Je.!!!¡ + s. 
oz az 

! !... <l<nr !!!¡ + !.._ !... <IC,,!!!l 
r Br Br r 08 88 
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con las siguientes sill'fJlificaciones: 
¡; Debido a la condici6n de régimen pexmanente, todas 

las derivadas con respecto al tiempo eon cero. 
2. Se supone que el flujo global sólo tiene lugar en la 

dirección axial; en consecuencia, todos los términos de 
velocidad, a excepción de u,., son cero. 

3. También se supone que loe fluidos no son 
coqiredbles. 

Después de introducir laa anteriores sin¡ilificaciones, se 
encuentra que loe balances de masa y energía, en coordenadas 
cilíndricas simétricas, corresponden a las dos siguientes 
ecuaciones: 

u (r) BCi R 15 (r) 
82

C• + ! ¡!!... rfi Cr)!S.!.) + Ri 
z az z az2 r ar ar 

l!ste 
velocidad 

modelo es con 
y dispersión 

gradiente 

radial y 

múltiple, 
axial; Con 

condiciones límite consideradas en la Tabla 4,1. 

con 

las 

(4) 

(5) 

perfíl de 
siguientes 

Las Figuras 4.2 a 4.7 ilustran el comportamiento físico que 
se ha supuesto para este modelo y los cinco siguientes. Estas 
ecuaciones son relativamente generales y toman en cuenta lan 
variaciones radiales de velocidad, los coeficientes efectivos de 

dispersión y las conductividades caloríficas efectivas. En la 

mayor parte.de las aplicaciones químicas se supone que se conoce 
el perfil de velocidad puesto que las ecuaciones del ba~ance de 
cantidad de movimiento resultan de una resolución matemática 

díficil. Por lo tanto, únicamente se escriben los balances de 

materia y energía y se supone que "• (r) se conoce a partir de 
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medidas experimentales. Las ecuaciones <fe este punto, tal como 
eet&n, e6lo 11.e pueden reeolver por métodos numtiricos, y aún estas 
técnicas resultan bastante complejas. Sin embargo, no siempre se 
requiere un conocimiento tan detallado y, con frecuencia, se 
pueden hacer más simplificaciones en el moclelo. 

ecuación 4 ecuación 5 
u.(r)Co = u.(r)Cl(O,r) u.lr)To ~ uz<r)TIO,r) 

_ t5 (r)C• (O,rl - k• (r) BT(O, r) 
• Bz pCp Bz 

:;• (L,r) = o :~(L,r) ~ o 

:;· (Z,0) = o :~(z,O) = o 

:;•cz,R) = o :~(z,RI = ~{Te-T(z,R)] 
kR 

TABLA 4. l C011D1c10J1ES LUUTE PARA us EcUACJQNtS. 4 y 5. 

Un segundo modelo ~etá basado en el hecho experimental de 
que la dispersión efectiva axial y ra<fial, así como loe 
coeficientes efectivos de conductividad, pue<fen a veces tomarse 
como aproximadamente constantes para toda la sección transversal 
del tubo; Aun asi estas ecuaciones resultan díficiles de 
resolver. Las ecuaciones correspondientes al modelo del gradiente 
múltiple, con perfil de velocidad y coeficientes de dispersión 
radial y axial constantes son: 

., (r)ac1 = 0 a2c1 +~a ( ac1l 
z az •oz:r r 8r r-a¡: + R¡ (6) 

pe" u.<rl- = l< -- + = (r ...... l [ aT] a2 T k ¡¡_ """ 
az az 2 r ar ar 

(7) 
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Para este modelo las condiciones límite tienen la misma 

forma que las del modelo 1, con : 

B.Cr) -->o. para la ecuación 6 y, 

lt, (r) - ... JC., para la ecuación 7. 

Para obtener ecuaciones diferenciales con coeficientes 

constantes se admite que el perfil de velocidad u,Crl sea plano. 

De esta forma se combinan los efectos de mezclado axial con los 

derús efectos de dispersión axial en los que puede denominarse 

coeficiente global de dispersión axial, f5L, y la conductividad 

global, J<L. Las ecuaciones en derivadas parciales, con 

coeficientes constantes, que así se forman en un tercer modelo, 

(gradiente múltiple, con velocidad constante), permiten el 

tratamiento matemático del modelo de .una forma algo más sencilla 

que para el punto 2, ecuaciones 8 y 9. 

f5 B•c1 + . ~ L cr.!!S..¡ + R, 
L~ r ar ar 

(8) 

(9) 

Las condiciones límites son las mismas que en el segundo 

modelo, con: 

uz(r) ---. Uz 

!5. --> BL 

Jt. - -> j¡L 

Todos los modelos considerados hasta ahora son de parámetro 

distribuido, estado estacionario, y usan ecuaciones con derivadas 
parciales. 

Cada uno de los modelos considerados anteriormente toman en 

cuenta gradientes de ·concentración tanto en la dirección radial 
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como en la axial, de forma tal que intervienen dos variables 
independientes, 'J y r. Una suposición extra que reduce 
considerablemente la complejidad de las ecuaciones consiet:e en 
ignorar todos loe gradientes radiales. Esto nos lleva a una única 
variable independient:e, 'J, y reduce la descripción matemática a 
ecuaciones diferenciales ordinarias. Generalment:e, estas 
ecuaciones son ro.As fll.cilea de resolver, tant:o analítica como 

numéricamente, ·que las ecuaciones con derivadas parciales. Bl 
balance de energía correspondiente al modelo 4, y todos los 
modelos subeiguient:ee, cont:ienen un término extra: 

U ~(T0- T) •U ~(T. - T) (10) 

que es preciso aiiadir para tener en cuenta la energía transmit:ida 
a través de la paredes del reactor. En loa modelos en . que 
intervienen gradientes radiales, la transferencia a través de los 
.límites se ha .tomado en cuenta mediante la condición límite 
radial para la pared. cuando se suprime la variable r, también 
exi~te transferencia de energía desde la pared del tubo del 

reactor y es preciso incluirla en el análisis. La única forma de 
considerar esta entrada es incluirla en la ecuación diferencial 
misma. 

La siguiente suposición que puede hacerse es i.gnorar todos 

los efectos de mezclado y dispersión axial, BL = l<L = O, esto 
indica que se desprecian todos los flujos a excepción del término 
de flujo global. 

El modelo del punto 5 es el más sencillo que puede ser usado 
para predecir la conversión en el reactor. Cada uno de estos 
modelos deben resolverse numéricamente debido a la complicación 

de los términos no lineales correspondientes a la velocidad de 
reacción y la generación de energía. Utilizando la ecuación de 

Arhenius para la variación de la constante de velocidad de 
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reacción con la temperatura 

R1 • lkoe1- uRT>¡ f'1 <c., C8 , ••• > (11) 

se observa que el modelo es altamente no lineal. Por lo tanto, 

para los modelos de loe puntos 4 y 5 solamente se pueden obtener 

soluciones analíticas en ciertos casos . 'especiales, tales como 

energía de activación cero, AB = O, o para reacciones isotérmicas 

con f 1 <c., C1 ••• ) lineal con respecto a la concentración 

f' 1 (c.. c •.... ) - ac. + ac. + (12) 

La última simplificación que se puede hacer conduce al 

modelo macroscópico del punto 6, que se obtiene integrando el 

modelo del punto 5 para toda la longicud del reactor. 

Las ecuaciones de este modelo son en esencia balances 

totales de masa y energia aplicados a todo el reactor. Betas 

ecuaciones no se pueden emplear para predecir conversiones puesto 

que no hay forma de predecir R1 ,... • Sin embargo, este modelo 
está expresado en función de ecuaciones algebraicas que resultan 

de resolución relativamente sencilla. Las ecuaciones 

correspondientes a estos modelos se describen en los siguientes 

parrafee: 

Modelo 4, modelo del 9radienté múltiple, ignorando loa 

gradientes radiales'. 

~ 
"z dz 

j'j~ +R, 
dz• 

Sus condiciones límite son las siguientes: 
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Ecuación 13 Ecuación 14 

u.e. • u_C1 (O) uz'l.1
0 • u:&T(O) 

_ fl..dC, (O) _ _.&. clT (T) 

dz pe. dz 

!!f.!_(L) = o dT(L) = o 
dz <fz 

Bl modelo s, del gradiente múltiple ignorando cualquier 

dispersión, tiene las ecuaciones siguientes . 

.. ~ • R1 
• <fz 

cuyas condiciones límite son C1, 0 

respectivamente. 

e, (OJ y T0 

(15) 

(16) 

T(O) 

Por ültimo· el sexto modelo para balances macroscópicos de 

masa y valor suponiendo que la conversión es conocida, esta 

representado por las ecuaciones 17 y 18, y ·no poseen condiciones 

límite. 

A (C1u,S) . (17) 

(18) 

Algunos símbolos especiales son: 

U= coeficiente global de transferencia de calor en la.pared 
~ • perímetro del reactor 
~ área de la sección transversal 
Vtot Volumen total del reactor 

Atot • área total de superficie del reactor. 
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t.3. Otro• llodeloa para •••ctor•• TUbular••· 

Loe modelos para reactores tubulares descritos en el punto 
4.2, sólo son algunos ejemplos de modelos, ya que existen muchos 
más tipos de reactores tubulares, que operan a muy diferentes 
condiciones, y que por tanto, poseen su propio modelo. Algunos 
otros modelos para reactores tubulares son los siguientes: 

l. Reactores tubulares autotérmicos no adiabáticos. 

2. Reactores tubulares autotérmicos adiabáticos. 
2.1. Reactor tubular con intercambio de calor interno. 
2.2. Reactor tubular con intercambio de calor externo. 

3. Reactores tubulares enfriados y calentados a .través de la 
pared. 

3.1 Reactores con temperatura de pared constante. 
3.2 Reactores tubulares enfriados en paralelo y en 
contracorriente. 

t.3.l •eactor•• Tubulares Autot,rmicos. 

Los reactores tubulares con intercambio de calor interno son 
parte de una clase de. reactores que operan autotérmicamente. 
Batos procesos autotérmicos incluyen una realimentación de calor 
que acarrea la presencia de múltiples estados estables. Bato es 
muy importante en la operación de reactores tubulares 
autotérmicos. Además, generalmente este tipo de reactores operan 
en el régimen permanente; los procesos autotérmicos permiten que 
el calor de reacción utilizado mantenga una temperatura bastante 
alta para que la reacc~6n ocurra. En muchos casos, estos 
reactores operan no- adiabáticamente. Un ejemplo de· este tipo de 
operación es el reactor de oxidación usado para oxidar gastos 
acuosos diluidos (Figura 4.8). 
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· •· 3. 2 leactorea Tubular•• &nfriadoa F Calentado• a Trav'• de la 
Pared. 

Bl reactor isotérmico es el más sencillo de los reactores, 

pero implica que. no hay efectos importantes de temperatura o que 

pueden ser controlados por un control de temperatura. El reactor 

con un perfil óptimo de temperatura es claramente el más 

deseable, sin embargo, esto significa que la velocidad de 

intercambio de calor puede ser regulada con precisión en cada 

punto. Entre estos extremos existe una gran variedad de posibles 

diseflos. 

Existen, por tanto, reactores con temperatura de pared 

constante, un ejemplo de estos son los que realizan una reacción 

de •craking" endotérmica, y por otra parte reactores enfriados en 

paralelo y en contracorriente (Figuras 4. 9 y 4 .10), como en el 

caso del reactor de síntesis de amoniaco. 

•·• Ej .. ploa Pr,cticoa del Uso de •eactores TUbularea 

Como se dij o en la sección 2. 4 es recomendable el uso de 

reactores tubulares en los casos en que: 

l. Se trabaje con gases y vaporea. 

2. Se requiera de una producción grande en forma continua. 

3. Se tengan reacciones endotérmicas o exotérmicas. 

4. Sean empacados con catalizadores sólidos, y por tanto 

actúen como reactores catalíticos de lecho fijo. 

5. Sean empacados con un reactante sólido, y actúen por 

tanto, como reactores heterogéneos sólido-gas de lecho fijo. 

Algunos ejemplos importantes del uso de reactores tubulares 

son los siguientes: 

1. Se usan en el "cracking" térmico de etano, propano y sus 
mezclas. 
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-Fluido refrigerante Te 

Alimento ~ - Reactor T - -i=1uldo refrigerante 1 

a}Paralelo. Fluido i 
refrigerante Independiente 

i Alimento 

o} paralelo. Alimento oomo 
fluido refrigerante 

... 

