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xn el presente trabajo de tesis se ha aplicado la técmca de‘
sxmlacién a el disefio de un reactor tubular homogéneo con
'instmntacién en tiempo real. Para lo cual se hizo uso de
diversas rutinas matemfticas, como el método de integracién de -
Romberg, - solucién de polinomios, etc., y del paquet:é para tiempo
real, Time-Real Graphics and Measurement/Control Tools for
Microsoft C. :

Mediante el uso de este pagquete, que consta de gré&ficas,
métodos - numéricos, y funciones con el "ratén® para PC IBM, se
aplicé el tiempo real en la implementacién de mecanismoa en la
instrumentacidn y control del reactor tubular,

Agimismo, se presenta cuales son los tipos de reactores
tubulares, cual su tipo de instrumentacién y control, diversos’
procesos que utilizan reactores tubulares y en base a estos se
eligié un proceso representativo para la realizacién de la
simulacién, el cual fue la produccién de estireno.

Finalmente se proporcionan los resultados obtenidos de est:é‘
mediante tablae y gré&ficas en tiempo real.







La unidad m&s importante dentro de un proceso quimico es el

':reactor quf.mico En esta unidad se llevan a cabo la mayor pn:ca ) .

,: de las. reacciones que transforman 'a la materia prima en el
"‘ptpducco deseado, ' ademéis es de gran. importancia para . la
‘ingénieria quimica, pues el disefio de éste es una actividad
egpecifica del ingeniero qufmico. :

. 'Debido a que el funcionamiento del reactor afecta en gran
medida al disefio y operacién del resto del proceso, el estudio de
dicho funcionamiento es de vital importancia.

Por otra parte, existen diferentes tipos de reactores,
dependiendo de su modo de operacién existen los reactores
intermitertes (por lotes) y los reactores continuos. ‘Dependiendo
de sus caracteristicas de disefio hay reactores de tanque agitado
y reactores de flujo tubular, finalmente dependiendo del nGmero
de fases presentes estin los reactores homogéneos y los reactores .
heterogéneocs., ) '

Bl objetive primordial del presente trabajo es el de
desarrollar un programa de computadora que permita realizar la
simulacién de un reactor tubular homogéneo y presentar la
instrumentaci6én requerida mediante diagramas realizados en tiempo
real.

Para poder llegar hasta este objetivo en el capitulo 1, se
presentan los requisitos fundamentales para poder llevar a cabo
el disgefio de un reactor.

Bn el capitulo 2 se proporciona informacién acerca. de los
diferentes tipos de reactores existentes para poder hacer una
comparacién con un reactor tubular y poder ver asi las ventajas



"‘que proporciona su uso, ademfis de su importancia dent:tone'.'_laf_
/industria qufmica. L

. Bl capitulo 3, se presenta una pequefia introduccién al
control de procesos, en ella se hace un esbozo sobre las
-principales variables a controlar dentro de un proceso quimico
(tempex-ar.ﬁra, pregién, nivel y flujo), y se da informacién acerca
de los principales tipos o configuraciones de control, haciendo .
enfasis en la informacién sobre el tipo de control que debe tener
un reactor quimico, un reactor que opera de manera continua y
~ finalmente un reactor tubular.

En el capitulo 4 se describen diferentes procescs quimicos
que se 1llevan a cabo dentro de un reactor tubular, dichos
procesos son: *“cracking® térmico de etano, propano y sus mezclas,
*"cracking” de iso-butano, n-propano y mezclas de etano-propano-n-
butano, obtencién de propileno a partir de etileno y 2-buteno,
‘hidrogenacién de butiraldehido a butanol y produccidén. de
estireno. De estos procesos se hace la eleccién de uno para
desarrollar un modelo matemdtico y en base a este realizar el
programa para la simulacién. El sistema de reaccién elegido para
este trabajo fue el de la produccién de estireno, por ser este el
proceso mi&s completo en cuanto a informacién requerida. R

El capitulo 5 es el capitulo mis importante del presente ’
trabajo, pueé en el se desarrolla el programa compucaciohal para
la simulacién de un reactor tubular homogéneo. Dicho programa ha
‘sido realizado en lenguaje "FORTRAN". Este programa ha sido
realizado para operar tanto a régimen permanente como a régimen
dindmico. De el se obtienen parimetros tales como: temperatura,

presién, fiujo, composicién, porcentaje de conversi6én, longitud y -

diametro del reactor. Después, mediante la realizacién de  una
interfase lenguaje FORTRAN - lenguaje "C" se incorporan

algoritmos para la implementacién de la instrumentacifn en tiempo .




1

’ beib\igs ‘. de 'haberse realizado el programa y de . haberse

‘incorporado los algoritmos para tiempo real, en el capitulo 6 se
Vpresentan los repultados obtenidos .con la simulacién y se

1pz‘euenc'nn ademés las gt&!icas obtenidas con el paquete de tiempo

real

‘Finalﬁlen!:e, en el capitulo 7 se presentan las conclusiones

‘ del presente trabujo.
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CAPITULO 1.

GENERALIDADES.

“Los ptdgeios quimicos se proyectan para poder obtener un .

sterminado produd:o, partiendo de diferentes materias primas,

: s;' cuales son sometidas a diferentes etapas de tratamiento

-+ (Figura 1.1) . Estas materias primas se someten primeramente a una
. serie de etapas de tratamiento ffsico para 'dupuén ser sometidas

~'a una serie de etapas de procesos quimicos, para a continuacién
palir al reactor. Después de esto, los productos obtenidos han de
someterse a nuevos tratamjientos fisicos para asi poder obtener el
producto deseado.

Por esta razén, se considera ‘que dentro de una planta
(quimica o petroquimica) la unidad mis importante es el reactor
quimico, que aunque representa una pequefia parte de la inversién
total de la instalacién, su funcionamiento afecta mucho al disefio
y operacién del ‘resto de la planta, por tal motivo el estudio del
funcionamiento del reactor quimico es de suma importancia.

Etapas de , Etapa de

Materi —
"—;.—.-“—a tratamientos procesos
— fisicos - quimicos

I l

Recirculacién Etapas de R
tratamientos |Productos )
quimicos

Fiema, 1.1 RepreseNtacion EsqueMarica DE Uw Proceso Quimico,

Para realizar el diseflo de un reactor el ingeniero requiere
de conocer las tasas de los procesos fisicos y quimicos, el tipo




i,»y taaﬂo de equipo necesarios para lograr el grado de convers:.bn'

‘de reaccién deseado, las condiciones requeridas de cmeratura.
'p.r’enién‘y flujo y los dispositivos de intercambio de energia.
El disefic y anflisis de un reactor quimico puede lograrse
: éiguiendo dos criterios. El primero requiere del uso de técnicas
y wnftodos de escalamiento, y el segundo requiere del uso  de
‘ecuaciones cinéticas de diseflo. Estas ecuaciones pueden dividirse
.en dog componentes b&sicos:

" 1. un_modelo cinético.

2. Una ecuacién de disefio del reactor.

El wodelo cinético depende de los pasos controlantes del
mecanismo de reacci6n. Si el pasoc controlante es la reaccién
‘quimica, el modelo cinético ests determinado por la velocida_'d de
reaccién y, 8i el paso contolante es el transporte de masa, el
modelo cinético estd determinado por la velocidad de
transferencia de masa. La ecuacién de disefio del reactor depende
de la geometria del sistema y se obtiene a partir de balances de
masa y energia (este Gltimo sera necesario si la temperat:ura del
gistema reactivo no es constante).

El diseflo de un reactor no es una cuestién rutinaria, pues
para un mismo reactor pueden proponerse diferentes disefios. Un
disefio éptimo no deberi basarge precisamente en el costo minimo
del reactor; pues puede hacerme un diseflo con un bajo costo del
reactor, pero los productos gue salen de la instalacién pueden
estar en condiciones tales que su tratamiento posterior requiera
un costo mucho mds elevado que empleando otros disefios. Por lo
tanto, debe considerarse la economia global del proceso.

Para la realizacién del disefio y/o andlisis de un reactor
quimico, el ingeniero necesita tener informacién, conocimientos y
experiencia en temas y 4reas, tales como:




':'- 'Balance de Maaa y Bnetg!a. !
"+ Termodin&mica. - )
/<. Pen6manas 'de Transporte.

- Cinética Quimica.

- Rconomia.

L Optimizacidn.

; "Bl balance y la termodin&mica nos proporcionan informacién
sobre los diferentes cambios que pueden ocurrir dentro de un’
‘siqtemn. La cinética quimica y los fenémenos de transporte nos
- 'dicen que tan répido ocurren dichos cambios. Por fltimo, 1la
- economia y la ‘optimizaci6n nos dicen si la operacién del reactor
es la 6ptima en términog econémicos.

El balance de materia, junto con los balances de energfa son
de gran importancia, pues sobre ellos se asientan los disefios de
la ingenieria quimica. La termodinfmica es la ciencia que trata .
de la transformacién de energia, y de las propiedades de los’
compuestos involucrados. La termodindmica interviene en todos los
campos de la ingenieria.

El ingeniero quimico debe conocer la cinética de la reaccién
para  poder realizar un disefio satisfactorio del etjuipo en que
_ ésta ha de llevarse a cabo, Si la reaccién es lo suficientemente
répida para que el sistema esté practicamente en equilibrio, el
diseflo es muy sgencillo, ya que no es necesaria la informacién
cinética y resulta suficiente la informacién termodindmica.

Por lo tanto, existe una estrecha relacién entre la cinética
guimica y la termodindmica, dado que estudian el efecto que sobre
el sistema de reaccifén tienen factores tales como la temperatura,
la presién y la composicién de cada fase del sistema. Su
diferencia b_&sica es el factor tiempo, ya que mientras en un
sistema que estd en equilibrio termodindmico no hay cambio neto




. 'con.-respecto al tiempo; en ‘la cinética quimica, se estudia -
precisamente, el camino gque el sistema tiena que seguir para )
llegar al equilibrio termodinémico. -

Finalmente, diremos que también las leyes de difusibén y de
transferencia de calor son importantes dentro del disefio de
reactores. Un ejemplo de estos se ve en un reactor heterogéneo,
‘donde la transferencia de masa de una fase a la otra es tan
" importante (o puede ser tan importante) como la reaccién quimica
misma. De la misma forma, un factor importante en la seleccién de
- catalizadores s6lidos para una reaccién muy exotérmica es la
transferencia de calor.

. Por otra parte, en el presente trabajo no s6lo se trata el
disefio de un reactor, sino tambié&n la simulacién de un reactor.
Para poder llevar a cabo la simulacién de un reactor, se necesita
contar con conocimientos de programacién y de matem&ticas, ademds
de los antes mencionados, ya gue esta es una técnica p&ra’
realizar experimentos emn una computadora apartir de un modelo
matemidtico. Sin embargo, las etapas para la realizacién de una
simulacion, asf como sus ventajas y desventajas, serdn tratados
posteriormente. )

Ademds, de lo ya mencionado, para poder realizar la
-simulaci6én de un reactor, se necegita conocer el tipo de reactor
que se requiere para determinado modo y condiciones de operacién,
Y en que casos se recomienda el uso de un tipo especifico de
reactor. En el siguiente capitulo se hard una discusidn acerca de -
estos puntos.
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CAPITULO 2

CLASIFICACION DE REACTORES.

1. 2.1 Sistemas de Reaccién.

Los sistemas de reaccién sSe encuentran, generalmente
d:;.ifididos en dos grandes grupos: los sistemas cerrados y los
sistemas abiertos. Los sistemas cerrados son también conocidos
" como sistemas estdticos, siendo su principal caracteristica la de
no tener intercambio de materia con sus alrededores, aunque si
pueden tener intercambio de calor con estos. Cuando esto Gltimo
no ocurre, el sistema es conocido con el nombre de sistema
‘cerrado adiabdtico. Por otra parte, los sistemas abiertos se
conocen tambilén con el nombre de sistemas din&émicos, y su
principal caracteristica es la de poder tener intercambio tanto
de materia como de energia con sus alrededores.

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

- Homogéneo.
- Heterogéneo.

El sistema heterogéneo, a diferencia del sistema homogéneo,
presenta complicaciones tales como la transferencia de masa en
las reacciones s6lido-gas, lo que origina gque su tratamiento sea
m&s complejo y dificil. Estos sistemas son de gran importancia en
el disefio, pues afectan al nimero de etapas de transferencia de
masa y transferencia de energfa que deben incluirse (Figura 2.1).



.Pase 86lida

Fase gaseosa

Catalitica
Fase liquida

No cataliticg

S6l1ido-1liquido

e S Catalitica
© ¢ Heterogéneo §6lido-gas
LR R No catalitica

Liquido-gas

-F1e. 2.1 S1sTEMAS DE Reaccron De Acuerpo A Numero De - Pases |’

2.2 Tipos de Reactores.

~ El equipo en el cual se desarrollan las reacciones quimicas
puede variar desde un sencillo tanque abierto, hasta una
complicada wunidad con medios para la agitacién, el contacto
intimo con el catalizador, condiciones de temperatura y presién
poco comunes, la supresién de reacciones no deseables y la
disipaci6én del calor de reaccién.

Bstas caracteristicas. de digeflo, junto con un amplic rango
en las condiciones de operacidn, hacen dificil una generalizacién
de los tipos de reactores. Sin embargo, pueden hacerse las dos .
siguientes clasificaciones:

1. De acuerdo a su modo de opei‘acién en:

- Reactor intermitente o por lotes (tipo "batch").

9



(e) ®) e

Figura 2.2 Tipos de reaciores. (a) intermitente;
~ (b) Continuo; (c) Semicontive -




. Reactor de flujo ‘continuo.
’ 2 De’ acuerdo a. sus caracteristxcas tisicas, pueden ser: ,b -
T - Reacl:or de tanque con agxtacidn o mezclado pertecco o
(RTA) .
: - Reactor de’ fluJo tubular o flujo tapén.
Bxint:en tumbién reactores semzcont.inuos tipo canque.

2 'sol'«:cld’n del ﬂpo de Reactor y Modo de Operacidn.

Al iniciar la tarea de disefio del reactor,. el :ingeniero
quimico debers& contar con la siguiente informacién: )

1. Tipo de reaccién (simple o compleja).

2. La necesidad de un catalizador.

3. Las fases comprendidas.

"4, El modo de control de temperatura y presién (1sotérmico,
adiab4tico, igob&rico, etc.).