-

• 
- Fluido refrigerante Te 

Allmenti? - Reactor T : ... 
·¡¡ Fluido refrl119rante 1 

l b} Contracorriente. Fluido 
refrigerante Independiente 

Alimento' 

J 
- Fluido rellrlgerante Te 

I ¡...- Reactor T ,_ 
_ Fluido retrl119rante 

d} Contraoorrlente. Alimento 
oomo fluido refrigerante 

Figura 4.9 Eaquemae de Aef rlgeracl6n de un Reactor tubular 
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2 Bn ol •cracking• de lso-butano, de n-butano y de mezclas 

de etano-propano-n-butano. 

J. Bn la obtención de propileno, a partir del etileno y 2-

buteno. 

4. Bn la hidrogenación del butiraldehído a butanol. 

S. Bn la prciducción de estireno. 

4. 4. 1 "Cracking" T•r•ico de Etano, Propano y •U• llezcl••· 

La pirolisis de hidrocarburos es la mayor fuente de etileno, 

propileno, butadieno y aromáticos, y principal abastecedora de la 

industria petroquímica. Bl etano y el propano son hidrocarburos 

ligeros obtenidos del fraccionamiento de gas natural, son usados 

principalmente en síntesis orgánicas, como refrigerantes y en la 

producción de etileno y propileno. 

Para el disefio del serpertín en que se lleva a cabo ·e1 
11 cracking", generalmente no es suficiente con la ecuación 

cinética global de la desaparición de la alimentación, pues otro 

aspecto importante a ser considerado en el disefto es la 

predicción de la distribución del producto. ·Para esto se requiere 

de un conjunto de ecuaciones cinéticas para el conjunto de 

producción de productos de interés. Para el "cracking" del etano 

y propano deben de proponerse varios esquemas de reacción. Bstos 

esquemas contienen muchos parámetros cinéticos que son obtenidos 

por procedimientos de prueba y error. Aunque en otras áreas como 

en catalisis heterogénea los parámetros cinéticos se obtienen por 

caminos más sistemáticos y rigurosos como la estimación por 

mínimos cuadrados. 

4. C.2 "Cracking" de iso-buta.no, 

etano-propano-n-butano. 

o-butano, y mezclas de 

Además del hidrógeno el eflue.nte de un reactor tubular para 

so 
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el •cracking" térmico de hidrocarburos generalmente contiene· una 

amplia cadena de hidrocarburos, principalmente olefinas y 

arom.lticos del metano y desde C6 y mayores, dependiendo de la 
alimentación. El ieo-butano y el n-butano son hidrocarburos, que 
al igual que el etano y el propano se obtienen a partir del gas 

natural, son ueados principalmente en síntesis org.inicas, como 
refrigerantes, para la elaboración de caucho eintético y como 

cOlllbustibles de alto octanaje. Para la predicción de estas 
ca11poaiciones ae requiere de un conjunto de reacciones que 
reflejen el •cracking• adem.is de las correspondientes ecuaciones 
cinéticas. Estos eequemas de reacción son generalmente de 

naturaleza molecular, m.is bien que radical, para evitar los 
problemae asociadoe con la integración de un conjunto de 
ecuaciones diferenciales, y los parámetros cinéticos son 
determinados por prueba y error. 

4.4.3 Propileno a Partir de Etileno y 2-buteno. 

El etileno es un gas incoloro con sabor y olor dulce, que se 
obtiene del "cracking" térmico del etano, propano, butano y gases 
malolientes de refinerías. Es un producto de gran importancia 

pues es usado para la elaboración de alcohol etílico, 
etilenglicol, dicloruro ·de etileno, cloruro de etilo, oxido de 
etilo, estireno, acetaldehido, poliestireno, polietileno, cloruro 
de polivinilo, para refrigeración criogénica y como anestésico, y 

por supuesto para la obtención de propileno. 

El propileno es un gas incoloro que se obtiene 
principalmente del "cracking" catalítico y térmico de 
hridrocarburos, como coproducto con el etileno. Es usado para la 
producción de alcohol isopropílico, glicerol sintético, 

acrilonitrilo, cumeno. También, para &cido acrílico y resinas 
vinílicas. 

Para la producción del propileno a partir del etileno y el 
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2-buteno o por una combinación de estos dos, el Instituto Francés 
del Petróleo (IPP) y la Coorporación China del Petróleo (CPC) , 
han desarrolado conjuntamente el proceso de meta tesis. El cual 
consiste en una reacción equilibrada ligeramente exotérmica (0.4 

Kcal/mol), y cuya reacción es la siguiente: 

La conversión de equilibrio se encuentra en un rango de 55 a 

65\ dependiendo de la temperatura. La reacción de metatesis'271 

ocurre a alta temperatura en tase gaseosa (150 a 350°C) con 
Molibdeno como catalizador, o a baja temperatura (150°C) con 
Renio como catalizador trabajando en fase gas o fase líquida. El 

proceso de metatesis se caracteriza por: 

- Una baja temperatura de operación, generalmente 35°C 
- Una presión de operación suficiente para mantener los 

componentes de la reacción en la fase líquida a la temperatura de 
reacción. 

- No requerir de solventes. 
- Una regeneración semicontinua del catalizador. 
En la Figura 4 .11 se muestra el diagrama de flujo de este 

proceso. 

'·'·'Hidrogenación de Butiraldehído a Butanol. 

A partir del proceso de hidrogenación (Figura 4.12) del 
butiraldehido se obtiene un butanol de alta pureza122>. Este 
proceso se lleva a cabo en un reactor de tubos y coraza empacado 
con un catalizador, por el pasa la fase vapor, el catalizador 

usado es Rodio. El butiraldehído se obtiene a partir de la 
reacción de propileno con mon6xido de carbono e hidrógeno en 

presencia de catalizador de Cobalto, o bien, por deshidrogenación 
de vapores de butano sobre catalizador. Se usa como ·intermedio. 
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t.t.5 Praducci6n de E•tireno. 

Bl estireno es un mon6mero que se obtiene a partir de 

etileno y benceno en presencia de cloruro de aluminio dando 

etilbenceno (Figura 4.13). El etilbenceno es un liquido incoloro 

aromAtico, más pesado que el aire, con punto ebullición a 

136.187°C, el cual se deahidrogena catalíticamente a 630ºC dando 

lugar al estireno. 

Bl estireno ea muy usado en el mundo principalmente por la 

gran demanda que existe de poliestireno, además de que es usado 

para la producción de resinas de ABS, SB latex, SBP., UPB (Tabla 

4.5), revestimientos protectores (látex de estireno-butadieno, 

productos alquídicos), resinas copoliméricas, poliésteres 

estirenados. 

4.5 llodelo Para el aeactor TUbular Ho11<>g6neo. 

Por .lo meiJ.cionado en los cinco puntos anteriores se ha 
determinado que el ejemplo más completo es el de la producción de 

estireno, puesto que este monómero es de gran importancia en la 

industria y por tanto de gran demanda. 

En la simulación de una planta de estireno, el. modelo 

matemático del reactor consiste de las ecuaciones de balance de 

masa para cada componente químico, las ecuaciones de balance de 

calor y balance de masa (Tabla 4.2). Tanto las reacciones 

homogéneas como las heterogéneas son incluidas en el modelo. 

Aunque todo.el equipo es incluido en la sección de recuperación, 

las suposiciones razonables llevan a la simplificación del modelo 

de recuperación, el cual'tiene la exactitud de un modelo complejo 

y reduce el tiempo de computación. Las ecuaciones del modelo son 

solucionadas numéricamente. La función del objetivo global 

considera tanto fijos como variables los costos de producción. La 
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optimización se realiza usando un algoritmo de búsqueda directa 

.considerando toda la planta. 

Con la ventaja de las computadoras, muchos modelos complejos 

proporcionan predicciones exactas del desarrollo de varios 

equipos de proceso. El uso de tales modelos. est4 adem.is limitado 

a algunos grupos especializados. 

La mayoría del estireno en el mundo es producido por 

deehidrogenación de etilbenceno sobre un catalizador. Bl proceso 

generalmente incluye los siguientes equipos1 

- Reactor de deshidrogenación. 

- Supercalentador de vapor. 

- Intercambiador de calor. 

- Compresor de gas. 

- Columnas Etilbenceno/estireno. 

De todas estas unidades el reactor es la más importantel261 • 

Aunque todos los procesos tienen en común la 
deahidrogenación catalítica del etilbenceno a estireno en 

presencia de vapor, hay dos propuestas distintas para el disefio 

de la sección de reacción: el proceso adiabático y el proceso 

isotérmico. Corno la reaéción _de deshidrogenaci6n es endotérmica, 

se requiere suministrar calor y etilbenceno convertido a 25ºC 

(540-570 Btu/lb) . En el proceso adiabático, el vapor 

sobrecalentado a 800-950°C es mezclado con la alimentación de 

etilbenceno precalentado antes de exponerlo a catalisis. El 

proceso isotérmico tiene lugar en un reactor tubular y el calor 

de reacción es suministrado indirectamente por un intercambiador 

de calor entre el fluido de proceso y un medio conveniente de 

transferencia de calor, como gas combustible (tecnología BASF) . 

Para una determinada deshidrogenación catalítica, la vida 

del catalizador, la conversión molar de etilbenceno (moles de 
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etilbenceno convertidos a través del reactor divididos por los 
moles de etilbenceno 

molar de etilbenceno 
través del reactor 
convertidos a través 

de entrada al reactor), y la selectividad 

a estireno (moles de estireno producido a 
divididos por los moles de etilbenceno 
del reactor), son afectados por la presión 

de operación del reactor, la razón molar yapor a hidrocarburo, la 
tenperatura de operación del reactor y la velocidad especifica 
horaria del líquido (LHSV, volumen de liquido de hidrocarburo 

alimentado por hora dividido por el volumen total de 
deshidrogenación catalítica) . Para toda catalisis hay un arreglo 
entre actividad, conversión del etilbenceno, y selectividad de 
estireno. 

La reacción de deshidrogenación produce 
producto, estireno e hidrógeno, ·por mol 

dos moles de 
de etilbenceno 

alimentado, el curso de la reacción deseada puede ser favorecido 
al agregar vapor al sistema de reacción para reducir la presión 
parcial del estireno y/o por reducción de la presión de operación 
del reactorU9,26> • Ambas acciones favorecen el avance de 
reacción y aumentan la conversión molar de etilbenceno. La 

presión de operación adiabática generalmente es de alrededor de 
138 KPa (20 psi), con razones molares vapor a hidrocarburo de 
14:1. Para diseftos de reactores isotérmicos, donde es usado calor 
indirecto para satisfacer las necesidades endotérmicas, las 
razones molares vapor a hidrocarburo son de 6-B:l, y la presión 

de operación es similar a la del proceso adiabático. 

La conversión molar de EB es también una función de la 
temperatura,. una temperatura alta produce altas conversiones de 
una manera casi lineal, un aumento en la conversión puede 
obtenerse por aumento de·la temperatura del reactor. Sin embargo, 

hay un límite superior para la temperatura del reactor, cuando 

las temperaturas son elevadas a cerca de 610°C ocurre "cracking" 
térmico de EB y estireno. En el proceso isotérmico, el 
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calentamiento indirecto en un reactor tubular proporciona el 
calor de reacción, por lo que el reactor puede mantenerse a una 

tell'l"'ratura de 580-6lOºc a través del lecho catalítico. Si se 
mantiene este rango de tempe1:aturas, las reacciones de "cracking" 

térmico son minimizadas. 

Rn cuanto al (LHSV) la conversión molar de BB es una función 
inversa de este parámetro. Un reactor es diseñado para LHSV's de 

0.4-0.6 m3 /h de BB por m3 de catalizador. Dentro de este rango 
por deshidrogenación catalítica se obtiene de 60-70\ de 
conversión molar de RB y un 90-95\ de selectividad molar de BB. 
Con el proceso isotérmico se obtiene resultados similares. 

La principal diferencia entre los procesos isotérmico y 
adiabAtico est4 en el modo en el que es suministrado el calor de 
reacción endotérmico. En principio, el reactor isotérmico és 
diseñado como un intercambiador de tubos y coraza. En el lado del 
·tubo est4 el lecho fijo para la deshidrogenación catalítica y el 
gas reactante, y en el lado de la coraza un medio conveniente de 
transfencia de calor. Bl catalizador es soportado por una rejilla 
en el fondo del tubo. Los diámetros de los tubos del reactor son 
de 10-20 cm y las longitudes de 2.4 a 3.7 m. 

El reactor isotérmico ofrece sobre el reactor adiabático las 
siguientes ventajas: reduce requerimientos de dilución de vapor y 

reduce el "cracking" térmico del etilbenceno y del estireno. 

El factor más importante en la estabilidad económica del 
proceso de deshidrogenación catalítica es el catalizador, el 
rendimiento del catalizador determina la relación de conversión 
de BB/selectividad de estireno, la razón molar vapor a 
hidrocarburo, el LHSV apropiado, y el ciclo de vida factible. 
Todos los catalizadores comerciales son formulados alrededor de 
una base de óxido férrico (Fez03 ) • Inherente a este compuesto 
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férrico esta la reducción a óxidos menores a las temperaturas de 

reacción de deshidrogenación, la presencia de estos aumenta la 
formación/deposición de coque en el catalizador y 

subsecuentemente su desactivación, por lo que para su formulación 
es esencial el uso de estabilizadores y retardadores de coque. 

Los aditivos más usados son óxido de cromo (Cr20 3 ) como 
estabilizador y óxido de potasio (como K2C03 )como el retardador 
de coque. Además, vapor, en suficiente cantidad, retarda la 
depositación de coque como consecuencia de la reacción de cambio 
agua-gas: el coque y el vapor reaccionan para formar dióxido de 

carbono y agua. 

4.5.1 aeactor de Deshidrogenación. 

La alimentación de hidrocarburos al reactor es de 
etilbenceno fresco mezclado con etilbenceno reciclado, el cual es 
mezclado con vapor sobrecatentado el cual no sólo sirve como 
medio de calentamiento, sino también como diluyente. La reacción 
de etilbenceno a estireno es endotérmica y es llevada a cabo en 

reactores multitubulares con lechos empacados con catalizador. La 
reacción más importante que ocurre es: 

Et.llbenceno 
(lllJ 

Estlreno 
(SlfJ 

(19) 

Para minimizar la conversión de equilibrio termodinámico el 
reactor es operado a bajo vacío. La conversión de equilibrio 

termodinámico es de lOOt bajo condiciones normales de operación. 
Los efectos de vapor de Etilbenceno (EB), temperatura y presión 
son mostrados en la Figura 4.14. Las energías libres del gas son 
usadas para calcular la constante de equilibrio. La conversión de 

equilibrio basada en la reacción de la ecuación 19 es: 

Kp = X
2
P,/ (1-X) (l+X+D) (20) 
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donde D es la velocidad de dilución molar (moles de vapor/moles 
de BB, alimentado) . Bn aplicaciones comerciales la conversión de 
equilibrio raramente excede del BSt. La selección de temperatura, 
presión y flujo de vapor de EB es crítica para la economía de la 
planta. Además, si la temperatura de entrada es alta, también se 
presenta algún •cracking• ti!rmico. Las, reacciones térmicas y 

catalíticas son resumidas en la Tabla 4. 3. Todas las reacciones 
térmicas y catalíticas son consideradass en un modelo real. 

Las ecuaciones gobernantes son no lineales y son integradas 
numéricamente. Para las simulaciones de todo reactor comercial se 
emplea la presión de succión nl compresor y es eepecíficada la 
presión de salida del reactor. El sistema constituye un problema 
de valores a la frontera, el cual puede ser solucionado 
utilizando un sistema iterativo y la convergencia generalmente se 
alcanza en dos o tres iteraciones. 

Actividad Catalitica. Como son muchos los catalizadores 
comerciales utilizados en varios procesos, la deshidrogenación 
catalítica disminuye la actividad. La disminución de la actividad 
catalítica se atribuye a la depositación del catalizador. En la 
producción de estireno, la experiencia muestra que además de la 
depositación, la disminución de actividad del material contribuye 
significativamente a la disminución de la actividad. Para 
incorporar este efecto debe usarse una ecuación empírica 126>. 

a= r(a:,T,c.t) (21) 

La ecuación 21 es el producto de dos términos, uno para la 
depositacióri y otro para la disminución de la actividad del 
componente. Es rciro que un reactor sea operado a con9iciones 
constantes para un ciclo, completo. 

Bn las Tablas 4.2 y 4.4 se proporcionan las ecuaciones para 
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los balances de 
correspondientes 

masa y 

a la 
energía y para el modelo cinético 
reacción de deshidrogenación del 

ei::ilbenceno para la formación de estireno, estas ecuaciones son 
empleadas en el programa de simulación para obtener datos como 
longitud del reactor, di4metro del reactor, composiciones de 
productos y reactivos y conversión de reactivos a productos, así 

cOlllO para crear un perfil de temperatura. 

Debido a que el reactor trabaja de manera continua, y que 

por tanto hay una alimentación de reactivos y salida de productos 
constante, el sistema de control tendrá que asegurar que las 
condiciones de operación permanezcan constantes para poder 
satisfacer las necesidades de producción, por lo tanto nuestro 
sistema de control deberá contar como mínimo con un medidor de 
flujo a la entrada y la salida del reactor, con un medidor de 
presión para poder controlar la caída de presión a lo largo· del 
tubo y un elemento medido~ de temperatura ya que esta debe variar 

-muy poco a lo largo del tubo. 

Después de haber creado el modelo y de hé'.ber cubierto los 
requerimientos necesarios para esto, 
simulación de dicho modelo, ·lo cual 

el siguiente paso es la 

se hará en el capítulo 
siguiente, mediante la c'eación de un programa computacional. 
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TABU 4 • 3 Rl:Acc1om:s TlPJCAS 
PRooocctom DE Bsn_.,, 

2. c8H10 + 2H
2
o __, c

7
H

8 
+ co

2 
+ 3H

2 

3 • c0a 10 + 2H20 --> C6H6 + 2a
2 

+ C0
2 

+ C0
2 

+ CH, 

CATALITICAS 

Velocidad de reaccióµ catalítica 

TtlUUCAS Ell 

En•r9f• do Acthellldn 
cal /•ol 

C.t.IUlc• 

29,340 17,930 

32,950 30,000 

30,000 22,350 



Tuu •· t Bcutc1css PARA r.L ~ C1suco. 

dCs• = k1CE8 - k2CSllCH 
dt 

dC .. • k1CED - k2CslcCH 
dt 

k1 = 650 • exp (-19100/1, 987 • T) 



1955 1960 1970 1980 1990 

PS 44 46 61 62 63 
ABS 2 7 8 9 
SAN 1 1 2 1 
SBL 8 8 6 7 7 
Copolimeros de estireno 6 4 5 2 3 
con más de 50% 
de estireno 
SBR 40 35 14 11 9 
UPE 2 4 5 7 6 
Polímeros con o o 1 1 2 
menos del 50% 
de estlreno 

Tabla 4.6 Dlatrlbucl6n de Eatlreno en el Mundo 
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CAPITULO 5 

SINVLACION DE UN REACTOR TUBULAR HOllOGIPll:O, 

5.1 ¿QIÑ •• la ai•ulacidn7 

Con el surgimiento de las computadoras, una de las 
herramientas más importantes para analizar el diseño y operación 
de sistemas o procesos complejos es la simulación. Aunque la 

construcción de modelos inicia desde el Renacimiento, el uso 
moderno de la palabra simulación data de 1940, cuando unos 
científicos trabajaban en un proyecto, durante la Segunda Guerra 
Mundial, resolvieron parcialmente problemas de reacciones 

nucleares cuyo solución experimental, hubiera sido muy cara y el 
análisis matemático demasido complicado. Con el uso de la 
computadora en los experimentos de simulación surgieron 

incontables aplicaciones y con ello, una mayor cantidad de 
.soluciones a problemas teóricos y prácticos. 

La simulación de procesos dinámicos es una aplicación muy 
importante de las computadoras analógicas. En particular, la 
computadora analógica es muy útil para determinar los efectos de 

variaciones de parámetros en el funcionamiento de circuitos. La 
simulación dinámica de una planta química es importante por 
varias razones. Primero que todo, cada planta opera sólo en 
ambiente dinámico o transitorio, porque una operación 
verdaderamente a régimen estable no puede llevarse a la práctica. 
Las operaciones de arranque y paro de una planta son operaciones 

en estado inestable, y se toman en cuenta para la seguridad de la 
planta. 

El sistema de control automático es una parte integral de 
cualquier planta. Los modelos dinámicos son necesarios en el 
diseño y prueba de estrategias de control y la simulación 
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din4mica es requerida en la evaluaci6n efectiva del prop6sito del 

sistema de control. Los modelos de simulación son también usados 

en el estudio de procesos de interacción, estudios de seguridad y 
veracidad, e identif icaci6n del proceso usando técnicas 

transientes de respuesta. 

llXiaten diferentes definiciones aceptadas para la palabra 

simulación, algunas de ellas son las siguientes: 

•Simulación es una técnica para conducir experimentos 

en una computadoras digital. Batos experimentos hacen 
uso de ciertos tipos de relaciones matemáticas y 

lógicas, las cuales son necesarias para describir el 

comportamiento y la estructura de sistemas complejos 

del mundo real a través del tiempo. 

• Simulaci6n es una técnica numérica para realizar 

experimentos en una computadora digital. Batos 

experimentos involucran ciertos tipos de modelos 

matemáticos y lógicos que describen el comportamiento 
de sistemas de negocios, económicos, sociales, 

biológicos, físicos o químicos a través de largos 

periodos de tiempo. 

•Simulación es el proceso de disefiar y desarrollar un 

modelo computarizado de un sistema o proceso y 

conducir experimentos con este modelo, con el 

propósito de entender el comportamiento del sistema o 

evaluar varias estrategias con las cuales se puede 

operar el sistemas. 

En base a las anteriores definiciones, una definición más 

sencilla, sería la siguiente: 

Simulación es el estudio de un sistema o sus partes 

mediante la manipulación de su representaci6n 

matemática o de su modelo físico. 
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Cuando se dispone de un modelo para un componente o un 

sistema, puede utilizarse un computador para investigar el 
comportamiento del sistema. Un modelo del sistema en una forma 
matem.ttica es adecuado para demostrar el funcionamiento de este y 

puede ser utilizado para investigar diversos diseftos de este sin 
construirlo realmente. Bn la simulación se emplean las 

condiciones reales del sistema, así como las condiciones de 
entrada a las cuales estará sujeto el sistema. 

Un sistema puede simularse empleando computadoras digitales 
o anal6gicas. Un computador electr6nico se emplea para establecer 
un modelo del sistema, generalmente dispone de funciones 

matemáticas de integraci6n, multiplicación por una constante, 
multiplicaci6n por dos variables y suma de varias variables, 
además de otras funciones. Estas funciones son generalmente 
suficientes para desarrollar un modelo de simulación. 

En la práctica, la simulaci6n dinámica puede dividirse en 

dos categorías, una con cambios discretos y otra con cambios 
continuos. Estos cambios pertenecen al modelo y no al sistema 
presentando ambos un cambio discreto y un cambio continuo. El 
tiempo es la principal variable independiente, y otras variables 
que son funciones del· tiempo son variables· dependientes. El 

comportamiento de las variables dependientes se refiere en 

té:tminos discretos y continuos. 

La simulación discreta ocurre cuando las variables 
dependientes del modelo cambian discretamente en puntos 
especificados en el tiempo. La variable dependiente puede ser 

discreta o continua dependiendo de si los cambios discretos 
pueden ocurrir en cualquier punto en el tiempo o sólo en puntos 
específicos. 

Bn la simulación continua, las variables dependientes 
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cambian continuamente en el tiempo de simulaci6n. La variable 

tiempo puede ser continua o discreta, dependiendo de si los 

valoree de las variables dependientes son variables en cualquier 

punto en el tiempo o s6lo en tiempos específicos. 

s.z. Etapa• P•r• la Realización de una Si•ulación. 

Para poder llevar a cabo una eimulaci6n ·son necesarios los 

siguientes pasos: 

l. Definir el sistema. 

2. Formular el modelo. Desarrollar el modelo matemático del 

proceso y su control. 

3. Colección de datos (datos que requiere el modelo). 

4. Implementaci6n del modelo en la computadora. Definir si 

se utilizará un lenguaje como FORTRAN, Basic, Algol, etc., o 

algún paquete computacional, para procesarlo en la computadora. 

5. Validaci6n. Una de iae etapas principales en un estudio 

de simulaci6n es la de validación del modelo. Por medio de esta 

etapa es posible encontrar deficiencias en la formulaci6n del 

modelo o en los datos alimentados a éste. La formas comunes de 

validación de un modelo son: 

- La opinión de expertos acerca de los resultados de la 

simulación. 

- La exactitud con la que se predicen datos históricos. 

- La comprobaci6n de fallas del modelo de simulaci6n al 

utilizar datos que hacen fallar al modelo real. 

- Aceptación y confianza en el modelo por parte de la 

persona que utilizará los resultados que el experimento de 

simulaci6n reporte. 