S. La capacidad de produccién.

Adem&s, los datos b&sicos necesarios incluyen:

1. Las expresiones quimicas de velocidad y la variaci6n de
'paramel:ros de velocidad en funcién de la temperatura, la presién,
etc.

2. Las caracteristicas de transferencia de calor y masa.

3. Las propiedades fisicas de todos los componentes gque
participan en la reaccién.

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

K_l disefic y el tipo de reactor 6ptimo surge, por tanto, de
un buen estudioc de todas sus posibilidades, por lo cual el disefio
del reactor procederi de la manera giguiente:

1, Considerar las caracteristicas Gnicas del sistema de
reaccién. El diseflador deberd tener conocimientos de ‘la

10




: nét@;hlbza‘dél sistema de reaccién,

- : 'Ewtnlca.' Bstudia la teoria general y especificamente los
mecanismos  de lag reacciones en - cuestién. La: quimica es
-invaluable para decisiones de diseflo y operacién. o ’

Termodindmica. Calcula calores de reaccién, conversiones
‘adiab&ticas 'y conversiones de equilibrio como una funcién de’la
temperatura y .de la presi6én. Los datos texmodinémicos son

i indispensables para prevenir riesgos de explosi6n en el proceso.

Zcuacidn de velocidad o datos del modelo del reactor. Estos
datos son necesarios para cdlculos de disefio, y a partir de ellos
derén determinados y evaluados 1los peligros toxicoldgicos,
" ‘etlol6gicos y ecolégicos.

Caracteristicas del catalizador. Sus caracteristicas fisicas
Yy quimicas son requeridas con referencia particular al uso de
temperaturas limites, posibles envenenamientos y frecuencia de
mantenimiento.

2, Basado en los factores del paso 1, B8eleccionar
condiciones de operacién ideales, favoreciendo tamaffo minimo del
reactor y/o rendimiento mdximo de los productos deseados. Los
costos de Beparacifn y recuperacién son a menudo factores
importantes en la seleccidn de niveles de conversién.

3. En base a los factores del paso namero 1, seleccionar el
tipo de reactor idealizado, procedimientos de alimentacién para
un costo de reactor minimo y/o rendimiento méximo del producto
deseado.

4. Baséndose en los factores del paso 1, seleccionar el modo

de transferencia de calor.
5. Eliminar algin tipo de reactor que pueda crear problemas
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6. Selecc:.onar ©- crear un reactor préictico gue aproveche -tan
) cercanamente como sea.posible el tipo de reactor idealizado y las
condiciones de operaci6n. Los tipos de transporte serdn cambién

" . congiderados en la seleccién de un disefio prictico.

7. Calcular . tamafioc y rendimiento 'del reactor,  para.:-'las’
condiciones de disefio considerando simult&neamente, cuando sea

necesario, los cambios f£igicos y quimicos del proceso. Entonces, '

varias alternativas de disefio ser&n consideradas y evaluadas
econémicamente.

8. Buscar los sigtemas de operacién 6ptimos y considerar
posibles cambios en la calidad y cantidad de la alimentacién en
el diseflo elegido. La operabilidad de un disefio propuesto serd
evaluada con referencia a los errores conocidos en datos
cinéticos y fimgicos. ’

2.3.1 Seleccionando Condiciones de Operacién Para Reacciones
Simples. '

Por medio de trabajos experimentales preliminares, a menudo
se definen pardmetros como temperatura, presién y concentracién.
Varios criterios para la seleccién de estos pardmetros seran
considerados por el diseflador definiendo los limites de su disefio
en estudio. Estos criterios son resumidos a continuacién.

- Criterios de Seleccién de Condiciones de Operacién (Reacciones
Simples).

1. Temperatura y presién.

a) Se recopmienda operar abajo del punto de rocio para
reacciones gaseosas Y, entre la temperatura de
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solidificacién y el punto de burbiija para reacciones
iiquidas.

b) - Operar dentro de un rango que favorezca la méAxima
conversién de equilibrio. )

. Temperatura.

a) Seleccionar una temperatura de operacién alta para
reacciones endotérmicas y exotérmicas irreversibles
consistentes, con temperaturas limites de recipientes .y
coato de operaci6n, vida del catalizador y seguridad.

b) Todas las reacciones reversibles exotérmicas y algunas
reacciones catalfiticas irreversibles exhiben un méximo en
la velocidad como una funcién de la temperatura y a veces
de la concentracién.

3. Presi6n

a) Reacciones reversibles con aumento del nimero de moles
son favorecidas por una presién baja, pero esto reduce la
tasa de conversién, . .
b) Presiones elevadas aceleran la velocidad, afectan el
equilibrio, y el efecto estérico en reacciones orgénicas
complejas, peroc mds en reacciones industriales operadas
abajo de 1000 atm. .

¢) Evitar rangos de presién que puedan causar cambios
significativos en las reacciones. ’

. Concentracién y relacién de concentracién.

a) Concentraciones altas en reacciones liiquidas aceleran
la velocidad, pero pueden causar aumentos de costos en
recuperacién y recirculacién.

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

c) Bl exceso de un reactivo en un sistema de dos
reactivos es a veces la causa de maycres promedios de
velocidad. Esto es especialmente Gtil para reacciones
reversibles donde el reactivo en exceso garantiza una
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alta. velocidad neta continua. En sistemas gaseosos, el
h volumcn especifico es d:.rect:amente proporcional al nﬁn- ’
de moles presentes. .
. d) BEn reacciones préximas al equilibrio el aumento de 1a ’
conversién puede obtenerse por eliminacién de uno de los .
. productos, ya sea continuamente o por etapas. Si: el’
7 producto es vol&til o inmigcible, esta técnica es
bastante atractiva. :

2.3.2 Factorea que Influyen en la Seleccién del Tipo de Reactor.

Cuando se lleva a cabo la seleccién preliminar del tipo de
reactor, debe haberse establecido la cinética de la reaccién y la
forma .en gue se verd afectada por los parfmetros clave del
proceso, como también deban haberge determinado las cond:.c:.onea
6ptimas de operacién.

En el disefio de un reactor industrial, las. consideraciones
mis importantes para elegir un tipo de reactor dado son, por 1o
general, el costo y el beneficio. Asi pues, los criterios que se
siguen para dicha seleccién deben ser tales que se reduzcan los
costos a un minimo y se aumenten 108 beneficios a un maximo.
Estos criterios son determinados a través de factores que se
clasifican en tres grupos diferentes: técnicos, econfmicos y
saciales. Los factores técnicos se relacionan con los factores
figsicos y.quimicos del proceso que controlan el rendimiento y la
calidad del producto, los factores quimicos del proceso incluyen
el tipo de reaccién (simple o compleja), la tasa de reacci6n, 1la
capacidad de produccién y la necesidad de un catalizador, en esta
clasificacién se incluyen el modo de transferencia de calor
(isotérmico, adiabdtico, u otro), el grado de retromezclado y la
cantidad y clases de fases comprendidas. Estos factores estén
casi siempre tan intimamente asociados con los factores quimicos
del proceso, que no siempre es posible separarlos, en tanto, gue
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" . los factores econ6micos incluyen la inversién de capital y los

cogtos de operacitén, puesto gque la complejidad del reactor no
“lleva nece‘uhriament:e ninguna relacién con la clase del mismo, es
dificil establecer correlaciones exactas entre 108 costos y la
clase ‘de reactor. A pesar de esto, Se presentan algunos
lineamientosd cualitativos respecto a los costos de capital y
operacién en conexién con los. tipos de reactores comiines. Los
- factores sociales, por. otra péri:e, . comprenden aquello que no
tiene valor monetario directo: por ejemplo, la seguridad y la
. satisfaccién de los operadores y los efectos dafiinos que pueda
producir el reactor al medio ambiente.

Puesto que la complejidad del reactor no lleva
necesariamente ninguna relacidén con la clase del mismo, es
diffcil establecer correlaciones exactas entre los costos y la
clase de reactor. A pesar de esto, BSe presentan algunos
lineamientos cualitativos respecto a los costos de capital y
operacién en conexién con los tipos de reactores comines. Los
factores comprendidos en esta clasificacién no se evaldan
directamente en términos monetarios, pero si pueden influir en la -
decisién del tipo de reactor que se disefle o adquiera. Por
ejemplo, una de las clases puede ser mis segura en funcionamiento
que otra. Es mis, la caracteristica del disefio de un reactor
llega a facilitar la operaci6én simplificando con ello la labor de
los trabajadores. Algunas clases de reactores generan desechos
gque son diffciles de tratar y que tienden a contaminar el
ambiente. Aunque los factores econSmicogs no han merecido mucha
atencién, actualmente desempefian un papel cada vez m&s importante
en el disefio de una planta.

2.4 Reactor de Flujo Tubular.

Existen dos tipos de equipo de reaccidn gue pueden ser
utilizados como unidades de proceso continuo: el reactor tipo
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'émigue a§itado y @l reactor de flujo tubular. A diferencia del
comportamiento de un reactor de tanque agitado, los reactivos que
‘pasan a trxavés de un reactor tubular tienen que mezclarse lo
menos posible. En el caso ideal, cada elemento de la mezcla
reaccionante astd sometido a un tiempo de reaccién 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 través del reactor tubular corresponde un tiempo
de residencia en el reactor discontinuo.

Bste tipo de reactor es conocido como reactor de flujo
pistén o tapén (RFP). Para comprender mejor esta idealizacién
puede considerarse que en el reactor de tanque agitado (RTA) los
comnponentes estdn 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
‘intencién es qué los elementos estén lo menos mezclados que sea
posible, ain cuando exista un movimiento continuo del material de-
un extremo a otro del reactor.

El reactor tubular consiste bdsicamente de algin 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 suposicién 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 reaccién dado. En los casos en que la suposicién no.es
lo suficientemente buena, el rendimiento predicho proporciona un
primer cdlculo aproximado que sirve para tomar una desicién
respecto al disefio.

El sistema tubular puede ser visualizado como un tubo de
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:oxma circulax, de longitud L cuya &rea transversal es constahCe,.
A = nDZ/A. En la figura 2.3 se muestra un esquema de un reactor
tubular.

Bxiste 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 desefiados para reacciones
homogéneas, constituidos bédsicamente por un tubo vacio, y
aqﬁellos disefiados para una reaccién catalizada heterogéneamente.
Ambos tipos pueden operar adiab&dticamente.

Bl uso mde comin de los reactores tubulares es para las
reacciones homogéneas favcrecidas por el flujo tapén, y para
reacciones homogéneas que requieren una gran &rea superficial de
transferencia de calor con dismetro de tubo pequefio. Los
principales ejemplos son: hornos tubulares, metal fundido,
tubular enchaquetado, tubos y coraza, tuberia adiabitica, torres
adiabdticas, combinécién de intercambiadores de calor con sistema
adiabatico, y reactores de flama.

La suposicidn del flujo tapdn generalmente es satisfactoria
para todos estos tipos de reactores, excepto reactores de flama.
La difusifn axial serd insignificante si la relacién L/D > 50 y
si el flujo es turbulento. Los gradientes de velocidad 'sélo se
consideran para casos de flujo laminar y temperatura radial, los
gradientes de concentracién son también necesarios en regimenes
de flujo turbulento. '

En un reactor tubular vacio puede haber variaciones en el
valor del caudal a través del tubo. Por ejemplo, en un’ flujo
laminar lento el fluido en el centro se mueve a una velocidad dos
veces la velocidad wedia y si bien en un flujo turbulento la
velocidad media es mucho m&s uniforme a través del tubo, es
importante conocer cudnto puede afectar al funcionamiento del
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;‘tgactor este alejamiento de las condiciones ideales.

-Hasta cierto punto la mezcla radial impedird la influencia

o de la no uniformidad del perfil de flujo, pero en el tubo vacio

una buena difusién radial implicard que hay también difusién en

‘14 direccién del flujo. En el lecho de relleno el perfil de flujo
'y la difusién radial y longitudinal dependen del relleno.

BEn todo caso para cualgquier tipo de reactor, el proyecto
correcto tiene que desarrollarse a partixr de las ecuaciones de

.balance de materia, energfa y cantidad de movimiento. A partir de

éstas se procederi al problema de disefio, y de aqui a algunas
consideraciones elementales de disefio Sptimo,
Considerando la giguiente reaccién:

A+B———m nD

La wvelocidad de flujo volumétrico total de entrada al

‘reactor se designa como ¢, y se supone que el material que entra .

al reactor estd formado por una mezcla de dos materias primas Ay -
B cuyas concentraciones son C,, y Cpc. )

Segin se indica en la Figura 2.3, la suposicién préctica
fundamental en el reactor tubular es que, en cualquier posici6én
axial (z), se tendr& un 4&rea transversal del tubo donde 1los
materiales estén perfectamente mezclados, pero no existiri mezcla
poet:erior‘ en 1la direccién axial entre 4&reas seccionales
adyacentes. Este modelo ideal proporciona los medios para la
utilizacién 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 perturbaci6én. De esta manera, un
elemento de fluido se convierte en un pequeflo reactor
intermitente que viaja a lo largo del tubo.
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../".urilizando la ley de la conservaci6én de la masa, se puede
'eﬁcribir el balance de materia para un reactivo clave gque pasa a
través de un reactor de flujo tubular como Se muestra en la
. Pigﬁra 2.3. Para un elemento de tiempo t y A-AL, este balance
. toma la forma

masa del reactivo clave masa del reactivo

que alimenta al - clave que deja al -
elemento de volumen elemento de volumen
masa del reactivo clave acumulacién de reacivo
convertido en el = clave en el

elemento de volumen elemento de volumen

Esta ecuacidén se aplica para un elemento de volumen A-AL que
abarca toda la seccién transversal del reactor, como se muestra
en- la Pigura 2.6. Esto se debe a que no hay variacién en la
velocidad o en las propiedades en la direccién radial.

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

1. Cuando se trabaje con gases y vapores.

2. Se requiera de una gran produccién en forma continua.

3. Se tengan reacciones endotérmicas o exotérmicas.

4. Sean empacados con catalizadores sélidos, y por tanto
actien como reactores cataliticos de lecho fijo.

5. Sean empacados con reactantes sdlidos, y actlen por
tanto, como reactores heterogéneos sélido-gas de lecho fijo.

Finalmente, si se hiciera una comparacién entre un reactor
de tanque agitado y uno tubular, se podria ver que el RTAC, no
puede ser usado para requerimientos de temperatura mayores a los
500 °C. Por otra parte, se a demostrado que dependiendo de 1la
cinética y la naturaleza de las reacciones secuenciales y
simultdneas, la selectividad que se obtiene en un RTAC puede ser
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: merio;, igual o mayor que en un reactor de flujo tubular. En la
Tabla 2.1 ‘se- dan ejemplos de selectividad en diferentes tipos de
reacciones secuenciales y simultineas, suponiéndose que el orden
de reacci6n sigue la estequiometria de cada reaccidn.