6. Experimentación. Solución de las ecuaciones del modelo. 

Esto puede hacerse mediante el uso de algún método de integración 

numérica para solución de ecuaciones, el uso de una subrutina 

general que tenga como prop6sito la soluci6n de ecuaciones 

diferenciales, o por el uso de un lenguaje de simul~ci6n para la 
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si111Ulación de sistemas continuos. 
7. Interpretación. AnAlisis de resultados. Los resultados de 

la simulación dinámica son generalmente el tiempo de repuesta de 
las variables del modelo. Estos resultados pueden ser presentados 
en forma tabular o gráfica. 

B. Documentación. Se requieren dos.· tipos de documentación 
para poder hacer uso del modelo de simulación. La primera se 
refiere a la documentación de tipo técnico. La segunda se refiere 
al manual del usuario, con el cual se facilita la interacción y 
el uso del modelo desarrollado. 

AdemAs, de lo antes mencionado, es necesario que se definan 
perfectamente las condiciones iniciales de nuestro sistema. Esto 
se debe a que la mayoría de los modelos de simulación se corren 
para estudiar el sistema a régimen permanente. Sin embargo, la 
mayoría de dichos modelos presentan en su etapa inicial estados 
transitorios, los cuales no son típicos del régimen permanente. 
Por lo tanto, es necesario establecer claramente las alternativas 
que existen para resolver este problema. Algunas formas de atacar 
el problema son: 

• Usar un tiempo de corrida lo suficientemente grande 
de modo que los períodos transitorios sean 
relativamente insignificantes con respecto a la 
condición de régimen permanente. 
• Excluir una parte apropiada de la parte inicial de 
la corrida. 
• Utilizar simulación regenerativa. 

Esta última alternativa es la que presenta 
desventajas, pues las otras dos son excesivamente caras. 

menos 

Las primeras etapas de un sistema de simulación se refieren 

a la definición del sistema a ser modelado y a la descripción del 

64 



sistema en términos de relacion<is lógicas de sus variables y 

diagramas de flujo. Sin embargo, llega el momento de describir el 

modelado con un lenguaje que sea aceptado por la computadora que 

se va a usar. Bn esta etapa se tienen dos cursos a seguir: 

l. Desarrollar el "software• requerido para estudios de 

simulaci6n. 

2. Comprar algún paquete de simulaci6n. 

o·esafortunadamente, para la segunda alternativa existe una 

gran cantidad de programas de aplicación (leguajes de 

programación de prop6sito especial) de tal manera que resulta 

extremadamente difícil decidir cual paquete se ajusta mejor a una 

situaci6n determinada. Bsta situaci6n origina que la mayoría de 

las veces, la selecci6n del programa dependa de si el analista lo 

conoce, lo entiende y lo sabe. aplicar. No obstante, estas dos 

alternativas deben evaluarse en término econ6micos antes de tomar 

una decisión. 

En general, los lenguajes de simulación ofrecen las 

siguientes ventajas: 

l. Requieren menos tiempo de programaci6n. 

2. Proporcionan una mayor detección del error. 

3. Actúan como vehículos que expresan los conceptos surgidos 

en el estudio de la simulación. 

4. Poseen habilidad para manejar subrutinas como parte de 

cualquier rutina de simulación. 

s. Automáticamente generan ciertos datos necesarios en 

corridas para simulación. 

6. Facilitan el despliegue de los datos generados. 

Por otro lado, sufren de estas desventajas: 1) se adhiere a 

los requerimientos de salida del lenguaje, 2) su flexibilidad es 

reducida en modelos, y 3) el tiempo de corrida aumenta. 
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5.3. Ventaja• y Deaventajaa de la Si•ulación. 

Bn la actualidad la técnica de simulación es una de las 

herramientas más usadas en el análisis de sistemas, debido en 

gran parte en la gran disponibilidad de "software" en el. mercado. 
Suponiendo que un modelo y la simulación son de precisión 

confiable, las ventajas de la simulación son las siguientes: 

l. A través de ella pueden estudiarse los cambios internos y 

externos de un sistema. Bl funcionamiento del sistema puede 
observarse bajo todas las condiciones posibles. 

2. La observación detallada del sistema puede conducir a un 

mejor entendimiento de este y por tanto sugerir estrategias 

que mejoren la operación y eficiencia del mismo. 

3. Los resultados del funcionamiento del sistema pueden 

extrapolarse con un modelo de simulación para fines de 

predicción. 

5. Puede emplearse como instrumento pedagógico. 

4. Se puede esperimen¡:ar con nuevas situaciones sobre las 

que se tiene poca o ninguna infoanación. Pueden examinarse 

las decisiones concernientes a sistemas futuros, actualmente 

en etapa conceptual. 

5. Pueden efectuarse pruebas de sistemas bajo exámen en 

periodos mucho más reducidos. 

6. Los resultados de la simulación pueden obtenerse a un 

costo menor que el de la aproximación real. 

7. Puede realh:arse el estudio de situaciones hipotéticas 

aún cuando dichas situaciones no sean posibles en la vida 

real y en el tiempo presente. 

B. El modelado y simulación es con frecuencia la única 

técnica posible o seglira para analizar o evaluar sistemas. 

9. Puede ser utilizada para entrenamiento de personal. 

No obstante, a pesar de tener muchas otras ventajas y 

aplicaciones aparte de las arriba mencionadas, la técnica de 
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aplicaciones aparte de las arriba mencionadas, la técnica de 
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simulación presenta el problema de requerir equipo computacional 
y recursos humanos costosos. Además, por lo general requiere 
bastante tiempo para que el modelo de aimUlación desarrollado sea 
perfeccionado. 

Bn resumen, la simulación es una técnica muy valiosa para el 
desarrollo y disef'lo de modelos de un sistema o proceso, ya que 
esto nos proporciona un estudio más detallado del mismo y nos 
permite un mejor entendimiento del comportamiento de éste. 

5.t TitlllpO aeal. 

Por definición un sistema operado por computación digital 

proporciona al usuario dispositivos para el desarrollo de 
"software" y registros para la ejecución de programas. De esta 
manera, un operador de sistemas usa comandos (edit, file, 
transferencia, transferencia de datos, programa ejecutivo,etc.), 

y maneja recursos para sistemas de computación (CPU, memoria y 
periféricos). El que un sistema pueda ejecutar todas estas 
funciones depende de su diseño y ambiente de operación. 

Un sistema operado en tiempo real por definición tiene en un 
proceso ciertas tareas que realizar dentro de un intervalo de 
tiempo especifico. Algunos ejemplos son adquisición de bases de 
datos, como en controladores de vuelo y aplicaciones al control 
de procesos. Bn contraste, un sistema en tiempo no real tiene 

como objetivo principal realizar tareas de una manera eficiente 
(tiempo y espacio) sin considerar la realizada en un tiempo 
preciso. 

Observando y analizando varios sistemas computarizados en un 

sistema dado, muchos dispositivos periféricos, incluyendo 

memoria, pueden operar (trabajar) en paralelo (operación 

concurrente) . Este tipo de sistema intenta optimizar la 
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utilización concurrente de estos recursos. Bn muchos casos, los 
programas de tiempo real y sus tareas asociadas pueden no operar 

concurrentemente debido a la relación de tareas y a la 

organización interna de la computadora. 

uno de los principales problemas en el control digital de 

sistemas en tiempo real es el diseilo en tareas de interacción. 

Algunas tareas en tiempo real serán ejecutadas en una manera 

secuencial, otras podrán ser ejecutadas concurrentemente pero 

serán completadas antes que el proceso global. Esta situación 

lleva al requerimiento de comunicación o sincronización entre las 

tareas a través del uso de banderas de condición (pedazos de 

información),' o de estructuras de datos equivalentes. Este 

requerimiento resulta crítico en un distribuidor multicomputador 

para el sistema de control, tal como el encontrado en plantas 

industriales y de vehículos contemporáneos. 

Un sistema· de operación general consta de programadores, 

administradores de recursos, editores, traductores de lenguajes 

de programación (compiladores, ensambladores, intérpretes), y 

utilerias (programas de diagnóstico, manejadores de archivos de 

discos, programas generales de entrada-salida). 

Un sistema operado en tiempo real, proporciona coordinación 

entre los programas o tareas en tiempo real, el sistema de 
computación, y los archivos de datos asociados (generalmente, en 

discos). Los requerimientos generales son los siguientes: 
1. Manejo de recursos para computadoras: CPU,memoria, 
periféricos (A/D, D/A, discos, interruptores, etc. J • 
2. Programar tareas periódicas. 

3. Coordinar la comunicación entre tareas. 

4. Control de sistemas de integración (detención de errores, 

protección, etc.). 
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Bl que estas funciones puedan ser realizadas en "software" y 

"hardware• depende de las aplicaciones dadas. Note que el tiempo 
real tiene una gran variedad de tareas que son diferentes de los 
prograinaa de aplicación de tiempo real en el sentido de dirección 
{controlador) interna: El sistema de la computadora debe estar 
disponible para ejecutar todas las tareas internas o externas 
efectiva y eficientemente. 

La complejidad del sistema operando en tiempo real depende 
de la cantidad y el nivel de recursos de computación que sean 
controlados y del número de programas en tiempo real y sus 
interrelaciones. 

Hay varios sistemas en tiempo real sofisticados y complejos 
que estan disponibles comercialmente y pueden ejecutar una gran 
variedad de programas y tareas. Como siempre, una selección en 
particular depende del ambiente y de la naturaleza de la 
aplicación. Por supuesto, el ingeniero de •software• puede 
generar un único sistema de operación en tiempo real si sus 
requerimientos de ejecución requieren minimización absoluta. 

El programador ejecutable de tareas proporciona una serie de 
operaciones definidas para lo siguiente: 

Crear un programa de trabajo. 
Mantener prioridad y condiciones de tareas. 
Iniciar ejecución de tareas. 
Suspender la ejecución de tareas 
Completar ejecución de tareas. 
Cancelar la ejecución de la tarea programada. 
Mantener el estado de cada tarea. 

Para poder operar un sistema en tiempo real, primero se debe 
disponer de una computadora compatible con este. Segundo, se debe 
de disponer de un "software" para poder llevar a cabo las tareas 
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'deseadas y poder presentar los datos en forma correcta. 

Finalmente, se requiere de un sistema de comunicaciones que 

permita la comunicación veráz entre computadora y sistema. 

Bn muchos programas en tiempo real en los que se emplea una 

interface no se permite tapar o cerrar un controlador. Algunos 

ejemplos incluyen plantas químicas, naves espaciales, y procesos 

generales de control ambiental. Bn estos ambitos, generalmente se 

efectuan. cambios de parámetros. Al hacer cambios, los objetivos 

útiles se encontrarán en el disefto global del sistema: 

1. El usuario deberá estar listo para modificar (agregar, 

borrar, cambiar) sistemas de control, mediante la 

introducción de datos (coeficientes, declaración de 

variables, etc.) dentro del objeto o de tablas. 

2. La comprobación de errores se'hará en toda la información 

que entra a estas tablas, por conformidad del valor de 

intervalo y otros límites apropiados. 

3. La nueva información se comprobará mediante corridas en 

una simulación. La simulación puede no formar parte del 

"software" de tiempo real. 

4. Al crear el nuevo sistema, el sistema suministrará por 

movimiento de la nueva tabla los datos de la corriente en 

una lista. El proceso catálogado para los nuevos datos será 

controlado de manera manual o automática. La integración 

permitirá una integración paso a paso. 
s. Se suministrara una fácil interacción. Note que también 

puede ser usado por el documento del proceso actualizado. 

La interface mencionada requiere de 11 software" de rutinas 
extensas y complejas. Tales rutinas son por lo general ú~icas en 

su aplicación, porque con coacción en tiempo real se desarrolla 
11 áoftware 11 de control de este tipo que es empleado en ingeniería. 
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Bl objetivo de este capítulo as el de proporcionar una idea 
de la estructura de un sistenia operado en tiempo real relacionado 
con sistemas da control digital y presentar loe resultados 

ol>tenidos al trabajar con un paquete de tiempo real. 

Un sistema operado en tiempo real por definición tiene en un 
proceso ciertas tareas que realizar dentro de un intervalo de 

tien¡¡o específico. Algunos ejemplos son adquisición de sistemas 
de datos, controladores de vuelo y aplicaciones al control de 
procesos. Bn contraste, un sistema en tiempo no real 
objetivo principal real:izar tareas de una manera 
(tiempo y espacio) sin considerar la realizada en 

preciso. 

tiene como 
eficiente 

un tiempo 

Observando y analizando varios sistemas computarizados en un 

sistema dado, muchos dispositivos periféricos, incluyendo 
memoria, pueden operar (trabajar) en paralelo (operación 
concurrente). Este tipo de sistema intenta optimizar el uso 
concurrente de estos recursos. En muchos casos, los programas de 

tiempo real y sus tareas asociadas pueden no operar 

concurrentemente debido a la relación de tareas y a la 
organización interna de la computadora. 

Uno de los principales problemas en el control digital de 

sistemas en tiempo rea·l es el diseño en ta.reas' de interacción. 
Algunas tareas en tiempo real serán ejecutadas en una manera 
secuencial, otras podrán ser ejecutadas concurrentemente pero 
seran completadas antes que el proceso global. Esta situación 
lleva al requerimiento de comunicación o sincronización entre las 

tareas a través del uso de banderas de condición (pedazos de 
información), o de estructuras de datos equivalentes. Bste 
requerimiento resulta crítico en un distribuidor multicomputador 

para el sistema de control, tal como el encontrado en plantas 
industriales y de vehículos contemporáneos. 
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Un sistema de operación general consta de programadores, 
adlainistradores de recursos, editores, traductores de lenguajes 
de programación (compiladores, ensambladores, int6rpretes), y 

utilerías (programas de diagnóstico, manejadores de archivos de 
discos, programas generales de entrada-salida). 

Un sistema operado en tiempo real, proporciona coordinación 
entre los programas o tareas en tiempo real, el sistema de 
computación, y los archivos de datos asociados (generalmente en 
discos). Los requerimientos generales son los ciguientes: 

l. Manejo de recursos para computadoras: CPU,memoria, 
periféricos (A/D, D/A, discos, interruptores.etc.) 
2. Programar tareas periodicas 
3. Coordinar la conrunicación entre tareas. 
4, Control de sistemas de integración (detección de errores, 
protección, etc.) 

El que estas funciones puedan ser realizadas en "software" y 
"hardware" depende de las aplicaciones dadas. Note que el tiempo 
real tiene una gran variedad de tareas que son diferentes de los 
programas de aplicación de tiempo real en el sentido de di~ección 
(controlador) interna. El sistema de la computadora debe estar 
disponible para ejecutar todas las tareas 
efectiva y eficientemente. 

internas o externas 

La complejidad del sistema operando en tiempo real depende 
de la cantidad y el nivel de recursos de computación que sean 
controlados y del número de programas en tiempo real y sus 
interrelaciones. 

Hay varios sistemas en tiempo real sofisticados y complejos 
que están disponibles comercialmente y pueden ejecutar una gran 
variedad de programas y tareas. Como siempre, una selección en 
particular depende del ambiente y de la naturaleza de la 



aplicaci6n. Por supuesto, el ingeniero de •aoftware• puede 

generar un único sistema de operación en tiempo real si su11 

requerimientos de ejecución requieren minimización absoluta. 

El programador ejecutable de tareas proporciona una serie de 

operaciones definidas para los siguiente: 

Crear un programa de trabajo. 

Mantener prioridad y condiciones de tareas. 

Iniciar ejecución de tareas. 

Suspender la ejecución de tareas 

Completar ejecución de tareas. 

cancelar la ejecución de la tarea programada. 

Mantener el estado de cada tarea. 

Para poder operar un sistema en tien¡>o real, primero se debe 

disponer de una computadora compatible con éste. Segundo, se debe 

de disponer de un "software" para poder llevar a cabo las tareas 

deseadas y poder presentar los datos en forma correcta. 

Finalmente, se requiere de un sistema de comunicaciones que 

permita la comunicación veráz entre computadora y sistema. 

Bn muchos programas en tiempo real en los que se emplea una 

interface no se permite tapar o cerrar un controlador. Algunos 

ejemplos incluyen plantas químicas, naves espaciales, y procesos 

generales de control ambiental. Bn estos ambitos, generalmente se 

efectuan cambios de parámetros. Al hacer cambios, los objetivos 

útiles se encontrarán en el disefio global del sistema: 

l. El usuario deberá estar listo para modificar (agregar, 

borrar, cambiar) sistemas de cont~ol, mediante la 

introducción de datos (coeficientes, declaración de 

variables, etc.) dentro del objeto o de tablas. 

2. La comprobación de errores se hará en toda la información 

que entra a estas tablas, por conformidad del valor de 

intervalo y otros límites apropiados. 
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' ·· · 3 ,' La nueva información Be cOli!PtOba~á 'lllltdiant~ CO~~id~s en 
,•, ·'" -.·... una •i111Ulación. La •imulaci6n puede no formar parce del 

•software• de tie~ real. 
4;.; A1 crear· el nuevo ai•tema, el sistema swniniatrar4".por 
lllOVillliento de la nueva· tabla, 1011 datOB de la COrrien~e en 
una lieta. Bl procHo catalogado pa~a loa nuevos é!Átoa será 
controlado· de IÍlanera manual o autom&tica. La ·integi-ación 
pel'lllitir6 una integración paso a paso. 
s. ·se aUllliniatrara uíia f6cil interacción. Note Í¡ue tambi6n 
puede aer usado p<>r el documento del proceso actualizado. 
La interface mencionada requiere de • aoftware• de rutinas 

extenaaa y c~lejas. Tales i-utinas son por lo general únicas en 
su aplicaci6n, porque con coacción en tiempo real se desarrollan 
•aoftware• de control de este tipo que son em¡)leados en 
ingeniería. 

-Bn el presente trabajo se en¡ilea para la imple-ntaci6n de 
la instrumentación . y de los controles al reactor tubular el 

. programa de tie~ real. Bate programa, Real-Time Graphics 
Meaaurement/Control Tools, es una colección de gráficas, m6todos 
numéricos, linearización de tet1110pares funciones con el •ratón• 
para IBM PC, XT, AT, y mAs IBM compatibles. 

La parte de gr&ficas de este paquete esta orientada a la 
aplicación del tiempo real, incluyendo listas de gráficas, 
grllficas de barra y contadores. Las funciones se encuentran 
divididas en quince diferentes archivos, dependiendo del tipo de 
aplicación. Bntre las gr&ficas en tiempo real se encuentran: 
gráficas _con barras horizontales y verticales, medidores de arco, 
relojes, anunciadores y textos. Estas, son de fácil uso, ya que 
solamente llaman a una función la cual es suficiente para· crear 
una ventana en tiempo real. 
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1'.11 •-rrollo del Pr09r- CClllputacional Para la H.ulacldn del 
'l'Ublllar. 

Bl programa para la Bi111Ulaci6n del reactor tubular, fué 
,raalizado en lenguaje FORTRAN, tratando de que eate no sólo 

"_, apli_que al modelo generado en el capitulo 4, eino a cualquier 
otro tipo de modelo que •• genere y para el cual eea conveniente 
el ueo de reactoree tubulares. Bate programa analiza el 
COftllOrtalldento de un reactor y con ayuda del paquete de t ieq>o 
real arriba mencionado se logra la simulación, através de la 
realización de una i~terfaae entre el lenguaje FORTRAtf y el 
lenguaje c. 

Los pasoa seguido& para la realización de este programa son 
loa siguientes: 

1. Se crea una base de datos, que proporcione las 
propiedades te!Clll0din4micas de los compuestos. 

2. Se proporciona el nombre y los coeficientes 
estequiométricos de los compuestos que intervienen en la (a) 
reacci6n(es) quimica(s) . 

3. Se introduce el valor de la temperatura de proceso en 
grados Kelvin y de la presión de proceso en psia. 

4. Se calcula la temperatura de reacción est4nda~. 
s. Se calcula la capacidad calorífica de la mezcla. 
6. Se calcula la entalpía ideal' a la temperatura de proceso, 

en base al método de integración de Romberg. 
7. Se calcula la entalpía residual, mediante una ecuación de 

estado. 
8. Se calcula la entalpía real, mediante la suma de la 

entalpia ideal y la real. 
9. Se calcula la velocidad de reacción y la composición 

final de los compuestos que conforman la reacción, utilizando el 
método de solución de ecuaciones diferenciales de Runge-Kutta de 
cuarto orden. 
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10. Obtenidos estos datos se resuelve el balance de masa y 
energía, u•ando el m6todo de Bular, a partir de esto se obtiene 
fa longitud de reactor y la conversión alcanzada por los 
reactivo•. 

'11. Se realiza una interfase FORTRAN - e para la inclusión 
de rutinas en tiempo real que simulen el control del reactor. 

Para la camprobación del programa se simularon varios casos, 
sin embargo en el presente trabajo sólo se incluye la simulación 
del reactor de deshidrogenación de estireno descrito en las 
secciones 4. s y 4. 5. l. Bn la siguente sección se incluye el 
diagrama de flujo así como el listado del programa de 
camputadora, para que después en el siguiente capitulo se puedan 
presentar los resultados obtenidos mediante el uso de éste. 
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5.6 LISTADO DIL PROGRAMA PARA LA SIMULACION DI UN RJIACTOR TUBULAR 
*IN LmlJUAJS PORTIAN, Y DI LA IHTBRPACB PAU LA INSTllUMBNTACION BN 
*LBllOUAJJI •c• . 
•••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••• 

PROGRAMA PRINCIPAL PARA LA "SIMULACION DE UN RBACTOR TUBUWJl 
llCllOGBHWO CON INSTRUMJUn'ACION BN TIBMPO RBAL" 

•••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••• 
DIMBNSION INDICB(18) ,INDICBP(18),INDICER(l8),COMP(l8),PV(l8) 
RllAL NP(l8),NR(l8),NE(18),Y(N),DY(N),W(N,4),V(N) 
CllAIACTBJl SUSTAN(l8)*20,POllMUL(l8)*12,ARCHJlBS*20 
COMMOll /DATOS/SUSTAN, PORMIIL 
COMMOR /DATOS1/l'M(l8),TBB(l8),TC(l8),PC(18),VC(18),W(l8),DBNS(l8), 

*CPVA(l8),CPV8(18),CPVC(l8),CPVD(l8),DHP(18),DGP(18),ANTA(l8),A!n'll 
*(18),ANTC(18) . 

cotl«>N /SIJMAS/SUMA,StlMB,SUNC,StJMD 

WRITB(*, 200) 
WRITB(*, 150) 
llBAO(•,• (a)')ARCHRBS 

OPBN(l,PILB•ARCHRES,ACCESS•'SEQUBNTIAL',STATUS•'N8W') 

WRITB(*,*)'CUANTOS COMPONBNTBS:' 
RBAD(•, *) NCOM 
WRITB ( *, *) 'DAME LOS INDICBS DEL BANCO DE DATOS:' 
RBAD(•,•) (INDICE(I),Ial,NCOM) 

lfRITB(*,*) 'DAME COMPOSICIONES:' 
DO lal,NCOM 
lfRITE(*,*)'COMPONENTE',I,SUSTAN(INDICE(I)) 
RBAD(*,*) COMP(I) 
END DO 

WRITB ( * , *) 'DAME LOS COEP, ESTBQUIOMBTRICOS DE LOS COMPONENTES: ' 
DO l•l,NCOM 
WRITE(*,*)'COMPONBNTE',I,SUSTAN(INDICE(I)) 
RBAD(*,•) NB(I) . 
BND DO 

lfRITB(*,*)'CUANTOS COMPONENTES SON PRODUCTOS:' 
RBAD(*,*) NCOMP 
lfRITB(*,*)'DAMB LOS INDICES DE PRODUCTOS:' 
RBAD(*,*) (INDICEP(I),I=l,NCOMP) 

WRITE(•,*)'CUANTOS COMPONENTES SON REACTIVOS:' 
RBAD(*, *) NCOMR 
lfRITE(*,*)'DAMB LOS INDICES DE REACTIVOS:' 
RBAD(*,*) (INDICER(I) ,I=l,NCOMR) 

WRITE(*,*)'DAME LOS COEF. ESTEQUIOMETRICOS DE PRODUCTOS:' 
77 
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e 
e 
e 

e 

DO . I=l,NCOKP 
WRITll(•, •) 'COMPONBNTll', I,SUSTAH(INDICEP(I).) 

.RIAD(•, •) NPIIl 
·mm DO 

WIITB(•, *) 'DAM8 LOS COIP. ESTBQUIOMBTRICOS DB RllACTIVOS:' 
DO Ial,NCOMR 
WRITB(•,•)'COMPONBNTl',I,SUSTAH(INDICER(I)) 
RIAD(•, *I NR(I) 
llllD DO . 