_Para su buen funcionamiento todo reactor requiere de un
sistema de control adecuado, para lo cual es necesario tener
conocimientos sobre lo que es el control de procesos, cuales son
sus elementos y cuales las variables a controlar. El capitulo 3
del presente trabajo nos proporciona alguna de esta informacidn.
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CAPITULO 3
CONTROLES REQUERIDOS POR UN REACTOR
3.1 - Introduccién al Control de Procesos.

Una planta quimica es un arreglo de unidades de proceso
{reactoreg, intercambiadores de calor, bombas, columnas de
destilacién, absorbedores, evaporadores, tanques, etc.),
integrados uno con otro de una manera sistemitica y racional. El
objetivo de toda planta qufmica es 1la de convertir ciertas
materias primas (alimentacién) en los productos deseados usando
las fuentes de energia disponibles, por el camino mds econémico.
Durante 8u operacién, una’ planta quimica satisfacerid varios
requerimientos impuestos por sus disefladores y la técnica
‘general, economfia y condiciones sociales en presencia. de
influencias externas (variaciones). Entre tales requerimi_entos se
encuentran los siguientes:

1., Seguridad. La operacién segura de un proceso quimico es
un requerimiento primario para el bienestar del personal de la
planta y 8su contribucién continua al desarrollo de la economia.
De manera que las presiones de operacién, temperaturas,
concentraciones de reactivos, estarin siempre dentro de limites
admisibles. Por ejemplo, si un reactor ha sido diseflado para
operar a una sobrepresitén de 100 psig, tendremos un sistema de
control que mantenga la presifn abajo de este valor.

2 FEspecificaciones de produccidn. Una planta debera
producir las cantidades y la calidad deseadas para los productos
finales.

3 Reglamentos ambientales. En ellos se puede especificar gue
las temperaturas, concentraciones de los reactivos, y razones de
flujo de los efluentes de una planta tengan ciertos limites.
Tales reglamentos existen, por ejemplo, para las cantidades de
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$0, que una planta puede expulsar a la atmésfera, y en la
. calidad del agua que se recicla a un rio o lago. :

4. Fuerzas operacionales. Los diversos tipos de equipos
usados en una planta guimica, tendrdn fuerzas inherentes a su
operacién. Tales fuerzas seran satisfechas durante toda la
operacién de la planta. Por ejemplo, las bombas mantendrdn una
cierta cabeza de succién neta positiva (NPSH); las columnas de
destilacién no tenderfn a i darse y la temperatura de un
reactor catalitico no excedera un limite superior para evitar la
destruccién del catalizador, Los sistemas de control son
necesarios para satisfacer todas estas fuerzas operacionales.

5 Economfa. lLa operacién de una planta deberd ajustarse a
las condiciones de mercado, esto es, la disponibilidad de las
materias primas y la demanda de los productos finales. Ademds,
serd tan econémico como sea posible en su utilizaci6én de
materias primas, energia, capital, y labor humana. De manera, que
se ha requerido que las condiciones de operacifn sean controladas
‘para dar niveleés 6ptimos de costo de operacién, y ganancias
miximas.

Todos los requerimientos arriba 1listados dictan las
necesidades del control continuo de la operacién de una planta
quimica y la intervencidn externa (control), para garantizar la
satisfaccién de los objetivos operacionales. Esto se realiza a
través de un arreglo racional del equipo (dispositivos de
medicién, . controladores, computadores) e intervencidn humana
(digefiadores de planta, operadores de planta), que constituyen el
sistema de control.

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

- Supresi6n de influencias de variaciones externas.
- Asegurar la estabilidad de una planta quimica.
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- Optimizar el funcionamiento de un proceso quimico.

S Bl control automstico a jugado un papel importante en el
avance de la ingenierfa y 1la ciencia. Ademis, de su gran
importancia en vehfculos espaciales, en la guia de proyectiles y
en sistemas de pilotaje de aviones, etc.; el control automitico

" se ha convertido en parte importante e integral de los procesos
industriales modernos. Por ejemplo, el control automitico resulta
‘esencial en operaciones industriales. como el control de presién,
temperatura, humedad, viscosidad y flujo en industrias de
proceso.

Como los avances en la teoria y préctica del control
autom&tico brindan medios para lograr el funcicnamiento Sptimo de
gistemas dindmicos, mejorar la calidad y abaratar los costos de
produccién, expandir el ritmo de producci6én, librar de 1la
cowplejidad de muchas rutinas de la tareas manualées repetitivas,
etc.; la mayorfia de los ingenieros y cientificos han de tener
buenos conocimientos en este campo.

El estudio del control automidtico es un tema complejo. Las
soluciones exactas para problemas particulares de control
requieren de conocimientos detallados del proceso, no s6lo de las
caracteristicas fisicas y quimicas de los fluidos, sino también
de los aspectos mecdnicos del proceso - equipo (bombas,
mezcladores, reactores, intercambiadores de calor, etc.),
sistemas de tuberfas Y el ciclo de control mismo.
Afortunadamente, en términos generales un buen control puede ser
realizado con un 1limitado conocimiento de las condiciones
figicas, quimicas y mecdnicas, y las aplicaciones de control son
hechas ripidamente y econdSmicamente con un alto grado de
confianza en su operacidn.

3.2 ¢(Qué es el control de procesos y cudl es su objetivo?
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:- Bl'control automstico puede ser definido como una técnica de
madicién  del valor de una variable, para mantenerla dentro de
cierta condicién deseada. Muchas otras definiciones igualmente
: satisfactorias podrén ser dadas, pero el control automdtico puede
- ger .entendido mejor en términos de porqué es necesario, las

}}entajas ofrecidas y las formas de control de energia.

En bage a lo anteriormente citado, el control automidtico
tiene como finalidad mantener cierta variable o condicién en
cierto valor (fijo o.variable como una funcién del tiempo). Este
valor que se pretende es el valor deseado. Para alcanzar esta
finalidad el gistema de control automdtico opera de la manera
siguiente:

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

2. La comparacién del valor actual con el valor deseado’
(siendo este Gltimo comunicado al sistema de control por el
operador humanc ¢ una computadora). Determinacién de la
desviacién.:

3. Utilizacién de la desviacién (o error) para generar una
seflal de correccién.

4, Aplicacién de 1la sefial de correccién al sistema a
controlar de modo que sea eliminada la desviacién, esto
es, de manera que se pueda volver a llevar a la variable al
valor deseado. lLa seflal de correccién introduce variaciones
de sentido contrario al error.

El control de cualquier proceso quimico reduce al balance de
materia y e'nergia relacionado c¢on el proceso. La suposicidén de
condiciones de operaci6én propias para sus requerimientos, tales
como £lujos de material, temperaturas corregidas, presién,
niveles de fluido y composicién de material, se encuentran en
casi todos los procesos. Estas variables asociadas con un proceso
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se dividen en dos grupos:
- 1. Variables de entrada.
» 2, Variables de galida. -

Ahora es necesario definir algunos términos usados en el
campo del control automitico., El primer término es variable
controlada, esta es la variable que sera mantenida o controlada
dentro . de log valores deseados. Por ejemplo, en un intercambiador
‘de calor, la temperatura de entrada al proceso es la variable
controlada. El segundo término es el "set point”, es el valor
deseado de la variable controlada. La variable manipulada, es la
variable usada para mantener a la variable controlada dentro de
su "set 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 point", es definida come variacidn o
transtorno. En 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 ambiéntalea,
la composicién 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 automdtico, pues si
no hubiera variaciones, las condiciones de operaci6n diseifladas
prevalecerian y no seria necesaria una vigilancia continua del

proceso.

Los siguientes términos extras son también importantes.
Sistema de control de ciclo abierto, referido a la condicién en
que el controlador es desconectado del proceso, es decir que la
salida no tiene efecto sobre la accifén de control, esto es, en un
sigtema de control de ciclo abierto no se mide y no se realimenta
para la comparacién con la entrada. El sistema de control de
ciclo cerrado, se refiere a la condicibén en gque el controlador es
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conectado al proceso, eg decir la seflal de salida tiene efecto
.8obre la accién de control, comparando el "ayvetv point” de. la.
variable controlada y determinando correctamente la accidn.

Con estos términos definidos, el objetivo del control de
procesos puede ger definido como sigue:

El 'objer_ivo de un sistema de control automatico del
proceso es usar a la variable manipulada para mantener
a la variable controlada dentro de sy “set point”, y
evitar asi las variaciones.

Segiin sus caracterfisticas, los variaciones son clasificadas :
dentro de dos categorias: '

- Variaciones medibles, y
- Variaciones no medibles.

3.3 EKlementos Para el Disefio da un Sistema de Control.

Para el disefio de un sistema de control, primeramente ge’
deben definir los objetivos de control, los cuales pueden Bser:
supregién de influencias de disturbios externos, optimizar el
funcionamiento econdmico de una planta, asegurar la estabilidad
del proceso quimico, una combinacién de estos.

3.3,1 Seleccidén de Medidas.

Cualesquiera qQue &#ean nuestros objetivos de control,
necesitamos algunos medios para controlar el proceso guimico.
Esto se hace midiendo ciertas variables del proceso (temperatura,
presidén, concentracidn, razén de flujo, etc.). Las variables que
representan nuestro objetivo central, y que pueden ser
controladas directamente reciben el nombre de medidas pximarias.
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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 medibles.
- 'Bn’ ‘egtos casos mediremos otras variables que puedan ser medidas
con facilidad y que sean seguras, estas variables mantenidas
reciben el nombre de medidas secundarias. La relacién matemdtica
entre las salidas no wedibles y las medidas secundarias es:

Salidas no medibles = f(medidas secundarias)

que nos permite determinar los valores de las salidas no medibles
(una vez que los valores de las medidas secundarias son vilidos).

La tercera clase de medidas gue podemos controlar en el
funcionamiento de un proceso quimico, incluyen mediciones
directas de las variaciones externas. La medicién de la variaci6n
antes de que entre al proceso pﬁede ser altamente ventajoso, por
que nos permite conocer a priori como serd el comportamiento del
proceso y asf tomar una accién de control reparador para mitigar
cualquier congecuencia indeseable. ’

3.3.2 Seleccién 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 seran usadas en el
control de un proceso quimico. La seleccién de estas es algo muy
importante, pues afectard la calidad de la accién de co;x':rol que
tomemos .

3.3.3 Seleccién de la Configuracién de Control.
Después de que se ha cumplido con los puntos anteriores, el

problema final a ser solucionado es la definicién de la
configuracién de control. Una configuracién de control es 1la
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ihtotmacién egtructurada que es usada para conectar las medidas

" disponibles a las variables manipuladas disponibles. Se tienen
diferentes configuraciones de control para un determinado procéso
quimico. Dependiendo de cuantas salidas controladas y entradas
‘manipuladas se tengan en el proceso quimico, se pueden distinguir
las configuraciones de control como sistemas de control de
entrada simple, salida simple (SISO) o entrada miltiple, salida
miltiple (MIMO). En la industria quimica muchos de los sistemas
de proceso son sistemas de entrada miltiple, salida miltiple.

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

1. Configuracién de control de realimentacién ("feedback").

2. Configuracidén de control inferencial.

3. Configuracién de control "feedforward”.

3.3.4 Disefio del Controlador.

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

3.4 Elementos de un Sistema de Control.

Independientemente del nimero de elementos usados, todo
sistema de control cuenta con cuatro componentes b&sicos:

1. 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 valvula de
control, pero no siempre. Otros elementos finales de control son
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bombas, conductores y motores eléctricos de velocidad variable.

La importancia de estos componentes es que ellos realizan

las tres operaciones bédsicas que estar&n presentes en todo
gistema de control. Estas operaciones son:

1. Medicién (M): La medicién de la variable a ser controlada
es hecha generalmente por la combinacién de un detector y
un transmisor.

2. Decisi6én (D): Basada en la wmedici6n, el controlador
tendr4 que decidir como mantener la variable dentro de su
valor deseado.

3. Accibén (A): Como resultado de la decisién del controlador
el sistema tendri gue tomar una accifén. Esto generalmente es
realizado por el elemento final de control,

Bn toda configuracién de control se distinguen los
siguientes elementos:
1. El proceso quimico. Es el equipo junto con 1las
operaciones fisicas o quimicas que ahi ocurren. ’
2, Instrumentos de medici6n 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 informacién sobre el progreso del
proceso. Algunos ejemplos caracteristicos son:
- Termopares o termémetros de resistencia, para medicién
de temperatura.
- Medidores Venturi, para medir la raz6n de flujo.
- CromatSgrafos de gas, para medir la composicién de una
corriente.
Un termémetro de mercuric ho es un buen dispositivo de
medicién para ser usado como control. Por otro lado, un
termopar es aceptable porque se desarrolla un voltaje
eléctrico que puede ger realmente transmitido. Por eso la
transmisién es un factor muy importante en la seleccién
de dispositivos de medida. Para hacer una buena medida es
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c¢rucial un buen control.

3. Tfanaductores. ‘Muchas medidas que no pueden ser q‘sadas
para control, son convertidas a cantidades fisicas (tales
como voltaje eléctrico o corriente, o una seflal neumitica)
que pueden transmitirse f&cilmente. Para este propésito son
usados los transductores.. Por eje@lo, pueden ser usados
para convertir una seflal neums&tica a eléctrica.

4. Lineas de transmisién. Son usadas para llevar las seflales
de medida del dispositivo de medicién al controlador. En el
pasado eran lineas neumdticas (aire comprimido o liquidos

comprimidos), pero con el avance de los computadores
digitales analégicos y especialmente la expansién del uso de
computadoras digitales para control, las lineas de

transmisién llevan seflales eléctricas. En muchas ocasiones
la seflal de medida llegada de un dispositivo de medida es
muy débil y no puede ser transmitida a una gran distancia.
En estos casos las lineas de transmigién son equipadas con
amplificadores que elevan el nivel de la sefial.

5. Bl controlador. Este es el elemento que tiene la
inteligencia. En el se recibe la informacién del dispositivo
de medicién y se decide que accién tendrs que tomarse.