IQIITB ( •, •) 'CUAL ES LA TBMPliRA'IURA DE PROCESO: • 
RIAI>(•, •) T· 
IQIITB(*,*l'CUAL BS LA PRBSION DE PROCESO:' 
RIAD(*,*I PRI 

CALCULO Dll LA BNTALPIA DE RBACCION BSTANDAR 

SUMP~o.o 
DO Jal,NCOMP 
I•INDICIP(J) 
SUMP=SIJMP+NP(I)*DHP(I) 
IDID DO 
write(•,•)•suma de p:•,sump 
SUMR•O.O 
DO J =l, NCOMR 
I•INDICER(J) 
StlMR•SllMR+NR ( I.1 •DHF ( I) 
BND DO 
write(•,•)•suma de reactivos:•,aumr 
DHRBaStJMP-SUMR 
write(*,*)'entalpia estandar:',dhre 

SUMA•O.O 
SUMB•O.O 
SUMC•O.O 
SUMD=O.O 

CALCULO DEL CP DB LA MEZCLA 

DO Jcl,NCOM 
I=INDICE (J) 
StJMAaSlJMA+NB(I)*CPVA(I) 
SUMB=SUMB+NE(I)•CPVB(I) 
SUMC•SUMC+NB(I)•CPVC(I) 
SUMD•SUMD+NE(I)•CPVD(I) 
BND DO 
write(*,*)'suma de cpva ',suma 
write(*,*l'suma de cpvb •,sumb 
write(*,*)'suma de cpvc ',sume 
write(*,*)'suma de cpvd ',sumd 



....................................... ; .. -· 
C CALCULO DB LA BllTALPIA IDIAL A DIPBRINTBS. TilMPDATURAs · 
e 
e .......................................................•......... 
e 

.e 
c. 

e 
e 
e 
e 
e 
e 
e 
e 
e 
e 
e 
e 
e 
e 

e 
e 
e 
e 
e 
e 
e 
e 
e 
e 

100 

101 

QITB(•¡•) 'CUAL BS BL VALOR DB 1:' 
RIAD(•,•) B 
lfltITB ( *, •) ' CUAL BS LI VALOR DB P: ' 
lllAD(•,•) p 
'NRITB(*,*l'CUAL BS BL VALOR DB N:' 
RSADI•,•) N 

CALL ROMll (B, P, NI, DHRT) 

write(•,•)•entalpia a dif. t:•,dhrt 
DllRiaDllRB+DHJtT 
vrite(•,•)•entalpia ideal:',dhri 

CALCULO DB LA BllTALPIA RBSIDUAL 

CALL PR(DllMR) 

CALCULO DB LA EHTALPIA RBAL 

DHRmDHMR+DHRI 
vrite(*,*)'entalpia real:',dhr 

CALCULO 08 LA VELOCIDAD DE REACCION 

*RBSUBLVB LAS ECUACIONES DIFERBNCIALES PARA BL.MOOBLO DE UN RBAC­
*TOR. 

IMPLICIT Rl!AL*8 (A-M,0-Z) 
DIMBNSION Tl,T2,BPS,TF,DH,DIN,NIT,MIT 
NIT•l999 
MIT•l 
N=3 
DIN=l.27 
Y(2) -1 .O 
DH=lS.O 
TF•900.0 
Y(l)=O.O 
T2=0.SO*(TP+Y(2)) 
WRITB(6,100) 
FORMAT(2X'45HLAS CONDICIONES INICIALES Y DEL REACTOR SON: ./) 
WRITB(6,l0l) Y(2), Y(3), DY, TF 
FORMAT2X,SH TBM., 2X, F7.3, 2X, 7H PRESION, 2X, F6.3, JX, .•. ..,·-

E~TA TESIS uu· L:;¡,t 
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•7HALIMBN., 2X, P7 .3,JX, 7HT. HnRNU, 2X, P7 .2. /) 
. . WRITl(6, 102) .. · 
102 POJIMT(SX,7H LONGT., SX., 7HCONVllRT., SX, 9lft'llMP.GAS., 

•SX,7HPRSSIOH,4X,8HT.PIU>.I,3X,8HT.PRD.B.,/) 
.lfllITll (6, 103 l 

103. FOllMAT)lX, 6F12.S 

X•O.O 
DO l J=l,N 
llJIJlOR(J)=O.O 

1 YMU(J)•l.O 
rCON=o 
H•D.001 
HNIN•l.OD-6 
8PS•l.OD-S 
INICl.O 

3 COllTillUB 
CALL DIPRUK(N,X,Y,DY,H,HMIN,BPS,YMAX,BRROR,IBAM,INIC) 
NRITB(6,103) X, Y(l), Y(2), Y(l). Tl, 'T2 
NIT-160 
ICONcICON+l 
IP(MIT.LT.1) G0 TO 5 
IP(Y(l),GT.90) GO TO 2 
IP(Y(J) .LT .• O.JO) G0 TO 2 
IP(IBAH.BQ.l) GO TO 3 

2 llRITll(6,104) ICOM 
104' POllMAT(JX, 1 GllN. DB LLAMADAS= , J6) 

GO TO 6 
5 llRITB(6,10S) 

105 FOllMAT(6X, 911NO lll!WTON) 
6 CONTINUB 

STOP 
BND 
SUBROtrrINB DIFPUN(X,Y,DY) 
IMPLICIT RBAL•8(A-H,0-Z) 
DIMIHSION Y(lO), DY(lO) 
COMMON Tl,T2,BPS,TF,DM,DIN,NIT,MIT 
DK=-25470.558/Y(2) 
DC=48.2l4•(10.0**17)*(1.0/DM) 
DY(l)=DC*OBXP(DK)*((1.0-Y(l))/(l.O+Y(l)))*(Y(3)/Y(2)) 
A=0.09630342+0.l7779094*(10**)-3))*Y(2)-0.10667456*)10.0**(-6)* 

*(Y(2l**2) . 
B=0.13724345-0.03708748*(lll**(-3))*Y(2)+0.06024421*(10.0**(-6))* 

* (Y(2) **2) 
CPM=(l.0/1.0+Y(l)))*(A+Y(l)*3) 
l'NU=1618. 725*CPM* (DH**O. 8) * (DIN** {-0. 2)) 
LITal 
DLA=536368.43 
GO TO 2 

l CONTINUE 
2 CONTINUE 

Fl=22.3817*(10.0**(-7))*{TF**4-T2**4) 
FHI=Fl*DLA*{T2-(PNU*Y(2)+DLA*T2)/(FNU(OLA)) 
FS2•536368.43*(1.0/(P'NU+536368.43)-1.0) 
FHIP•-89.5266* (10.0) 1 {-7)* (T2**3l +FS2 
T2NBW=T2+(FHI/FHIP) 
BR=DABS(T2NEW-T2) 
LIT=LIT+l 
IF(LIT.GT.NIT) GO TO 3 
T2=T2NBW 



e 
e 
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'IF(BR.GT.BPS) GO TO 1 
Tl•(i'NU+Y(2)+DLA*TB)/(PHU+DLA) 

. COT04 
·3 MIT•-1 
4·Q2•PHU*(Tl-Y(2)) 

DHR•-)10850.9+2.695*Y(2)-0.00737SS*(Y)2)*•2)+3.777333*(10.0l-6)* 
* (Y(2) ***3)) 
DN1=13.0+0-024*Y(2)-0.0000144*(Y(2)**2) 
DN2=Y(1)*(2.695-0.0147Sl*Y(2)+0.00001Í1332**Y(2)**2)) 
DY2=(0.13499*Q2/DM*DY(l)*DHR)-(DNl+DN2) 
DllUl•(l.O+Y(l))*(DM**2)Y(3) 
DY(3)s-897525*(10.0**(-7))*(DNU3-DBNOM3) 
RBTURN 
11111> . 
SUBROUTINB DIPRLX (N,T,Y,DY,H,HMIN,BPS,YMAX,BRROR,KPLAG,JSTART) 
IMPLICIT RBAL*B(A-I,O-Z) 
LOS PAJUIMBTROS DB BSTA SUBRUTINA DB INTBGRACION TIBNBN LOS 

*SIGUillH'l'llS SIGNIFICADOS. 

• 
• 

• 

• 

· N NllMBRO DB BCUACIONBS DBL SISTBMA POR IHTBGRAR 
T VAIUABLB INDBPBNDIBNTB 
Y VBC'l'OR QUB CONTIBNB A LAS Vl\RIABLBS DBPBNDIBNTES BN UN MA­

XIMO DB 10. 
DY VECTOR QUB CONTIENE LOS VALORBS DB LAS DERIVADAS AL INICIO 

DBL INTBRVALO. 
H T/IMAAO DB PASO. 

llMIN T/IMAAO NINIMO DB PASO. 
BPS CONSTANTB DB BRROR. 

YMA.X .VECTOR QUE COHTIBNB LOS VALORBS NAXIMOS DB LAS VARIABLES 
DBPINDIBNTBS . . 

KPLAG BAllDBRA CON LOS SIGUIBNTBS SIGNIFICADOS: 
··l BL PASO SB TOMO COMO H•HMIN PBRO BL BRROR NO SB LOGRO. 
+l BL PASO SB COMPLBTO CO BXITO. 

BRROR VBCTOR QUB CONTIENE EL ERROR ESTIMADO PARA CADA COMPONBNTB. 
JSRART INICIADOR CON LOS SIGUIENTBS SIGNIFICADOS: 

* -1 RBPERTIR BL ULTIMO PAS, RBSTAURAHDO LOS VALOS DB Y, YMAX 
• QUB l'UBRON USADOS LA ULTIMA VBZ. 
• +l TOMAR UN NUEVO PASO. 

DIMBNSION Y(lO),DY(lO),YMAX(lO),YSAVB(lO) ,Yl(l0),Y2(10),Y3(10), 
*BltROR(lO),DYN(lO),YMAXSV(lO) 

IP)JSTART.LQ.0) GO TO 2 
*SE GUARDAN LOS VALORES DE Y, YMAX BN CASO DE RBINICIO 
*SRA NBCBSARIO 

DO 1 I•l,N 
YSAVE(I) =Y(Il 

1 YMAXSV(I)•YMAX(I) 
•CALCULA LAS DERIVADAS INICIALES 

CALL DIPPUH(T,Y,DYN) 
GO TO 4 
RESTAURA LOS VALORES DB •y• Y "YMAX" PARA UN REINICIO 

2 DO 3 l•l.,N 
Y(l):YSAVB(I) 

3 YMAX(I)•YNAXSV(I) 
4 KPLAG=l 

GUARDA EL VALOR FINAL DE T Y CALCUI.A EL PASO MEDIO 
5 A=H+T 
HHALF~H + 0.5 
RKALIZA UN PASO DE RUNGE KUTTA COMPLETO 
CALL RKl(N,T,YSAVE,DYN,H,Yl) 
REALIZA AHORA DOS PASOS DE R-K CON MEDIO INTERVALO 
CALL RKl(N,T,YSAVE,DYN,HHALF,Y2) 



· THALi'•T+llllALli" 
CALL DIPfUll('J'HALP,Y2,DY) 
CALL Rltl(R,THALP,Y2,DY,HllALP,Y3) 
llUINAX•0.00 

C CALCULA LOS llUllVOS MAXIMOX DIL VICTOR YMAX, LOS IRRORIS Y LOS 
*llRllORIS ULATIVOS 
. DO .6 hl,N 

YllAX(Il•DMAXl(YMAX(I),DABS(Yl(I),DABS(Y2(I),DABS(Y3(I))) 
... OR(Il•DABS((Y(l)-Yl(I))-15.0) 

·llUUllAX•DMAXl(IRllMAX-IRROR(I)/(BPSYMAX(I))) 
C CALCULA LOS VALORIS M&JORADOS Dll Y BLIMIHJUIDO EL BRROR ISTIMADO 

Y(Il•(l6.0*Y3(I)-Yl(I))/15.0 
6 COWl'IllllS 

IP (lllUIMAlt. BQ. O. O) H•H*2. O 
IPlllllMAX.CT.0.0) ff=H*lllRMAX**(-0.2)•0.99 
IP(llRIMAX.QT.1.0) 00 TO 8 

7 T•A 
. RllTURll . 
8 IPIH~'OT.IMTN) GO TO 5 

IP(ltT.AG.LT.0) G0 TO 7 
ff•Hlft'N 
XPLAG•l 
00 TO 5 
RrnJRH 
8ND 

C LA SIGUIBNTB SUBRUTINA RllALIZA UN PASO CON BL MBTODO Dlil R-X DB 
C •CUARTO ORDBN. LOS ARGUMBNTOS SON: 
C N NUMBllO DI BCOACIONBS 
C T VALOR INICIAL VARIABLE INDEPBNDIBNTB 
C Y VALOR INICIAL VARIABLES DBPBNDIBNTBS 
C DY VALOR INICIAL DB DBRIVADAS 
C H ,; TAMA!O DE PASO 
C Yl LOS VALORES HUBVOS DE LAS VARIABLES DEPBNDIENTBS REGRESAN BN 
e 

e 
e 

SUBROUTINW RXl(N,T,Y,DY,H,Yl) 
IMPLICIT RBAL•8 (A-H,0-Z) . 
DIMllHSION Y(lO) ,DY(lO), Yl (10), Y2 (10), Y3 (10) ,DYl (10) 
HHALP·H•o.s 
DO 1 i=l,N 

1 Y2(I)•Y(I)+HHALP*DY(I) 
CALL DIPPUN(T,HHALF,Y2,DY(I)) 
DO 2 I•l,N 
Yl(I)=Y(I=+HHALP*DYl(I) 

2 Y2(I)=Y2(I)+2.0•Y3(I) 
CAL DIPFUN(T,HHALP,Y3,DY1 
DO 3 I=l,N 

YJ(I)=Y(I)+H*DYl(I) 
3 Y2(I)=Y2(I)+Y3(I) 

CALL DIPPUN(TAH,Y3,DY1) 
DO 4 l•l,N 

4 Yl(I)=(Y2(I)-Y(I)+HHALP*DYl(I))/3.0 
RBTURN 
8ND 

INTERFACE TO SUBROUTINE SCROLL [ C] ( SAMPLB, SPNT) 
RlilAL*B SAMPLE [VALUE] 
RlilAL*B SPNT !VALUE] 
BND 



_. . 
. ItrnllfACi TO SUnOUTIHll AMBTIR(CJ (MJM,RADIO,STARTI 
IirnGD•2 IMC[VALUBI 
IllTSJD*2 S'l'RAT(VALIJBI 
RSAL*I RADIO[VALUlll 
llllD 

INTIRPACB TO SUBROUTINB NMBTBR [CJ (NVM, RADIO, START) 
IllTIG&R• ;¡ HUM lVALUB) 
INTmBR•:Z STAllT(VALUBI 
RML•8 RADIO(VALUJll 
DID 

lllTDPACI TO SUBROUTINB PMATBR[C) (NUM,RADIO, START) 
INTllGD•2 HUMlVALtllll 
INTllGIR•2 START(VALUBI 
RllAL*I RADIOIVALUI) 
IND 

INTllllPAC:B TO SUBROUTINB RBACTOR [ CJ ( l 
BNtl 

RBAL*I RADIO 
INTllGIJl•2 NUM, START 
CALL BJIASB 
llRIBT ( •, *) ' QUB DBSBAS SC:ROLL O MBDIDOR' 
llRITB(•, *)' (1) SCROLL' 
WRITI(*,*)' (2) MBDIDOR' 
WRITI(*,*)' (3) MBDIDOR DB PIE' 
WRITB(*,*)' (4) RRACTOR' 
WRITI(*, *) 
WRITB ( *, *) 'OPC:ION : ' 
RBAD(*,*)NOPC:ION 
SBLICT CASB(NOPC:ION) 
CASl(l) 
WRITE(*,*)'DAMB BL VALOR DE SAMPLE' 
WRITB(*,*)'PERIODO DB MtraSTRA BNTRE PUNTOS ADYAC:ENTBS' 
RU.O ( * , •) SAMPLB 
WRITB(*,*)'DAMB BL VALOR DB SPNT' 
WRITE(*,*)'VALOR DEL PUNTO DE AJUSTE' 
RBAD(•, )SPNT 
WRITE(*,*)'LLAMANDO A LA SUBROUTINE SC:ROLL' 
CALL SCROLL(SAMPLE,SPNT) 
CASB (2¡' 
WRITE(*,*)'MBDIOOR' 
WRITB(*,*) 'DAME EL NUMERO DE SEGUNDOS' 
RBAD ( *, •) NUM 
WRITB(*,*)'OAME EL RADIO DEL MBOIDOR' 
RBAD(•,•)RAOIO 
WRITB(*,*) 'INICIO DEL ARCO 0-180' 
RBAD(•,•)START 
CALL NMETER(NUM, RADIO, START) 
CASE (3) 
WRITB(*,*)'MEDIOOR DE PIE' 
WRITE(*,*)'NUMERO DE SEGUNDOS' 
RllAD ( * , •) NlJM 
WRITE(*,*)'RADIO DEL MEDIDOR' 
RBAD(*,*)RADIO 
WRITE(*,*)INICIO DEL ARCO 0-180' 
RBAD ( *, *) START 
CALL PMETER(NUM,RADIO,START) 



/*SCROi:.L* I 
#IllCLUDB <COHIO.H> 
IIllCLUDB dlATll. H> 
#INCLUl>B .CS'l'JtING.H> 
#INCLUDB <GRAPH.H> 
#IllCLUDB <DOS. H> 
#IllCLUDB <S'l'DLIB.H> 

#IHCLUDB •aTSTDHDR.H• 
IINCLUDB "RTGSUBS.H" 
#IHCLUDB "RTGRAPH.H" 

RTSTATPNTR 
UlfSIGlllD IHT 
realtype 
realtype 
int 
tagtype 
e ruar 

RTSTART Ul 1 
INDRX; 
ydatar100J, yvalues(2), yd•t•2[100) 
tiiaeint, sampleint, miny, maxy, rt, lalarm,halarm,atp 
i, lc{2], lf[2], nt, grid, ratchf, xdecs, ydecs; 
tage [2]; 
title{40], units[20]; 

void 11crol(s•111>leint,stpntl 
double sampleint,stpnt; 
{ 

tor (i = O; i· <1000; i++) 
{ 

I 

ydata[i) = sin(M PI•i/(realtypr) (1025-i)) ; 
ydata2[i] ~ sin(M PI•/52.0) * (rand()/32767.0) *1.1; 



CAPITLlO 6 

PRESENTACION DE RESlLTAOOS 



CAPITULO 6 

PmDTACIOll DI: all:SULTAllOS. 

1.1 T ... 1•• c1e·aeaul~•do• ele 1• Simulaci6n. 

Bn eata sección se presentan loa resultados obtenidos en la 
•iilulación, mediante tabla• las cuales contienen lo• datos de 
longitud del reactor en pies, temperatura del reactor en grados 

.Kelvin· y porcentaje de conversión, para diferentes condiciones de 
l)peración. Por otra parte, nos proporcionan las condiciones de 
operación del reactor, tales condiciones aon temperatura de 
entrada al reactor, presión de operación en peía, alimentación en 
lb/hr, diAmetro interno del reactor en pulgadas, la conversión 
deseada y finalemente el tamlifto de paso deseado para la 
integración. 

Además, de lo antes mencionado en esta sección· se 
proporcionan algunas gr6ficas del comportamiento del reactor, 
estás son: longitud vs. temperatura, longitud vs. conversión y 

temperatura vs. conversión. 
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JllPllESIOll DE llESU&. TADOS 

to'ndlt:iones ·de Oo•raci"n al f(ea.:t~r 
Temp .. ratura d• Entrada 865.3723 Grades K•lvin 

Pre•i"n de Oparaci"n 21).000(1 F'!liil 
· Alimentaci"n = 1800.fJOOO lb/hr 

Oi11111•t1•0 intel'no • 7.500(• in. 
Conv@rs i "n = • 7500 

Tamafo de gaso • C•500 1t. 
Xrltf1rvc,) o dr. Xmoresi "n =100 

Re~ttl tll.tlos de la Simula.e: i "n 

Lw1qitud Ta.no1-~r,1 tttt·a I'. Ccir1var-ai "n :ooo 865.372 ,1)00 
1.50(1 G!N, 197 .c)44 
3.(tOO 858.912 .084 
4.500-- 858.923 .124 
6.000 85P,950 .163 
7.51::0 85(., .. 975 .2(13 
9. (1(11') 858.999 .243 

10.500 859,(121 .~B2 
12.0(10 85?.(142 .322 
13. 5C·O 859.(lb~ .361 
15.fJOO 859,082 ,4(11 
16.500 859.099 .441 
18.000 859.116 .48~) 

19.500 859. 131 .~20 
21.000 859 .. 146 .559 
22.500 859.160 .599 
24.000 859.173 .639 
25.500 859.187 .678 
27.000 859.200 • 718 
29.230 859.210 .750 



IM,RESIOI DE RESULTADOS 
Ccndicignen d• OD•r•ci"n •l Rsractt1r 

Temperatur• de Entr•d• ~ 865,3723 Gr•dos Kelvin 
~ Pr••i "n de Oo•r•c i •n • 2ci. 0000 Psia 

Al im•ntaci"n e 1800.0000 lb/hr 
Diametrg interno ~ 7.5000 in. 

Convet•ai •n = • 7!500 
Tamato de pa&o , t.">250 ft. 

Ir.te,..valo de Imprcist "n =100 

R"isuttados de 1 .. Simulac:i"n 

L.on9itud Temovt•.\ tura K ConvC\rsi"R 
.ooo 865.372 ,(100 

2;000 963.333 .042 
4.000 863.470 .083 
6.000 863.504 .123 
8.ooo 863.541 .164 

10.000 1363.575 .205 
12.000 863. 609 .24:1 
!Jl. (l(>(I 96~ ... 6'38 .286 
16.000 8b3. ~,66 .327 

113. ººº 863.69::: .367 
20.c:.100 863. 719 .403 
22.(100 863.742 .449 
24.000 863. 764 .489º 
26.000 863.784 .:53(1 
28.000 863.805 .:171 
3(1,(1(>0 863.825 • 611 
32.001 863.842 .652 
34.001 863.859 .693 
36.001 863.875 .733 
36.841 863.881 .750 

., •... -:¡· 



IM,•ESJOM DE RESULTADOS. 
Condfc:iones de Operac:i"n ül Reac:to,... 

86~.3723' Gradas kolvin 
20. ('1)(1(1 ,, .. ¡. 

· TetmPl!l'atur•., de En tt•arla 
Presi 11n do .Oper•c:i"n = 

Ali111E>ntaci"n 
Di•m~tt•a interno 

Cc,nve1rs ... "n = 
Tama•o de paso 

Intor·1alo de ImprP.!ii"n =100 

Resultados do la Sim~laci"n 

Lonqitud Temperatura 
.ooo 865.~72 

3.000 869.459 
6.(1(1(1 869.786 
f?.1:1(1(1 8.~9.Slo::'. 

1.2. (l(JI) 869.920 
15.t)(J(I 869.973 
18.(t(IC) 870.(121 
21.000 87l~.068 
24.000 870.1Ct9 
'2.7.úOO 870.150 
3(t, 000 870.187 
33.000 870.222 
~6. 00(1 . 870.255 
39. (1(1(1 870.287 
42.000 870. 315 
45.000 870.343 
48.000 870.371) 
51.000 870.396 
53.219 870.413 

JS00.0000 lb/hr 
4,0260 .in, 

1( 

,75(10 
.(1300 ft. 

Convet"Si.''n 
.ooo 
.039 
.(182 
• J:i!•1 
.166 
.209 
.2s1 
.294 
.336 
.379 
.421 
.464 
.506 
.549 
.591 
.634 
.676 
.719 
.75(). 



fN,RESro• DE RESULTADOS 
ContJ i e: i onr:is do Operac: i ''n al 

T1~mperatura d~ Entrada 
F'resi "n de Opewac:i. "' .. 

Alintentau.;i"n 
Diam~tt•o iritf?t•rio i:: 

F'<ar:ictor 
1365. :!.-"23 

2fJ.00·)0 
2501). (Jó(l(J 

7.:5000 
.7500 
.0250 

Cor.verri i ''n 
Ti'lmafo de paso = 

lntftr\r·.tHo C::fir Imcrosi;'n =101) 

'1c:iul l;3d::;.5 de la Simulaci''n 

Sr.ados 
Psi a 
lb/hr 
in. 

ft. 

l(alvin 

Lo~19i tL1d Ti:::itnpv1~a tttr at f··: Cunversi ''n 
.Ol)O B.!15.37;'.: .(10(1 

2. l.(10 •859. 041 .04!i 
4 .. 2C1C1 858.761 .ces 
6.:wo 859.703 .125 
8.400 858.821 • 16::; 

'(• .. ~(1(1 e~s. 9~7 .205 
12.6(10 858.8,..11 .245 
14. 7(1(1 858.923 :285 
16.SOO 858.952 .324 
18.900 858.980 .364 
2l .00(1 859 .. 0(17 .404 
~3 .. too e~'9. o:t2 .444 
25. 20(1 859.(155 .484 
27.300 8:5~'. 077 .524 
29 .. 4(1(.t 95q,.097 .564 
3!. 50(1 859.118 .604 
33.61)1) 85'1. 1 :.a .644 
35. 70(1 859.155 .684 
37.81)(1 85?.172 .724 
39.207 859.183 • ?5(1 

·-··-·, 



IMPRESION DE RESULTADOS 

Condiciones de Oper•ci~'n al 
Tempet•atura do Entr•da • 

F'resi''n de Cperac:f.#n = 
Reac:tor 

865.3723 
2Cl.OOOO 

2!500.0000 
:S.7760 

.7500 

.1:.:15 

Al imantar: i "n 111 

Di•metro int!!t•no 
Conversi"n 

T.umafo de paso = 
Intervi&lo dP. Imprasi"r-i =100 

Resultados de la Simulaci''n 

Br•do• 
F'•i• 
lb/hr 
in. 

ft. 