6. Elemento final de control. Este es el elemento que
implementa la decisién real tomada por el controlador. La
v&lvula de control es el elemento final de control usade con
mds frecuencia, pero no es el dnico. Otros elementos finales
de control tipicos para un proceso quimico son: '

-~ Interruptores de relevo.

- Bombas de velocidad variable.

- Compresores de velocidad variable.

7. Elementos registradores. Son utilizados para suministrar
una demostracién visual de como se comporta el ‘proceso
quimico. 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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'(TempetaCura, presién, concentracién, razén de flujo, etc.)
..pueden ser vistos en el cuarto de control de la planta,
controlando continuamente el comportamiento del proceso.

' 3.5 Variables a Controlar en un Proceso Quimico.

) Las variables mis importantes que se controlan en un proceso
quimico son:

3.5.1 Flujo

Cualquier procesoc 'quimico continuo requiere de un control de
flujo de material. Los tipos de control de flujo son mas comunes
que cualquier otra variable de proceso sencilla. El control de
otras variables generalmente depende de la regulacién del flujo
para congegulir estabilidad.

Muchos procesog quimicos son sensitivos a la relacién de
reactivos propios de la reaceién, y casi todos ellos requieren
proporciones correctas de material para conseguir calidad en los
productos. Las propiedades del producto son afectadas por la
variacién de la proporcién de materias primas y las razones de
produccién con el uso de un catalizador; asf, si el f£luido es
liquido, gas o s6lide, un control de flujo preciso es casi
siempre esencial. :

3.5.2 Temperatura.

La energia en forma de calor es otra variable importante que
es controlada en muchas reacciones quimicas. En reacciones donde

el calor no es controlado, serd no cbstante eliminado en alguna

etapa del procegso. Los rendimientos miximos, complementos de
reaccién y caracteristicas del procesc deseado, son todas
funciones de la temperatura en muchos procesos. Algunos procesos
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operan cerca de psu temperatura critica. Cuando se excede la
tieupctatura critica, el procesoc llega a un estade no estable,Una
buena técnica de control automitico generalemente previene este
sucéso y por tanto es considerado econfSmicamente necesario.
Aunqué muchos procesos tienen m&s ciclos de flujo que de
temperatura, es necesario un buen control de temperatura.

3.5.3 Presioén.

El control de presién es necesario en todos los procesos
quimicos. Muchas reacciones son funcidén tanto de la presgién
(positiva o de vacfo) como de la temperatura. Ademds, su control
obtiene la condici6én deseada para la reaccién, la presién es
también necesaria para la distribucién de los flujos de materia a
través de equipo y sistemas de tuberias.

3.5.4 Nivel.

Otra importante funcién 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 torrxes de
fraccionamiento, tanques fijos, reactores y otros equipos, y (c)
para regular el flujo de productos intermedios y finales y para
facilitar el almacanamiento. Asi 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

estardn claramente definidos como una forma de control de
energia, otros realmente no caeran dentro de esta definicién.
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Otras variables medidas y controladas son las siguientes:

-1, Andlisis de componentes. Hay varios tipos de mecanismos
analiticos usados para la medicién de los componentes de
una ' corriente de proceso © de una mezcla. A veces la
‘necesidad es la que determina y mantiene la presencia o
ausencia, con limites prescritos, de uno o mis componentes.
Estos andlisis son hechos con cromatogratias u otros
mecanismos analiticos especiales.

2. Propiedades fisicas. Las propiedades fisicas que con
frecuencia son controladas incluyen a la viscosidad, la
densidad relativa, punto de fusién, neblina, punto de
ebullicién inicial y final y color. Algunas de estas
propiedades son caracteristicas de sélo algunos procesos, Y
algunas son funcién de otras variables.

3. Propiedades quimicas. En muchos procesos, las propiedades
quimicas que necesitan ser controladas, incluyen pH, 'y
conductividad.

4. varias formas de energfa. Otras variables que en ciertas
ocasiones son controladas son: frecuencia, potencia, voltaje
Yy corriente.

3.6 Diagramas de Control.

En el estudio de sistemas de control, es conveniente gque se
haga uso de diagramas convencionales para ilustrar la
interrelacién de los componentes del sistema. En un diagrama
usado para ingenierfa quimica, el medio descrito es el flujo de
materia y/o energia; en el diagrama de control el primer interés
es la transmisién de informacién en el sistema como una funcién
de la variable independiente tiempo. Estas dltimas
consideraciones estan mis generalizadas con el concepto de una
seflal. Cuando un termémetro es usado para medir temperatura, la
informacién producida es transmitida como una sefial a la
siguiente etapa, que puede ser un indicador o la unidad de
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" ‘generacién de error de un controlador. Para el propbsico de la

generalizacién no es necesario especificar la naturaleza fisica
de la gefial, si es un movimiento de un punto, una presién de aire
o voltaje, etc., y no es egencial conocer como es transmitida la
seflal. Lo que es necesario conocer es como la geflal es afectada
en calidad y tiempo. Cualguier variable medible en un proceso es
informacién que puede ser considerada como una seflal, y cualquier
efecto que afecte a la sgeflal en tiempo y magnitud, es un
transductor que opera y transmite la sefial.

En un diagrama de bloques convencional es posible mostrar el
punto de incidencia de cualquier variable y sus efectos en el
sistema. Cada transductor de informacién es representado por un
simple bloque rectangular, con la sefial de entrada por un lado y
la sefilal de salida por el otro. El bloque se hace lo
suficientemente grande para poder escribir en el una expresién,
para mostrar el efecto en la sefial que pasa a través del
transductor particular. También pueden combinarge dos seflales a
una tercera por suma o0 resta, y esto es mostrado, en el diagrama
por un circulo con dos lineas de entrada y una de salida. El
circulo representa la operacién de combinacién de las sefiales, y
el uso de signos positivos o negativos indica la combinacién
aritmética particular, También es posible dividir la seflal en dos
© mds caminos simulténeos.

En la actualidad, son tres los tipos de seflales usadas en
los procesos industriales. La seflal neumitica, o presién de aire,
con rangos normalmente entre 3 y 15 psig. Con menos frecuencia
son usadas seflales de 6 a 30 psig o de 3 a 27 psig. Su
representacién normar dentro de un diagrama es --»--»--. La seflal
eléctrica o electrSnica, cuyos rangos se€ encuentran normalmente
entre 4 y 20 mA. Menos comunes son las de 10 a 50 mA, 1 a 5§ V60
a 10 V. La representacién de esta sefial es -~--~--- . El tercer
tipo de seflal, que es la mas usada, es la seflal digital, o sefial
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“aiscreta.

'Algunos afmbolos que pueden ' ser usados para variables
'pa;‘ticulares y funciones de transferencia en un sistema de

control son identificados en la Tabla 3.1.

Variables Funciones de transferencia

valor deseado A elemento de entrada
elementos controladores

geflal entrada Ge -
sefial error Gr = v&lvula de control
controlador salida Gp = elementos de proceso

variable manipulada H = elementos "feedback"
variable controlada N = elementos de carga
variable feedback
variable de carga
salida

disturbio

RNEToRDONS
Ry wnunt

Tanta 3.1 VaRIaBLES ¥ Fimciowes o8 TRANSFERENCIA > ] o
oe ComraaL.

En base a todo lo dicho anteriormente se deduce gque -un

sistema de control del proceso es necesario debido a que:

. Proporciona menores costos de mano de obra.

. Elimina o reduce los errores humanos.

. Disminuye la horas-hombre para una misma prnduccién
. Mejora la calidad del proceso.

LT I VR N T

lo tanto el espacio requerido.

6. Proporciona mayor seguridad en la operacién.

7. Minimiza el consumo de energia.

8. Mejora el aprovechamiento de las materias primas.

. Origina una reduccién del tamafio de eqguipo y aumenta por

9. En resfimen: aumenta la productividad, desde un ligero

porcentaje hasta valores muy altos.

3.7 Control Para un Reactor Quimico.

Como se dijo en el capitulo 2, un reactor es un equipo donde

35



me. llevan a cabo reacciones quimicas. Para lograr una operacién
: 6pt1l'na' del reactor es necesario determinar la instrumentacién Y
_'iou métodos de control, asi en general, un reactor debe estar
.acondicionado para recibir y mezclar reactivos, para eliminar o
.agregar calor, para controlar la presién y temperatura en la
operacién de arranque y paro, y para darle mantenimiento.

©3.7.1 Reactores Continuos.

Log reactores continuos son diseflados para operar bajo
condiciones de razén de alimentacién constante, salida de
-productos constante, y eliminacién o suministro de calor. Aunque
bien controladas, son generalmente constantes; la distribucién de
composicién y temperatura son constantes con respecto al tiempo y
. espacio. A menudo, se presenta . degradacién gradual = del
catalizador (en caso de que sea usado), ensuciamiento de la
superficie de transferencia 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 operacién permanezcan constantes para las
especificaciones de disefio, aunque minimizando las pérdidas de
reactivos y productos.

Cada tipo de reactor continuo, sea de tanque agitado o de
flujo tubular tiene sus propias caracteristicas de control.
Dentro de los reactores de flujo tubular, dependiendo de cual sea
su modo de operacién y sus condiciones de disefio, también habra
una instrumentacién y un control particular para cada caso.
Independientemente de esto, lo reactores tubulares contarédn
siempre con los instrumentos necesarios para el control .de la
temperatura de reaccidén, debide a que paramétros como velocidad
de reaccién, distribucién de productos y distribucién de pesos
moleculares, son funcién de la temperatura. También, podréan
contar con algin tipo de control de presidén. Generalmente se usa
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en las reacciones de oxidacién e hidrogenacién, en las quey‘la
concentracién de oxfgeno e hidrégenc en los reactivos liquidos 'y
consecuentemente la velocidad de reaccién son funcién de la
‘presién.  La velocidad de reaccién. es también funci6én de la
presién en las reacciones en fase gas. Finalmente para alimentar
los reactivos al reactor se requiere de un control de flujo.

A partir de la informacién proporcionada en el presente
capfitulo y en los precedentes, puede pasazse a la realizacién del
modelo que regiré la simulacién, lo cual se trata en el capitulo
siguiente.
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CAPITULO 4

MODELO DEL REACTOR TUBULAR HOMOGENEO



CAPITULO 4
NODELO DKL REACTOR TUBULAR HOMOGENEO
4.1, Construccién de Modelos.

Para planificar los procesos de la moderna tecnologia es
preciso conocer los factores fundamentales que influyen en el
funcionamiento del proceso. Una forma de conseguir esto consiste
en la construccién de una replica real a pequefia escala del
proceso y efectuar cambios en las variables de entrada, mientras
se observa el comportamiento del proceso. Una técnica de este
tipo no sélo lleva tiempo y resulta cara sino que ademds puede
resultar imposible de llevar a cabo en la pré&ctica. Con
frecuencia resulta mucho mi4s econémico emplear (hasta donde sea
posible} un método de representaciones conceptuales del procesc.
Este hecho recibe el nombre de <c<construccién del modeloss.

La construccifén de modelos complicados de procesos reales y
la manipulacién de dichos modelos mediante computadoras es cada
vez de uso mis frecuente para los ingenieros. Para la realizacién
de un modelo se requiere de:

1. La especificacién del problema para la situaci6én fisica

dada.

2. Un andlisis detallado para obtener el modelo matemitico.

3. La sintesis y presentacién de resultados para asegurar la

comprensién total.

La estrategia general del andlisis de procesos complejos
sigue un camino relativaménte definido, el cual consta de los
siguientes pasos:

1. Formulacién del problema y establecimiento de los
objetivos y criterios, asi como delineacién de las necesidades de
operacién.
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i 2. Inspecci6én preliminar y clasificacién del proceso con el
fin de descomponerlo en subsistemas (elementos).

3. Determinacién preliminar de las relaciones entre los
subsiastemas. ‘

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

S. Establecimiento de un modelo matem&tico (en los casos en
que sea aplicable) de lae relaciones en funcién de las variables
'y par&metros; descfipcidn de los elementos que Bolamente se
pueden representar en forma incompleta mediante wodelos
matemiticos.

6. Validacién del modelo. .

7. Bvaluacién de la forma en la que el modelo se presenta al
proceso real, usando el juicio critico personal para acoplar las
representaciones matemiticas con las no matemédticas.

8. Aplicacifn del modelo; interpretacién y comprensién de
los datos.

Estas etapas estan concebidas para desarrollar un método de
estructuracién y andlisis de proceso, siempre que sea posible,
por medio de los modelos matemfticos. Este método permite ‘un
anfligis mds riguroso y tiende a que los criterios subjetivos
{cuande son precisos) sean m&s met6dicos y completos. La Figura
4.1 indica 1a naturaleza critica de estas etapas.

El proceso representa una serie real de operacione}a o de
tratamiento de materiéles, y el modelo representa la descripcién
matemdtica del proceso real. El uso de los modelos 8e ha
extendido a campos tan diversos como: biologfa, fisiologia,
ingenierfa, gquimica, fisica y economia, razén por la cual son de
gran importancia. ’

Los modelos pueden definirse dentro de cualquiera de las
siguientes concepciones:
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1. Nodelos f{sicos. (modelos de barcos, magquetas de plantas ° .
pilotoa y de edificios) . '
v 2. Nodelos analégicos, (Bléctricos, electrénicos,
" mecénicos) .
3. Teorfas provisgionales., (Modelo de la gota de lfquido para
la nucleacién).
4. Gréficas y mapas. .
5. Enunciados mateméticos y modelos en forma de simbolos.

Para nuestros propésitos. resulta més conveniente la
concepcién del modelo correspondiente al punto 5, pudiendo
prepararse tres tipos de modelos y combinaciones:

Nodelos de fendmenos de transporte, Utilizacién de
principios fisicos y quimicos. (Bcuaciones fenomenoltgicas de
variacién, es decir, las ecuaci:ones de conservacién de la masa,
cantidad de movimiento y energia).

Modelos de balance de poblacién. Se utilizan balances de
poblacién. La distribucién de tiempos de residencia y otras
distribuciones temporales son ejemplos de este tipo de modelos,
aunque también se cumple en los modelos de fenémenos de
transporte. .

Nodelos empiricos.. Utilizaciém de datos empiricos ajustados
a polinomios por el método de minimos cuadrados.

Después de que se ha iwplementado un modelo, es necesario
una evaluacién del mismo, para comprobar su confiabilidad,
exactitud, reproducibilidad, complejidad, capacidad y posibilidad
de aplicacién. EBsta evaluacién puede hacerse, wediante la
recopilacién de datos para ajustarlos de acuerdo a las
predicciones del modelo, para lo cual se han desarrollado métodos
estadisticos. La exactitud de los datos obtenidos y la confianza
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. en ‘#1 modelo, aumentan si se cuenta con dos series de datos {(una
del proceso real y otra del modelo).

4.2, Ecuacionas del Modelo Para Reactores Tubulares.

Consideremos el caso general de un reactor tubular que opera
en condiciones de régimen permanente con flujo turbulento.
Supongamos que la reaccién que tiene lugar es la siguiente:

A+B+ . ———ma R+S+ .

Tomemos como punto de partida las siguientes ecuaciones de

gradiente mGltiple:
Balance de masa para la especie a

Ca 14 18 [}

—— + = —{(re.C, + = —{ugC, + —(0,C,
at FoorrorCa) + T 5gtteCa) + Zl0Ca)
acumu- Transporto a travém de la superficie

tactén debido al flujo global.

-1k ®)] - 5 g S] - Bt S] e

Troensporte a través de la superficle por Generacitn
dispersién,

Balance de cantidad de movimiento (direccién z)

du, au,, sy du, auz] 8p [ GO ]
— A ——  — — 4 ———y = - + —(iL
p[ ar roe @ "z r oor =

Balance de Energia

aT 8T _ vy 8T aT] 1 aT
C[—+u—-—+-—9---—+u—]=——ﬁr—)
i P ‘ar r a8 *az T ar W oo r oe Ee
+Z®E s, (3)
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con las siguientes simplificaciones:
' 1. Debido a la condicién de régimen permanente, todas
las derivadas con respecto al tiempo son cero.

2. Se ‘supone que el flujo global sélo tiene lugar en la
diraccién axial; en consacuencia, todos los términos de
velocidad, a excepcién de s,, son cero.

3. También se supone que los fluidos no son
compresibles.

Después de introducir las anteriores simplificaciones, se
encuentra que los balances de masa y energia, en coordenadas
cilindricas simétricas, corresponden a las dos siguientes
ecuaciones:

aci a%ct | 1,8 8Cs N
u,(r)az b, (r)azz + ;:(8—1_1‘5()")'0;—) + Ri (4i)
8 82T 1(a i)
pcp[u,(r)ﬁ] EACE= r[;rﬁn(r)ﬂ + AH,R, (5)

Este modelo es con gradiente miltiple, con perfil de
velocidad y dispersién radial y axial: Con las siguientes
condiciones limite consideradas en la Tabla 4.1.

Las Figuras 4.2 a 4.7 ilustran el comportamiento figico que
se ha supuesto para este modelo y los cinco sigulentes. Estas
ecuaciones son relativamente generales y toman en cuenta las
variaciones radiales de velocidad, los coeficientes efectivos de
dispersién y las conductividades calorificas efectivas. En la
mayor parte de las aplicaciones quimicas se supone que se conoce
el perfil de velocidad puesto que las ecuaciones del balance de
cantidad de movimiento resultan de una resoluci6én matemitica
dificil. Por lo tanto, inicamente se escriben los balances de
materia y energfia y se supone que u,(r) se conoce a partir de
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‘medidas experimentales. Las ecuaciones de este punto, tal como
‘évn:ln, s6lc se pueden resclver por métodoé ‘numéricos, y aiin estas
técnicas resultan bastante complejas, Sin embargo, no siempre se
reqdiere un conocimiento tan detallado y, con frecuencia, se
pueden hacer mis simplificaciones en el modelo.

ecuacién 4 ecuacién 5
8, (r)Co = m (ryci{o,r) 0, (r)Te = u (r)Tio,r)
- B, {r)Sion) _ Katr) ar(o,r)
= 8z pCr 062
KL, =0 Tw,ry =0
Ez,0 =0 C ] iz,00 =0
Liz,R) =0 ZzR = %[TS-T(Z,R)]

Taeta 4.1 Cowprcrowes LIKITE Para LAs ECUACIONES. 4 Y 5.

Un segundo modelo estd basado en el hecho experimental de
que la dispersién efectiva axial y radial, asi como 1los
coeficientes efectivos de conductividad, pueden a veces tomarse
como aproximadamente constantes para toda la seccién transversal
del tubo. Aun as{ estas ecuaciones resultan dificiles de
resolver. Las ecuaciones correspondientes al modelo del gradiente
miltiple, con perfil de velocidad y coeficientes de dispersién
radial y axial constantes son:

ul(r;'{a’—f-_:“ = ﬁ-—%— + D—r» g—; r?—g—l-) + Ry (6)
pc..[u,(r) ] -k 2T K L (rl) + anR, 7)
r ar
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Para este modelo las condiciones limite tienen  la misma
forma que las del modelo 1, con : R

B.(r) -» B, para 1a ecuacién 6 y,

k,(r) -» K,, para la ecuacién 7.

‘ Para obtener ecuaciones diferenciales con coeficientes
constantes se admite que el perfil de velocidad «,(r) sea plano.
‘De esta forma se combinan los efectos de mezclado axial con los
denis efectos de dispersifn axial en los que puede denominarse
coeficiente global de dispersién axial, B, y la conductividad

global, K, . Las ecuaciones en derivadas parciales, con
coeficientes constantes, que asfi se forman en un tercer modelo,
(gradiente miiltiple, con velocidad constante), permiten el

tratamiento matemitico del modelo de una forma algo mis sencilla
que para el punto 2, ecuaciones 8 y 9.

aC gacy By 8, aC
e = B0 =B Z_(rZxl) 4+ R 8
= az L ez2 r o' ar) ! (@)
pc,,[uzﬂ] = ELQS + K 2.r2L) .+ anR, (9)
8z 922 r ar’ ar b

Las condiciones limites son las mismas que en el segundo

modelo, con:

w,{r) -o a,
B, -» B,
k- K

Todos los modelos considerados hasta ahora son de parametxo
distribuido, estado estacionario, y usan ecuaciones con derivadas

parciales.

Cada uno de los modeles considerados anteriormente toman en
cuenta gradientes de ‘concentracién tanto en la direccién radial
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-como en la axial, de forma tal que intervienen dos variables

independientes, 4 y r. Una suposicién extra que reduce
considerablemente - la complejidad de las ecuaciones congiste en
ignorar todos los gradientes radiales. Esto nos lleva a una Unica
variable independiente, 4, y reduce la descripcién matemdtica a
ecuaciones diferenciales ordinarias. Generalmente, estas
ecuaciones son m&s faciles de resolver, tanto analitica como
numéricamente, 'que las ecuaciones con derivadas parciales. Bl
balance de energfia correspondiente al modelo 4, y todos los
modelos submiguientes, contienen un término extra:

UE(T,-T) =U3(r, - T (10)

que es preciso afladir para tener en cuenta la energfa transmitida
a través de la paredes del reactor. En los modelos en dque
intervienen gradientes radiales, la transferencia a través de los
limites se ha tomado.en cuenta mediante la condicién limite
radial para la pared. Cuando se suprime la variable r, también
existe transferencia de energfa desde la pared del tubo del
reactor y es preciso incluirla en el andlisis. La Gnica forma de
congiderar esta entrada es incluirla en la ecuacién diferencial
misma.

La sigulente suposicién que puede hacerse es ignorar todos
los efectogs de mezclado y dispersién axial, B, = K. = 0, esto
indica que se desprecian todos los flujos a excepcién del término
de flujo global.

El modelo del punto 5.es el mds sencillo que puede ser usado
para predecir la conversién en el reactor. Cada uno de estos
modelos deben resolverse numéricamente debido a la complicacién
de los términos no lineales correspondientes a la velocidad de
reaccién y la generacién de energia., Utilizando la ecuacién de
Arhenius para la variacién de 1la constante de velocidad de
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- reaccién con la temperatura : '
R, = lkee'™ "™ 1£,(c,, Cp,...) (11)

se observa que el modelo es altamente no lineal. Por lo tanto,
para los modelos de los puntos a y 5 solamente se pueden cbtener
soluciones analfticas en ciertos casos .especiales, tales como
‘energia de activacién cero, AE = 0, o para reacciones isotérmicas
con £,(C,, Cy...) lineal con respecto a la concentracién

£,(C,, Cgrvv.) = aCy + BCy + +.. (12)

La dltima simplificacién que se puede hacer conduce al
modelo macrescépico del punto 6, que se obtiene integrando el
modelo del punto 5 para toda la longitud del reactor.

Las ecuaciones de este modelo son en esencia balances
totales de masa y energia aplicados a todo el reactor. Estas
ecuaciones no se pueden emplear para predecir conversiones puestoc
que no hay forma de predecir Ry, u.a. Sin embargo, este modelo
estd expresado en funcién de ecuaciones algebraicas que resultan
de resolucién relativamente sencilla. Las ecuaciones
correspondientes a estos modelos se describen en los siguientes

parrafos:

Modelo 4, modelo del gradienteé miltiple, ignorando los
gradientes radiales.

dc d2cC
—1 - f == R . (1
Y dz dz?2 M 13
2 - .
pCp[ll,gE] - EL% + AHR, + ug('r, - (14)

Sus condiciones limite son las siguientes:
B
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Bcuacién 13 Bcuacion 14
4,C, = 0,C, (0) 01 = 0, T(0)

. 5,46, (0) _ & dr(m
dz pCe  dz

aCLiy <0 ariL) _ o

dz dz .

El modelo 5, del gradiente miltiple ignorando cualquier
digpersién, tiene las ecuaciones siguientes.

dCy
o, —+ = R
* dz ! (15)
PCp[ g—"'z-] = + AH,R,+ u-g('r. - (16)
cuyas condiciones 1limite son Cio = G0} y T, = T(0)
respectivamente.

Por filtimo el sexto modelo para balances macroscSpicos de
masa y valor suponiendo gue la conversién es conocida, esta
representado por las ecuaciones 17 y 18, y no poseen condiciones
limite.

A(Ciu,8) = Ry, auVeor . (17)
A(pCpTu,S) = +AHR,, quVier+ UBpoe (Ty - T) (18)
Algunos simbolos especiales son:

U = coeficiente global de transferencia de calor en la, pared
- perimetro del reactor )
5 ” &rea de 1a secci6n transversal
_ Vi = Volumen total del reactor
Ayt = 4rea total de superficie del reactor.
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4.3, Otros Nodelos para Reactores Tubulares.

Los wmodelos para reactores tubulares descritos en el punto
4.2, s6lo son algunos ejemplos de modelos, ya cque existen muchos
. mAs tipos de reactores tubulares, que operan a muy diferentes
condiciones, y que por tanto, poseen su propio modelo. Algunos
otros mcdelos para reactores tubulares son los siguientes: ;
1. Reactoreées tubulares autotérmicos no adiabdticos.
2. Reactores tubulares autotérmicos adiabdticos.
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.

4.3.1 Reactores Tubulares Autotérmicos.

Los reactores tubulares con intercambio de calor interno son
parte de una clase de, K reactores que operan autotérmicamente.
Bstos procesos autotérmicos incluyen una realimentacién de calor
que acarrea la presencia de mGltiples estados estables. Esto es
muy importante en la operaci6n de reactores tubulares
autotérmicos. Ademéds, generalmente este tipo de reactores operan
en el régimen permanente; los procesos autotérmicos permiten que
el calor de reaccién utilizado mantenga una temperatura bastante
alta para que 1la reaccién ocurra. En muchos casos, estos
reactores operan no- adiabdticamente. Un ejemplo de este tipo de
operacién es el reactor de oxidacién usado para oxidar gastos
acuosos diluidos (Figura 4.8).
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7.4‘.>3.2 Reactores Tubulares Enfriados y Calentados a Través de la
Pared. : :

El reactor isotérmico es el mis 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 &ptimo de temperatura es claramente el mis
deseable, sin embargo, esto significa que 1la velocidad de
intercambio de calor puede ser regulada con precisién en cada
punto. Entre estos extremos existe una gran variedad de posibles

‘ digefios.

Existen, por tanto, reactores con temperatura de pared
congstante, un ejemplo de estos son los que realizan una reaccidn
de "craking® endotérmica, y por otra parte reactores enfriados en
paralelo y en contracorriente (Figuras 4.9 y 4.10), como en él
caso del reactor de sintesis de amoniaco.

4.4 Ejemplos Précticos del Uso de Reactores Tubulares

Como se dijo en la seccién 2.4 es recomendable el uso de
reactores tubulares en los casos en que:

1. Se trabaje con gases y vapores.

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

3. Se tengan reacciones endotérmicas o exotérmicas.

4. Sean empacados con catalizadores sélidos, y por tanto

actien como reactores cataliticos de lecho fijo.

5. Sean empacados con un reactante s6lido, y actien por

tanto, como reactores heterogéneos sélido-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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2 Bn el "cracking"” de iso-butano, de n-butano y de mezclas
de etano-propano-n~butano. ‘
" 3. En la obtencién de propileno, a partir del etileno y 2-
buteno.
4. En la hidrogenacién del bhutiraldehido a butanol.
5. BEn la produccién de estireno.

4.4.1 "Cracking" Térmico de Etano, Propano y sus Mezclas.

La pirolisis de hidrocarburos es la mayor fuente de etileno,
propileno, butadieno y aromidticos, y principal abastecedora de la
industria petroquimica. El etano y el propano son hidrocarburos
ligeros obtenidos del fraccionamiento de gas natural, son usados
principalmente en sintesis orgédnicas, como refrigerantes y en la
produccién de etileno y propileno.

Para el diseflo del serpertin en que se lleva a cabo ‘el
"cracking®”, generalmente no es suficiente con la ecuacién
cinética global de la desaparicién de la alimentacién, pues otro
aspecto importante a ser considerado en el disefio es la
prediccién de la distribucién del producto. 'Para esto se requiere
de un conjunto de ecuaciones cinéticas para el conjunto de
produccién de productos de interés. Para el "cracking" del etano
y propano deben de proponerse varios esquemas de reaccién. Estos
esquemas contienen muchos parimetros cinéticos que son obtenidos
por procedimientos de prueba y error. Aunque en otras &areas como
en catalisis heterogénea los pardmetros cinéticos se obtienen por
caminos mi4s sistemiticos y rigurosos como la estimacién por
minimos cuadrados.

4.4.2 "Cracking" de iso-butano, n-butano, y mezclas de
etano-propano-n-butano.