L01J9i tud Tc-Jmperatura I•'. Conver•'i"n . ,ioo 865.372 ·ºº'' 2.750 863.336 .042 
5.50(1 81..3. 271 .l182 
a.~so 863.319 .122 

11. 01)0 863. 37Lt .163 
13.750 863.419 .203 
16.500 863.463 .243 
19. 251) 863.:SO:S .283 
22.000 863.!545 .324 
24.750 963.582 .364 
27.5•)0 91,3. 616 • 404 
~(l."~50 863.650 .444 
33.01)0 8(23.681) .484 
35.750 863. 7<)9 .!52!5 
39.~oc:i 8b3.736 .565 
41.250 863.7b3 • 6<1!1 
44.(•00 86:'. .. 789 .645 
q6.750 863.612 .686 
-lt;'.~01) 8b3. 8.34 .726 
t=;J. 15(1 863.847 • 75(• 

'·,·: 

., >· 

.. 
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longitud vs. Te1i:eratuH 

T 1.000k 

e 
l o. '350k 
p 
e 

0.900ki~ l' 
a 
t 

u o' 350k 
!' 
a 

O 800,, , i 1 i 1 1 1 1 1 1 i 1 1 1 i 1 11 1 1 1 1 1 1 • ,: t l 1 i t . i 1 1 1 1 1 ••• 1 1 •• 1 1 

K ü.O 10.0 20.0 30.0 
longitud del Reactor en ft. 

40.0 

1 

1 



reiOOOk 
1 ~ 

1: 
r O. 950k 
a 
t O. 900k 
u 
l' 

2.(!.850k 

e 

Teaperatura vs Conversión 

' 
no' 800k 1 ' ¡ 1 e 1 1 e 1 . 1 1 1 1 1 i. 1 

0.00 0.10 0.20 0.30 0.40 0.50 0.60 0.10· 0.80 
· Conversión en el Reactor 
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lcngitud vs.·Teaperatura 

T 1.000k 

e 
lil 0.950k p 
e 
r 0.900k 
a. 
t 
u 0.850k 
r 
a 

O.BOOk 
K O.O \°o"º: 2~.~ · 30 .O 40.0 so.o 

ng1tud·de eactor·en ft. 



e 
111.000k 
T\ 

~ 

r O .9SOk. 
a. 
to.900k 
\1 
I· . 

~.0.850k 

e 

~' ... 

Teaperatura vs Conversi~ · 

n0.800k f::¡¡¡¡¡¡ j iiiili ji i 1 ijllliiiilif' lii _e ji ~·¡ j ijl 1 ·.· ij 1 O f .i 

0.00 0.10 0.20 0.30 0.40 0.50 0.60. 0.70 O.SO 0.90 
Con~:sién en el.Reactor 



.6.Z Grlltl.c•• •n. TI.nipa •••l. 

Bn la pre•ente sección, se present•n las grllfica11 de ' la 
simul•ción en tiempo real, obtenidas mediante el uso del paiquete 
de herramientas en tiempo real, •Real Time Graphics and 
Measuretlll!nt/Control Tools for Microsoft C, IPC-MC-025, Versión 
·2.0, BstaB gr4ficas presentan de manera esquem.ltica COlllO se e8ta 
c0111portando al reactor con el uso de controles, para t~ratura, 
presión y flujo. As! mismo por el uso de este paquete, se 
pre•entar las gr4fica11 que noa describen COll\O se coa¡>orta en el 
reactor la temperatura con respecto al tiempo, la tenperatura 
respecto a la conversión y la longitud respecto a la conversión. 
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V!SUALIZACION EN PANTALLA DEL COMPORTAMIENTO DE LA 
LONG!TOD CON RESPECTO .DE LA CONVERS!ON PARA UN 

REACTOR TUBULAR 



VISUHIZAC!ON EH PANTALLA DEL COMPORTAMIENTO DE LA 
TEMPERATURA CON RESPECTO DE LA CONVERSIOll 

EN UN REACTOR TUBULAR 

rn=~~ 
1 .• l 
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6.3 Diac1111i6n de reaultadoa. 

Los re•ultados obtenidos en el presente trabajo, nos 
proporcionan informaci6n acerca de como ea puede comportar un 
reactor en condiciones reale• de operaci6n, y nos permiten ver de 
que 111anera se podría modificar éste, de tal manera que se 
obtengan las mejores condiciones para qÚe el reactor trabaje a 
una ~ima eficienc_ia y nos proporcione un producto de buena 
calidad con un costo· 

InfoJ:111Aci6n de la 

·Conv. ºC 
o.o 597 

0.10 595 

0.20 592 

O.JO 590 

0.40 588.5 

o .so 587 

0.60 586 

menor. 

literatura. 

ºK 
870.15 

868.15 

865.15 

863.15 

861.65 

860.15 

859.15 

Info111111ci6n obtenida. 

Conv. 
o.o 
0.123 

·• o. 205 

0.327 

0.449 

0.530 

0.611 

ºIC 

863.372 

863.470 

863 .575 

863 .666 

863.742 

863.784 

863.825 

Por medio de la anterior info:nnación· se demuestra que el 
modelo planteado es correcto, ya que los datos obtenidos para el 
reactor de eetireno son similares a. los reportados en la 
literatura para un caso real. 

Por lo antes dicho, conº algunas ·modificaciones el programa 
para la simulación ·de un reactor tubular homogéneo desarrollado 
en el presente trabajo, puede ser aplicado para otros tipos de 
reacciones que cumplan con las características que debe tener un 
reactor tubular. 
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COllCLUSl.-S 

· ll t-6~no del_ presente trabajo se simulación y en bale a 

los resultados obtenidos con el programa de cOlllputo realizado, ae 

puede llegar a las siguientes conclusiones: 

La 1imulaci6n ea. una t6cnica muy valiosa para estudiar el 
.cOlllportamiento de diversos sistemas, pues nos permite obtener 
resultado& con una gran eficiencia y en un tiempo menor que al 
hacerlo de manera manual. 

Otra conclusión es que los sistemas operados en tiempo real 
permiten al trabajador un mayor entendimiento de loe mismos y 

facilitan •u labor ya que nos permiten ver como. se comporta el 
sistema dentro de un cierto intervalo de tiell!lº· Bato permite 
realizar cambios al notar fallas que ocurren dentro del proceso 

de acuerdo al modelo propuesto •. sin necesidad de ver el proceso . 
real. 

Al hacer estos cambios se puede llegar a tener un proceso 
que trabaje en mejores condiciones, con mayor eficiencia y 
precisión, lo cual facilita el trabajo del. personal que esta 
operando dicho proceso. 

Al llevar a cabo la simulación del reactor, conforme al 
modelo elegido, se puede ver que tratándolo como un simple tubo 

la longitud del mismo tiende a ser algo grande, en comparación 
con los datos reportados en la literatura, dependiendo también 
del diámetro del tubo y de la alimentación. Sin embargo, haciendo 
algunas modificaciones al programa para la simulación, se puede 

obtener un reactor de tubos múltiples lo cual hace que disminuya 
la longitud del mismo. 

Pese a esto el comportamiento general del reactor en cuanto 
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•. t .. ratura y c.onverai6n de la reacción e• lo a9perado, 
trat•ndo•• de un reactor iaot6rmico. De ••te hecho se deriva el 
control y la in•tru11entaci6n que presenta dicho reactor, el cual 
Í:Hi •n •u· totalidad. cor;reaponde a la tet11peratura del miPIO, ·ya 
que eata debe per!llanecer casi conatante para no afectar a la 
distribución de productos y velocidad de reacción. 

Pinal .. nte, el programa realizado en eate trabajo e• 
aplicable para cualquier tipo de reacción que presente las 
caracterí•ticas ·que requiere un reactor tubular, puesto que los 
datos obtenido• son bastante confia11lea al compararlos con loa 
reportados en la literatura. 
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AAEXOS 



.. AllDO. A· 

DllSARROLLO DBL PROOllAMA PARA LA SIMULACION DB UN RBACTOR 'nJBULAR 
HONOGJINBO C'ON INSTRUMKNTACION BN TIBMPO RBAL. 

CALCULO DB LA llllTALPIA RBAL DB UNA RBACCION 

l. calculo de la entalp1a de reacci6n eetAndar. 
Se requiere para BU calculo de loa coeficientes 
eatequiométricoa de reactivo• y productos, y de las entalpías 
de formaci6n de loa miamos. 

2. calculo de la capacidad calorífica de la mezcla. 
Se requiere de las capacidades caloríficas y de los 
coeficiente• eetequiométricoa de loa componentes de la 
reacci6n. 

3. calculo de la entalpía a diferentes temperaturas. 
Para calcular la entalpía ideal a diferentes temperaturas, se 
utiliza el método de integraci6n de Romberg, el cual se 
trabaja mediante la subrutina ROMB. 
Los parámetros que se alimentan a esta subrutina son los 
siguientes: 
B - límite inferior de integración. 
F - límite superior de integraci6n. 

·NI - número de pasos de integración. 

4. calculo de la entalpía ideal. 
Realizados los c.ilculos de entalpía de reacción estándar y 

entalpía ideal a diferentes temperaturas se obtiene la 
entalpía ideal. 

s. Cálculo de la entalpía residual. 



Lá entalpfa reaidual. de la reacción se Obtiene a travll!i• de la 
·ecuaci6n de Peng · Robinson, medianttt la·· subrutina Pit, · 1a cuai 

.·requiere 'a BU vez de la SOlUIÍiÓn de raicea polinomiales 
,..diante la subrutina PRQD, la cual proporciona el factor de 
coaipresibilidad 

Par.• poder trabajar la subrutina. PR se requieren loe ' 
aiguientes datos: 
T - Teqieratura de proceso. 
P - Presión de proceeo. 
NCOM - Hdmero de coaiponentea. 
COMP - C~osiciones de los componente&. 
Te - Temperatura critica. 
Pe - Presión crítica. 
w - Pactar acéntrico. 

6. calculo de la entalpía real. 
En base a los valorea' de entalpía ideal y entalpia residual, 
se calcula la entalpía real. 

CALCULO DE . LA VELOCIDAD DB RBACCIOH. 

l. Escribir las ecuaciones del modelo cinético. 
Para poder resolver el modelo cinll!itico ·se hace uso de la 
subrutina KtrllllER, para la solución de ecuaciones simultáneas. 
Para su aplicación la subrutina ICUTMBR requier~ de la 
siguiente información. 
- Condiciones iniciales. 
- Tamafto de paso. 
Proporcionándonos las condiciones finales. 

CALCULO DB LOS BALANCES DE MASA Y ENERGIA. 

1. Indicar el tipo de reacción que se efectua (catalítica o no 



catalítica) 
2. B•cribir las ecuaciones de lo• balances de masa y energía .. 

B•to• •• resuelven mediante la subrutina KUTMBR. 

IMPRBSION DB RESULTADOS. 

Se i~rimen los siguientes parametros. 

·l. Ten¡ieratura del reactor. 
2. Longitud del reactor. 
3. Conversión en el reactor. 

AllDO a 

MANUAL DEL USUARIO. 

Para poder hacer uso de este programa el usuario debe de 
seguir las siguientes indicaciones: 

l. Escribir la reacción. 
2. Proporcionar las condiones iniciales de la reacción. 
3. Dar el número que corresponde a los componentes de la 

reacción dentro del banco de datos. 
4. Escribir los coeficientes estequiométricos .de los 

conponentes. 
s. Introducir la temperatura de reacción, en grados Kelvin. 
6. Introducir la Presión de reacción, en psia. 
7. Dar los límites de integración, para el cálculo de la 

entalpía ideal. 
8. Proporcionar los parámetros de mezcla, para la solución 

de la ecuación de estado; 
9, Introducir el valor de la alimentación al reactor, en 

lb/hr. 
10. Proporcionar el diámetro del reactor, en pulgadas. 



11. Proporcionar la converai6n deaeada. 
12. Prop.orcionar el tlllUflo de paso de integraci6n. 
13. Dar el intervalo de impresión. 
14. Escribir la ecuaciones cinéticas, correspondientes al 

modelo. 
15. Proporcionar la densidad del catalizador, en caao de que 

la reacción ae lleve a cabo en presencia de un catalizador. 
16. Escribir las ecuaciones para el balance de 1.1asa y 

energía. 
17. Pinal-nte, la simulaci6n le proporcionara datos de 

t~ratura, conversión y longitud de reactor. 
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