Ademis del hidrégeno el efluente de un reactor tubular para
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el "cracking" térmico de hidrocarburos generalmente contiene una
amplia cadena de hidrocarburos, principalmente = olefinas Yy
aromiticos del metano y desde C, y mayores, dependiendo de la
alimentaci6én. El iso-butano y el n-butanc son hidrocarburos, que
al igual que el etano y el propano se obtienen a partir del gas
natural, son usados principalmente en sintesis orgé&nicas, como
‘refrigerantes, para la elaboracién de caucho. sintético y como
combustibles de alto octanaje. Para la prediccién de estas
composiciones se requiere de un conjuntc de reacciones que
reflejen el "cracking" ademis de las correspondientes ecuaciones
cinéticas. Estos esquemas de reaccidén son generalmente de
naturaleza molecular, m&s bien que radical, para evitar los
problemas asociados con la integracién de un conjunto de
ecuaciones diferenciales, y los pardmetros cinéticos son
determinados por prueba y error.

4.4.3 Propileno a Partir de Etileno y z-but.no;

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 refinerfas. Es un producto de gran importancia
pues es wusado para la elaboracién de alcohol  etilico,
etilenglicol, dicloruro 'de etileno, cloruro de etilo, oxido de
etilo, estireno, acetaldehido, poliestireno, polietileno, cloruro
de polivinilo, para refrigeracién criogénica y como anestésico, y
por supuesto para la obtencidén de propileno,

El propileno es un gas incoloro que se obtiene

principalmente del "eracking" catalitico y térmico de
hridrocarburos, como coproducto con el etileno. Es usado para la
produccién de alcohol isopropilico, glicerol sintético,

acrilonitrilo, cumeno. También, para &cido acrilico y resinas
vinilicas.
Para la produccitén del propileno a partir del etileno y el
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2-buteno o por una combinaci6én de estos dos, el Instituto Francés
del Petré6lec (IFP) y la Coorporacién China del Petréleo  (CPC),
han desarrolado conjuntamente el proceso de metatesis. El cual
‘consiste en una reacci6n equilibrada ligeramente exotérmica (0.4
Kcal/mol), y cuya reaccién es la siguiente:

CH,=CH, +CH,-CH=CH-CH, &= 2CH,-CH=CH,

La conversién de equilibrio se encuentra en un rango de 55 a
65% dependiendo de la temperatura. La reaccién de metatesist®”
ocurre a alta temperatura en fase 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 liquida. El
proceso de metatesis se caracteriza por:

- Una baja temperatura de operacién, generalmente 35°C

- Una presién de operacidén suficiente para mantener los
componentes de la reaccién en la fase liquida a la temperatura de
reaccién.

~ No requerir de solventes.

~ Una regeneracién semicontinua del catalizador.

En la Figura 4.11 se muestra el diagrama de flujo de este
proceso.

4.4.4 Hidrogenacién de Butiraldehido a Butanol.

A partir del proceso de hidrogenacién (Figura 4.12) del
butiraldehido se obtiene un butanol de alta pureza!??., 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. E1 butiraldehido se obtiene a partir de 1la
reaccién de propileno con montxido de carbono e hidrégenc en
presencia de catalizador de Cobalto, o bien, por deshidrogenacién
de vapores de butano sobre catalizador. Se usa como intermedio.
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4.4.5 Produccién de Estireno.

El estireno es un monémerc 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 ingoloto
. aromético, m&s pesado que el aire, con punto ebullicién a
136.187°C, el cual se deshidrogena cataliticamente a 630°C dando
lugar al estireno.

El estireno es muy usado en el mundo principalmente por la
gran demanda que existe de poliestireno, ademdis de que es usado
para la produccién de resinas de ABS, SB latex, SBR, UPE (Tabia
4.5), revestimientos protectores (latex de estireno-butadieno,
productos alquidicos), resinas copoliméricas, poliésteres
estirenados. ’

4.5 Modelo Para el Reactor Tubular Homogéneo.

Por lo mencionado en los cinco puntos anteriores se -ha
determinado que el ejemplo mis completo es el de la produccién de
estireno, puesto que este monSmero es de gran importancia en la
industria y por tanto de gran demanda.

En la simulacién de una planta de estireno, el. modelo
matemitico del reactor consiste de las ecuaciones de balance de
masa para cada componente quimico, 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.
Aungue todo el equipo es incluido en la seccién de recuperacibn,
las suposiciones razonables llevan a la simplificacién del modelo
de recuperacién, el cual tiene la exactitud de un modelo complejo
y reduce el tiempo de computacién. Las ecuaciones del modelo son
solucionadas numéricamente. La funcién del objetivo global
considera tanto fijos como variables 1os costos de produccién. La
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optimlzacxén se realiza usando un algoritmo de bfisqueda directa
conuxderando 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, estf ademds limitado
a algunos ‘grupos especializados.

La mayorfa del estireno en el mundo es producido por
" deshidrogenacién de etilbenceno sobre un catalizador. Rl proceso
generalmente incluye los siguientes equipos:

- Reactor de deshidrogenacién.

= Supercalentador de vapor.

- Intercambiador de calor.

- Compresor de gas.

- Columnas Etilbenceno/estireno.

De todas estas unidades el reactor es la mds importante!?s) .

Aunque todos los procesos tienen en comin la
deshidrogenacién catalitica del etilbenceno a estireno en
presencia de vapor, hay dos propuestas distintas para el disefio
de la seccién de reaccibn: el proceso adiabatico y el proceso
isotérmico. Como la reaécién.de deshidrogenacién es endotérmica,
se requiere suministrar calor y etilbenceno convertide a 25°C
(540-570 Btu/lb). En el proceso adiabdtico, el vapor
sobrecalentado a B800-950°C es mezclado con la alimentacién de
etilbenceno precalentado antes de exponerlo a catalisis. E1
proceso isotérmico tiene lugar en un reactor tubular y el calor
de reaccién es suministrado indirectamente por un intercambiador
de calor entre el fluidolde proceso y un medio conveniente de
transferencia de calor, como gas combustible (tecnologia BASF).

Para una determinada deshidrogenacién catalitica, la wvida
del catalizador, la conversién molar de etilbencenc (moles de
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etilbencenoc convertidos a través del reactor divididos por los
moles de etilbenceno de entrada al reactor), y la selectividad
molar de etilbenceno a estireno (moles de estireno producido a
través del reactor divididos por 1los moles de etilbenceno
convertidos a través del reactor), son afectados por la presién
. de operacién del reactor, la razén molar vapor a hidrocarburo, la
temperatura de operacién del reactor y la velocidad especifica
horaria del liquido (LHSV, volumen de liquido de hidrocarburo
alimentado por hora dividido por el volumen total de
deshidrogenacién catalitica). Para toda catalisis hay un arreglo
entre actividad, conversién del etilbenceno, y selectividad de
estireno.

La reaccisn de deghidrogenacién produce dos moles de
producto, estireno e hidrGgeno, "por mol de etilbenceno
alimentado, el curso de la reacci6n deseada puede ser favorecido
al agregar vapor al sistema de reaccién para reducir la presién
parcial del estireno y/o por reduccidén de la presién de operacién
del reactor%26), ambas acciones favorecen el avance de
reaccién y aumentan la conversién molar de etilbenceno. La
presién de operacién adiabdtica generalmente es de alrededor de
138 KPa (20 psi), con razones molares vapor a hidrocarburo de
14:1, Para diseflos de reactores isotérmicos, donde es usado calor
indirecto para satisfacer las necesidades endotérmicas, las
razones molares vapor a hidrocarburo son de 6-8:1, y la presién
de operacién es similar a la del proceso adiab&tico.

La conversién molar de EB es también una funcién de 1la
temperatura, una temperatura alta produce altas conversiones de
una manera casi -lineal, un aumento en la conversién . puede
obtenerse por aumento de la temperatura del reactor. Sin embargo,
hay un limite 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 reaccifn, por lo que el reactor puede mantenerse a una
. -tewperatura de 580-610°C a través del lecho catalitico. Si se
. mantiene este rango de temperaturas, las reacciones de "cracking"
térmico son minimizadas.

En cuanto al (LHSV) la conversitn molar de BB es una funcién
" inversa de este pardmetro. Un reactor es disefltado para LRSV‘s de

0.4-0.6 m’/h de BB por m de catalizador. Dentro de este rango
por deshidrogenacién catalitica se obtiene de 60-70¥% de
conversién molar de EB y un 90-95% de selectividad molar de EB.
Con el proceso isotérmico se obtiene resultados similares.

La principal diferencia entre los procesos isotérmico y
adiab&tico est& en el modo en el que es suministrado el calor de
reaccién endotérmico. En principio, el reactor isotérmico es
diseflado como un intercambiador de tubos y coraza. En el lado del
‘tubo est& el lecho fijo para la deshidrogenacién catalitica y el
gas reactante, y en el lado de la coraza un medio conveniente de
trangfencia de calor. Bl catalizador es soportado por una rejilla
en el fondo del tubo. Los didmetros de los tubos del reactor son
de 10-20 cm y las longitudes de 2.4 a 3.7 m.

Bl reactor isotérmico ofrece sobre el reactor adiabético las
siquientes ventajas: reduce reguerimientos de dilucién de vapor y
reduce el “cracking" térmico del etilbenceno y del estireno.

El factor mAs importante en la estabilidad econémica del
proceso de deshidrogenacién catalitica es el catalizador, el
rendimiento del catalizador determina la relacién de conversién
de EB/selectividad de estireno, la razén molar vapor a
hidrocarburo, el LHSV apropiado, y el ciclo de vida factible.
Todos los catalizadores comerciales son formulados alrededor de
una base de 6xido férrico (PFey0,). Inherente a este compuesto
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térr;do esta la reduccidn a 6xidos menores a las temperaturas de
reaccién de deshidrogenacién, la presencia de estos aumenta la
formacién/deposicién de coque © en el catalizador y
‘subsecuentemente su desactivacién, por lo que para su formulacién
es esencial el uso de estabilizadores y retardadores de coque.
Los aditivos mds usados s8on O6xido de cromo (Cry;0;) como
estabilizador y 6xido de potasio (como KxCOj;)como el retardador
de coque. Ademds, vapor, en suficiente cantidad, retarda la
depositacién de coque como consecuencia de la reaccién de cambio
agua-gas: el coque y el vapor reaccionan para formar diéxido de
carbono y agua.

4.5.1 Reactor de Deshidrogenaciodn.

La alimentacién de hidrocarburos al reactor es de
etilbenceno fresco mezclado con etilbenceno reciclado, el cual es
mezclado con vapor sobrecalentado el cual no sélo sirve como
medio de calentamiento, sino también como diluyente. La reaccién
de etilbenceno a estireno es endotérmica y es llevada a cabo en
reactores rultitubulares con lechos empacados con catalizador. La
reacci6n mi&s importante que ocurre es:

CgHsCpH, Z2weo2lof, o coHy + H, (19)
Etilhenceno Estireno
(x8) (sM)

Para minimizar la conversién de equilibrio termodindmico el
reactor es operado a bajo vacio. La conversién de equilibrio
termodindmico es de 100% bajo condiciones normales de operacién.
Los efectos de vapor de Etilbenceno (EB), temperatura y presién
son mostrados en la Figura 4.14. Las energfas libres del gas son
usadas para calcular la constante de equilibrio. La conversién de
equilibrio basada en la reaccién de la ecuacién 19 es:

Kp = X’P/ {1-X) (1+X+D) (20)
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-donde D es la velocidad de dilucién molar (moles de vapor/moles
de EB, alimentado). En aplicaciones comerciales la conversién de
equilibrio raramente excede del 85%. La seleccién de t:empefatuza,
presién y flujo de vapor de EB es critica para la economia de la
planta. Ademis, si la temperatura de entrada es alta, también se
. presenta .algin *“cracking" térmico. Las reacciones térmicas y
cataliticas son resumidas en la Tabla 4.3. Todas las reacciones
térmicas y cataliticag 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 presién de succién il compresor y es especificada la
presién de salida del reactor. El gistema 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 cCatalitica. Como son muchos los catalizadores
comerciales uti;izados en varios procesos, la deshidrogenacién
catalftica disminuye la actividad. La disminucién de la actividad
catalftica se atribuye a la depositacién del catalizador. En la
produccién de estireno, la experiencia muestra gque ademds de la
depogsitacién, la disminucién de actividad del material contribuye
significativamente a la disminucién de 1la actividad., Para
incorporar este efecto debe usarse una ecuacién empiricaf’,

a = f(z, T, c.t) (21)

La ecuacién 21 es el producto de dos términos, uno para la
depositaciéri y otro para la disminucién de la actividad del
componente. ES raro que un reactor sea operado a condiciones

constanteg para un ciclo'completo.

En las Tablas 4.2 y 4.4 se proporcionan las ecuaciones para
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108 balances de masa y energia y para el modelo cinético
- correspondientes a la reaccién de deshidrogenacién - del
: atilbencéno para la formacién de estireno, estas ecuaciones son
empleadas en el programa de simulacién para obtener dates como
longitud del reactor, difmetro del reactor, composiciones de
productos y reactivos y conversidén de reactivos a productos, asi
como pai‘a crear un perfil de temperatura.

Debido a que el reactor trabaja de manera continua, y que
por tanto hay una alimentacién de reactivos y salida de productos
constante, el sistema de control tendrd que asegurar que las
condiciones de operaciémn permanezcan congtantes para poder
satisfacer las necesidades de produccién, por lo tanto nuestro
sistema de control deberid contar como minimo con un medidor de
flujo a la entrada y la salida del reactor, con un medidor de
presién para poder controlar la caida de presién a lo largo del
tubo y un elementc medidoy; de temperatura ya gue esta debe variar
‘muy poco a lo largo del tuho.

Después de haber creado el modelo y de haber cubierto los
requerimientos necesarios para esto, el siguiente paso es la
simulacién de dicho modelo, lo cual se hard en el capitulo
siguiente, mediante la creacién de un programa computacional.
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TABLA 4.3 ReAccromes Tiricas CATALITICAS ¥ TERNICAS ] LA
Propuccion oe EsTirewo. ’

Energia de Actlvacién

cal/mol
Térmica Catalitica
1. CuHm F== ] caHn + l-l2 29,340 17,930
2, CBH!O + 2H0 ~—— CH, + CO,
+ 3H, 32,950 30,000
3. CBHID + 2H20 — CH, + ZHZ
+ COo, + CO2 + CH, 30,000 22,350

Velocidad de reaccién cataliticq

n
= k(B - PS’(PHZ/KP)/(KA + KgPrp + K.Pgy)




Tasia 4.4 Bcuscromes Para’ £1. Mobero CresTico.

R = kaiCes

Rz = kaCsuCn

aces _ | kiCes + kaCswCx
dc

QC_E_! = kiCep - Kk2CsuCh

QO yucen - kecsncn
dt

ki = 650 +« exp(-19100/1.987 » T)




1986 1960 1870 1880 1890

PS 44 48 61 62 63
ABS ' 2 7 8 S
SAN : 1 1 2 1
sSBL - ' 8 8 6 7 7
Copolimeros de eatireno 6 4 5 2 3
con méas de bO%

de estirano

SBR 40 3 14 11 8
UPE 2 4 6 7 6
Polimeros con 0 G 1 1 2
menos del 50%

de astireno

Tabla 4.6 Distribucion de Estireno en el Mundo



CAPITULO 5

SIMULACION DEL REACTOR TUBULAR HOMOGENEO



CAPITULO &5

SINULACION DE UN REACTOR TUBULAR HOMOGENEO.

5.1 2Qué es la simulacién?

Con el surgimiento de 1las computadoras, una de las
herramientas mis important;és para analizar el disefio y operacién
de sistemas o procesos complejos es la simulacién. Aunque la-
construccién de wmodelos inicia desde el Renacimiento, el uso
moderno de la palabra simulacién data de 1940, cuando unos
cientificos trabajaban en un proyecto, durante la Segunda Guerra
Mundial, resolvieron parcialmente problemas de reacciones
nucleares cuyo solucién experimental, hubiera sido muy cara y el
andlisis matemitico demasido complicado. Con el uso de la
computadora en los experimentos de simulacién ' surgieron
incontables aplicaciones y c¢on ‘ello, una mayor cantidad de
soluciones a problemas teéricos y prédcticos. ‘

La simulacién de procesos dindmicos es una aplicacién muy
importante de las computadoras analégicas. En particular, la
computadora analégica es muy Gtil para determinar los efectos de
variaciones de pardmetros en el funcionamiento de circuitos. La
simulacién dindmica de una planta quimica es importante por
varias razones. Primero que todo, cada planta opera sélo en
ambiente A@indmico o transitorio, porque una operacién
verdaderamente a régimen estable no puede llevarse a la préctica.
Las operaciones de arranque y paroc de una planta son operaciones
en estado inestable, y se toman en cuenta para la seguridad de la
planta.

El sistema de control automitico es una parte integral de

cualquier planta. Los modelos dindmicos son necesarios en el
digefio y prueba de estrategias de control y la simulacién
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dinfmica es requerida en la evaluacién efectiva del propésito del
sistema de control. Los modelos de simulacién son también usados
en el estudio de procesos de interaccién, estudios de seguridad y
veracidad, e identificaci6én del proceso usando técnicas
transientes de respuesta.

Bxisten diferentes definiciones aceptadas para la palabra
simulacién, algunas de ellas son las siquientes:
*Simulacién es una técnica para conducir experimentos
en una computadoras digital. Estos experimentos hacen
ugso. de cilertos tipos de relaciones matemiticas y
l6gicas, las cuales son necesarias para describir el
comportamiento y la estructura de sistemas complejos
del mundo real a través del tiempo.
*Simulacién es una técnica numérica para realizar
experimentos en una couxputédora digital. Estos
experimentos involucran ciertos tipos de modelos
matemdticos y légicos que describen el comportamiento
de sistemas de negocios, econdmicos, sociales,
biolégicos, fisicos o quimicos a través de largos
periodos de tiempo. :
*Simulacidén es el proceso de disefiar y desarrollar un
modelo computarizado de un sistema o proceso y
conducir experimentos con este modelo, con gl
propfsito de entender el comportamiento del sistema ©
evaluar varias estrategias con las cuales se puede
operar el sistemas.

En base a las anteriores definiciones, una definicién mas
sencilla, seria la siguiente:

Simulacidén es el estudio de un sistema o sus partes

mediante 1a manipulacién de su representacién
matemdtica o de su modelo fisgico.
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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
matemética es adecuado para demostrar el funcionamiento de este y
puede ser utilizado para investigar diversos disefios de este sin
congtruirlo realmente. En la simulaciébn se emplean las
condiciones reales del sistema, asf{ como las condiciones de
entrada a las cuales estard sujeto el sistema.

Un sistema puede simularse empleando computadoras digitales
o analégicas. Un cowmputador electrénico se emplea para establecer
un modelo del sistema, generalmente dispone de funciones
matematicas de integracién, multiplicacién por una constante,
multiplicacién por dos variables y suma de varias variables,
adem&s de otras funciones. Estas funciones son generalmente
suficientes para desarrollar un modelo de simulacién. s

En la préc'tica, la simulacién dindmica puede dividirse en
dos categorfas, una con cambios discretos y otra con cambios
continuos. Estos cawmbios 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 vrefiere en
términos discretos y continuos. i

La simulacién 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 s6lo en puntos
especificos.

En la simulacién continua, las variables dependientes
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cambian continuamente en el tiempo de simulacién. La variable
tiempo puede ser continua o discreta, dependiendo de si los
valores de las variables dependientes son variables en cualquier
punto en el tiempo o s6lo en tiempos especificos.

5.2, [Etapas Para la Realizacién de una Simulacién,

Para poder llevar a cabo una simulacién ‘son necesarios los
siguientes pasgos:

1. Definir el gistema.

2. Formular el modelo. Desarrollar el modelo matemdtico del -
proceso y su control.

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

4. Implementacién del modelo en la computadora. Definir si
se utilizard un lenguaje como FORTRAN, Basic, Algol, etc., ©
algin pagquete computacional, para procesarlo en la computadora.

§. Validacién. Una de las etapas principales en un estudio
de simulacién es la de validacién del modelo. Por medio de esta
etapa es posible encontrar deficiencias en la formulacién del
modelo o en los datos alimentados a éste. La formas comunes de
validaci6n de un modelo son:

- La opinién de expertos acerca de los resultados de 1la

simulacién,

- La exactitud con la que se predicen datos hist6ricos.

- La comprobacién de fallas del modelo de simulacidén al

utilizar datos que hacen fallar al modelo real.

- Aceptacién y confianza en el modelo por parte de la

persona- que utilizard los resultados que el experimento de

gimulacién reporte.

6. Experimentacién. Solucién de las ecuaciones del modelo.
Bsto puede hacerse mediante el uso de algin mé&todo de integracidn
numérica para solucién de ecuaciones, el uso de una subrutina
general que tenga como . propésito la solucién de ecuaciones
diferenciales, o por el uso de un lenguaje de simulacién para la
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simulacién de sistemas continuos.

7. Interpretacién. An&lisis de resultados. Los resultados de
la simulaci6n dindmica son generalmente el tiempo de repuesta de
las variables del modelo. Estos resultados pueden ser presentados
en forma tabular o grafica. ‘

8. Documentacién. Se requieren dos -tipos de documentacién
para poder hacer uso del modelo de simulacién. La primera se
refiere a la documentacién de tipo técnico. La segunda se refiere
al manual del usuario, con el cual se facilita la interaccién Y
el uso del modelo desarrollado.

Ademés, de lo antes mencionado, es necesario que se definan
perfectamente las condiciones iniciales de nuestro sistema. Esto
se debe a que la mayoria de los modelos de simulacién se corren
para estudiar el sistema a régimen permanente. Sin embargo, la
mayorfa de dichos modelos presentan en su etapa inicial estados
transitorios, los cuales no son tipicos del ré&gimen 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 periodos transitorios sean
relativamente insignificantes con respecto a 1la
condici6n de régimen permanente. »
+ BExcluir una parte apropiada de la parte inicial de
la corrida.

« Utilizar simulacién regenerativa.

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

Las primeras etapas de un sistema de simulacién se refieren
a la definicién del sistema a ser modelado y a la descripci6én del
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sistema en términos de relaciones légicas de sus variables y
diagtamas de flujo. Sin embargo, llega el momento de describir el
modelado con un lenguaje que sea aceptado por la computadora gque
se va a usar. En esta etapa se tilienen dos cursos a seguir:

1. Desarrollar el ‘software" requerido para estudios de
simulacidn.

2, Comprar algin paquete de simulacién.

Desafortunadamente, para la segunda alternativa existe una
gran cantidad de programas de aplicacidén (leguajes de
programacién de propSsito especial) de tal manera que resulta
extremadamente diffcil decidir cual paguete se ajusta mejor a una
gituacién determinada. Rsta situacién origina que la mayoria de
las veces, la seleccién del programa dependa de si el analista lo
conoce, lo entiende y lo sabe aplicar. No obstante, estas dos
alternativas deben evaluarse en término econémicos antes de tomar
una decisién.

En general, los lenguajes de simulacién ofrecen las
siguientes ventajas:

1. Requieren menos tiempo de programacién.

2, Proporcionan una mayor deteccién del error.

3, Actdan como vehiculos que expresan los conceptos surgidos

en el estudio de la simulacién.

4. Poseen habilidad para manejar subrutinaé como parte de

cualquier rutina de simulacién.

$. Automiticamente generan ciertos datos necesarios en

corridas para simulacién.

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.

65




$.3. Ventajas y Desventajas de la Simulacidn.

En -la actualidad la técnica de simulacién es una de las
herramientas mas usadas en el andlisis de sistemas, debido en
gran parte en la gran disponibilidad de "software" en el mercado.
Suponiendo que un modelo y la simulacién son de precisién
confiable, las ventajas de la simulacidn son las siguientes: '

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

externos de un gistema. El funcionamiento del sistema puede

observarse bajo todas las condiciones posibles.

2. La observacién detallada del sistema puede conducir a un

mejor entendimiento de este y por tanto sugerir estrategias

que mejoren la operacién y eficiencia del mismo,

3. Los resultados del funcionamiento del sistema pueden

extrapolarse con un modelo de simulacién para fines de

predicciéa, C

5. Puede emplearse como instrumento pedagégico.

4. Se puede esperimentar con nuevas situaciones sobre las

que se tiene poca o ninguna informacién. Pueden examinarse

las decisiones concernientes a sistemas futuros, actualmente
en etapa conceptual.

5. Pueden efectuarse pruebas de sistemas bajo exdwen en

periodos mucho mis reducidos.

6. Los resultados de la simulacién pueden obtenerse a un

costo menor que el de la aproximacién real.

7. Puede realizarse el estudio de situaciones hipotéticas

atn cuando dichas situaciones no sean posibles en la vida

real y en el tiempo presente.

8. El1 modelado y simulacién es con frecuencia la dnica

técnica posible o segura 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 ge
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simulacién presenta el problema de requerir equipo computacional
y recursos humanos costosos. Ademds, por lo general requiere
bastante tiempo para que el modelo de simulacién desarrollado sea
' perfeccionado.

En resumen, la simulacitn es una técnica muy valiosa para el
desarrollo y disefio de modelos de un sistema o proceso, ya que
egto nos proporciona un estudio mis detallado del mismo y nos
permite un mejor entendimiento del comportamiento de éste.

5.4 Tieapo Real,

Por definicién un sistema operado por computacién digital
Proporciona al wusuario dispositivos para el desarrollo de
“software® y registros para la ejecucién 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 computacién (CPU, memoria y
periféricos). E1l que un sgistema pueda ejecutar todas estas
funciones depende de su disefio y ambiente de operacién.

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

sigtema dado, muchos dispositivos periféricos, incluyendo
memoria, pueden operar (trabajar) en paralelo ({operacién
concurrente) . Este tipo de sistema intenta optimizar 1la
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utilizacién concurrente de estos recursos. En muchos casos, los
programas de tiempo real y sus tareas asociadas pueden no operar
concurrentemente debido a la relaci6én de tareas y a la
organizacién interna de la computadora.

Unoc de los principales problemas en el control digital de
sistemas en tiempo real es el disefio en tareas de interaccién.
Algunas tareas en tiempo real serdn ejecutadas en una manera
secuencial, otras podrdn ser ejecutadas concurrentemente pero
sexrdn completadas antes que el proceso global. Esta situacién
1leva al requerimiento de comunicacién o sincronizaci6n entre las
tareas a través del uso de banderas de condicién (pedazos de
informacién), ' © de estructuras de datos equivalentes. Este
requerimiento resulta critico en un distribuidor multicomputador
para el sistema de control, tal como el encontrado en plantas
industriales y de vehiculos contempordneos. .

Un sistema - de operacién general consta de programadores,
administradores de recursos, editores, traductores de lenguajes
de programacién (compiladores, ensambladores, intérpretes), y
utilerfas (programas de diagnéstico, manejadores de archivos de
discos, programas generales de entrada-salida).

Un sistema operado en tiempo real, proporciona coordinacidn
entre los programas o tareas en tiempo real, el sistema de
computacién, 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.).

2. Programar tareas peri6dicas.

3. Coordinar la comunicacién entre tareas.

4. Control de sistemas de integracién (detencidén de errores,

proteccién, etc.).
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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 aplicacién de tiempc real en el sentido de direccibn
(controlador) interna. El asistema 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 recurgos de computacién gue sean
controlados y del niimero 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 seleccién en
particular depende del ambiente y de la naturaleza de 1la
aplicacién. Por supuesto, el ingeniero de "software" puede
generar un f(nico sistema de operacién en tiempo real si sus
requerimientos de ejecucién requieren minimizacidn 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 ejecucién de tareas.

+ Suspender la ejecucién de tareas
Completar ejecucién de tareas. .
Cancelar la ejecucién 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 comunicacién verdz entre computadora y sistema.

En muchog programas en tiempo real en los que se emplea una R
interface no se permite tapar o cerrar un controlador. Algunos
ejemplos incluyen plantas quimicas, naves espaciales, y procesos
generales de control ambiental. En estos ambitos, generalmente se
efectuan. cambios de parametros. Al hacer cambios, los objetivos
Gtiles se encontrarin en el disefio global del sistema:

1. El usuario deberd estar listo para modificar (agregar,
borrar, cambiar) sigtemas de control, mediante la
introduccién de datos (coeficientes, declaracién de
variables, etc.) dentro del objeto o de tablas.

2. La comprobaci6n de errores se hard en toda la informacién
que entra a estas tablas, por conformidad del wvalor de
intervalo y otros limites apropiados.

3. La nueva informacién se comprobard mediante corridas en
una simulacién. La simulacién puede no formar parte del
"goftware" de tiempo real. .

4. Al crear el nuevo sistema, el sistema suministrard por
movimiento de la nueva tabla los datos de la corriente en
una lista. El proceso catdlogado para los nuevos datos serd
controlado de manera manual o automitica. La integracidn
permitird una integracién paso a paso. .

5. Se suministrara una fdcil interaccién. Note que también
puede ser usado por el documento del proceso actualizado.

La interface mencionada requiere de *"software" de rutinas
extensas y complejas. Tales rutinas son por lo general unicas en
su aplicacién, porque con coaccién en tiempo real se desarrolla
vgoftware" de control de este tipo que es empleado en ingenieria.
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El objetivo de este capitulo es el de pi'Opotcionar una idea
de la estructura de un sistema operado en tiempo real relacionado
con sistemas de control digital y presentar los resultados
obtenidos al trabajar con un paquete de tiempo real.

Un sistema operado en tiempo real por definicién tiene en un
procego ciertas tareas que realizar dentro de un intervalo de
‘tiempo especffico. Algunos ejemplos son adquisicién de sistemas
de datos, controladores de wvuelo y aplicaciones al control de
procesos. En contraste, un sistema en tiempo no real tiene como
objetivo principal realizar tareas de una manera eficiente
b(ciempo y espacio) sin considerar la realizada en un tiempo
preciso.

Observando y analizando varios sistemas computarizados en un
gistema dado, muchos dispoéit:ivos periféricos, incluyendo
memoria, pueden operar (trabajar) en paralelo {operacién
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 relacién de tareas y a la
organizacién interna de la computadora.

Uno de los principaies problemas en el cont:roll digital de
sistemas en tiempo real es el dimefio en tareas de interaccién.
Algunas tareas en tiempo real serdn ejecutadas en una manera
secuencial, otras podrdn ser ejecutadas concurrentemente pero
seran completadas antes que el proceso global. Esta situacién
lleva al requerimiento de comunicacién o sincronizacién entre las
tareas a través del uso de banderas de condicién (pedazos de
informacién), o de estructuras de datos eguivalentes. Este
requerimiento resulta critico en un distribuidor multicomputador
para el sistema de control, tal como el encontrado en plantas
industriales y de vehiculos contemporéineos.
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Un sistema de operacién general consta de pragramadores,
administradores de recursos, editores, traductores de lenguajes
de programacisn (compiladores, ensanbladores, intérpretes), y
utilerfas (programas de diagnéstico, manejadores de archivos de
discos, programas generales de entrada-salida).

Un sistema operado en tiempo real, proporciona coordinacién
entre los prograwas 0 tareas en tiempo real, el sistema de
computacién, y los archivos de datos asociados (generalmente en

‘discos) . Los requerimientos generales son los ciguientes:

1. Manejo de recursos para computadoras: CPU,memoria,

periféricos {(A/D, D/A, discos, interruptores,etc.)

2. Programar tareas periodicas

3. Coordinar la comunicacién entre tareas.

4, Control de sistemas de integracién (deteccién de errores,

proteccién, 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 aplicacién de tiempo real en el sentido de direccibn
{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 computacién Que sean
controlados y del nimero de programas en tiempo real y sus
interrelaciones.

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

72



aplicacién.  Por supuesto, el ingeniero de "software" puede
generar un Gnico sistema de operacién en tiempo real ai'vsus
requerimientos de ejecucién requieren minimizacién absoluta.

El programador ejecutable de tareas proporciona una serie de
opéraciones definidas para los siguiente:
« Crear un programa de trabajo.
Mantener prioridad y condiciones de tareas.
Iniciar ejecucién de tareas.
- Sugpender la ejecucién de tareas
Completar ejecucién de tareas.
Cancelar la ejecucién de la tarea programada.
Mantener el estado de cada tarea.

Para poder operar un sistema en tiempo real, primeroc se debe
.disponer de una computadora compatible con éste. Segqundo, 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 comunicacién verdz entre computadora y sistema.

BEn muchos programas en tiempo real en los que se emplea una
interface no se permite tapar o cerrar un controlador. Algunos
ejemplos incluyen plantas quimicas, naves espaciales, y procesos
generales de control ambiental. En estos ambitos, generalmente se
efectuan cambios de pardmetros. Al hacer cambios, los objetivos
atiles se encontrar&n en el disefio global del sistema:

1. El usuario deberd estar listo para modificar (agregar

borrar, cambiar) sistemas de contéol, mediante la

introduccién de datos (coeficientes, declaracién de
variables, etc.) dentro del objeto o de tablas.

2. La comprobacifén de errores se hard en toda la informacidn

que entra a estas tablas, por conformidad del valor de

intervalo y otros limites apropiados. ’
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3 : u nueva 1n£omc16n ss ccuprobaré mdimce corndas ‘en..
-"\lﬂl ‘mimulacion. La simulacién’ puede no formar parte del.
*goftware" de. tiempo real.

w4V ‘c'::eat',el nuevo sistema, el sistema auuuniutrat& paz )

" una Tista. Bl procesc catalogado para los nuevos datos sers
" controlade de  manera manual - o aut:otn&tica. u integucibn
permitir§ una integracién paso a paso.

5. ‘Se suministraré una fAcil interaccién. Note que t:amlnén‘
v pucde sexr usado por el documento del procego actgahzndo.
‘La” interface mencionada requiere de "software* de rutinas

extengas y complejas. Tales rutinas son por lo gemeral Gnicas en

su ~aplicacién, porque con coaccidén en tiempo real se desarrollan -

,"lo!!:\vare" de control de este tipo que son empleados en

ingenieria. . :

-Bn el ptesem:e trabajo se emplea para la implementacitn de
la instrumentacidn y de 1los controles al reactor tubular’ el
. programa de tiempo real. Este programa, Real-Time Graphics
Measursmant /Control Tools, es una coleccién de gréficas, métodos
numéricos, linearizaci6n de termopares funciones con el "ratén®
paxa IBM PC, XT, AT, y més IBM compatibles.

La parte de gr&ficas de este paquete esta orientada a la
aplicacién del ‘tiempo real, incluyendo listas de gréficas,
gr&ficas de barra y contadores. Las funciones se encuentran
divididas en quince diferentes archivos, dependiendo del tipo de
aplicacién. Bntre las gréficas en tiempo real se encuentran:
‘graticas con barras horizontales y verticales, medidores de arco,
xeq.ojes, anunciadores y textos. Estas, son de fA&cil uso, ya gque
solamente llaman a una funcién la cual es suficiente para crear
una ventana en tiempo real. C
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5.5 Donrtouo asl rroquu cn-pnt-clon-l Para n st-uucldn aol

S l Ionctor Tubular.

: Bl progtm para la gimulacién del teactor tuhular, fué
‘zuundo en lcnguaje Fon'num tratando de que este no 86lo
‘apliguq al modelo generado en el capitulo 4, sino a cualquier

otro tipo de modelo gque se genera y para el cual sea conveniente - .

el ‘uso de ' reactores - tubulares. Este programa analiza el
. ‘comportamiento de un reactor y con ayuda del paguete de tiempo
" real arriba mencionado se logra la simulacién, através de la’
realizaci6n de una interfase entre el lenguaje PORTRAN y el
lenguaje C. .

Los pasos seguidos para la realizacitn de este progrm aon' :
lou siguientes: S

1. Se crea una base de datos, que proporcione las
ptopiedades termodindmicas de los compuestos. )

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

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

4. Se calcula la temperatura de reaccién esténdar.

$. Se calcula la capacidad calorifica de la mezcla.

. 6. Se calcula la antalpia ideal a la temperai:_ura de proceso,
en base al método de integracién de Romberg. '

7. Se calcula la entaipia residual, mediante una ecuacién de
egtado.

8. Se calcula la entalpia real, mediante la suma de la
entalpfa ideal y la real.

9. Se calcula la velocidad de reaccién y la composicién
final de los compuestos que conforman la reaccién, utilizando el
método de solucidén de ecuaciones diferenciales de Runge-Kutta de
cuarto orxden.
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10. Obtenidos estos datos se resuelve el balance de masa y )
energia, usando el método de Euler, a partir de esto se obtiene
la longitud de reactor y la conversién alcanzada por los
- reactivos. - . ’

~'11. Se realiza una interfase FORTRAN - C para la inclusi6n
de rutinas en tiempo real que simulen el control del reactor.

Para la comprobacién del programa se simularon varios casos,
sin embargo en el presente trabajo s6lo se incluye la simulacién
del reactor de deshidrogenacidén de estireno descrito en 'las
secciones 4.5 y 4.5.1. En la siguente seccién se incluye el
diagrama de flujo asef como el 1listado del programa de
. computadora, para que después en el giguiente capitulo se puedan
presentar 1los resultados obtenidos mediante el uso de éste:
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" 6.6’ LISTADO DEL PROGRAMA PARA LA SIMULACION DR UN REACTOR TUBULAR '~
' #EN LENGUAJE FORTRAN, ¥ DE LA INTERPACE PARA LA INSTRUMENTACION EN .
“*LEWGUAJR *C#. - oL v 5

"".."'.".'.'ﬁ"."""""""""t"".'."""‘.Q'.'."'.'.'

PROGRAMA PRINCIPAL PARA LA "SIMULACION DE UN RBACTOR TUBM
~ HOMOGENEO CON INSTRUMENTACION EN TIRMPO REAL"

(222212 E 22 T 2 S R 2R 2 R RS R RS R RS 2222 R 222 40 2 22222 ARl llld )

DIMENSION INDICE(18),INDICEP(18),INDICER(18),COMP(18),PV(18)
© RRAL NP(18) ,NR(18) ,NE(18),Y(N),DY(N) ,W(N,4),V(N)

CHARACTER BUSTM(IS) *20, PORHUL(IH)'IZ ARCHRBS'ZO

COMMON /DATOS/SUSTAN, FORMUL
* COMMON /DATOS1/PM(18),TEB(18),TC(18),PC(18),VC(18), H(IB) DBNS(IB):
*CPVA(10) ,CPVB(18), C’PVC().B) CPVD(lB) DHF(IB) DGP(IB) ANTA(IO)
*(18), ANTC(ID)
* COMMON /SUMAS/SUMA, SUMB, SUNC, sumMp

WRITR(*,200)
WRITE(*,150)
RRAD(*, ’ (a) * ) ARCHRES

OPEN (1, FILE=ARCHRES, ACCESS=' SEQUENTIAL’ , STATUS='NRW’) - 7

WRITE(*, *) ' CUANTOS COMPONENTES: '’
READ(*, %) NCOM
WRITE(*,*) ‘DAME LOS INDICBS DEL BANCO DE DATOS:’

READ(*,*)} (INDICE(I), I=1,NCOM)

WRITE(*,*) ‘DAME COMPOSICIONES: '

Do 1=1,NCOM

WRITE(*, *) ' COMPONENTE' , I, SUSTAN (INDICE(I))
R:sD(‘ ') COMP (I)

B

WRITE(*,*) ‘DAME LOS CORF. ESTEQUIOMETRICOS DE LOS COMPONENTES:'
DO  I=1,NCOM

WRITE(*, *)  COMPONENTE' , I, SUSTAN (INDICE(I))

RBAD(*, *) NE(I) '

END DO

WRITE(*, *) ' CUANTOS COMPONENTES SON PRODUCTOS:’
READ (*, *) NCOMP

WRITE(*,*) ‘DAME LOS INDICES DE PRODUCTOS: '’
READ(*,*) (INDICEP(I), I=1, NCOMP)

WRITE(*,*) * CUANTOS COMPONENTES SON REACTIVOS:’
READ (*, *) NCOMR

WRITE(*,*) 'DAME LOS INDICES DE REACTIVOS:'
READ(*,*) (INDICER(I), I=1,NCOMR)

WRITE(*, *) ‘DAME LOS COEF. ESTEQUIOMETRICOS DE PRODUCTOS:'
11
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‘Do . I-i,NcOMP . ' S
WRITR(Y, *)’ COMPONENTE .1, sus-rm(xnnxcsp(x)) ,
- Rao(e, °) NR(I)

" 'IITI(',') 'DAHI ‘LOS COBF. ESTEQUIOMETRICOS DE REACTIVOS: '’
DO~ - I=1, NCOMR
- WRITR(*,*) ' COMPONRNTE',I, SUSTAN(INDIC!R(I))
/READ(#, #) NR(I)
Do":

no.

: *RITI('.')’CUAL BS LA TEMPRRATURA DE PROCESO:’
.- [RBAD(®,*} T
WRITR(*,%)'CUAL ES LA PRESION DE PROCBSO '
RIAD(' ') PRE

e ettt st e e se et o asaan R R R R T o S e P

“heeresasteas et e st e e L R I S iey

nanagann
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2
5
g
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>
:
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g
i
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SUMP=0.0 o s
Do J=1, NCOMP . e
- I«INDICBP(J) e i
SUMP=SUMP+NP (I) *DHF (1)
. RND DO
write(+,*)’suma de p:’',sump
SUMR=0.0
DO J=1, NCOMR
I=INDICER(J)
SIMR-SUM!UNR (1) *DHF (I}
BEND DO
write(*,*) 'suma de raactivos ‘, sumr
DHRE=SUMP-SUMR
write(+,6*) ‘entalpia estandar:’,dhre

D T O ST R R I I R e N N IO SR

nonNnnNaonn
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DO J=1,NCOM

I=INDICR({J)

SUMA=SUMA+NE (1) *CPVA(I)
SUMB=SUMB+NE (I) *CPVB(I)
SUMC=SUMC+NE (I) *CPVC(I)
SUMD=SUMD+NE (I) *CPVD(I)

END DO

write(+,*)’guma de cpva:’,suma
write(*,*)’suma de cpvb:’, sumb
write(*,6*)’suma de cpvc:', sumc
write(*,*)’'guma de cpvd:’, sumd



anna

na

nnannan aaanaan.

‘aannaaannn

100

101

WRITE(*, ') CUAL ES BL VALOR DE l '

 READ(v,%) B : L e

URITE(®, ') CUAL BS LB VALOR DB F:’
.READ (v, »

WRITE(+*, ') CUAL BS EL VALOR DE N:'
nnn(',-) N -

CALL ROMB(E, ¥, NI, DHRT)
wrice(',')'enﬁalpil a dif., t:’,dhrt

DHRI=DHRB+DHRT
“write(*,*)’entalpia ideal:’,dnhri

...,....;;;é;;;.;;.;;t;;;;L;;; R;;;;;;;... R K ERRRRERAS
;;L; pn;;;“;). e N P
PR .CRL;;;;.;;.;;.;;;;;pIA ;BA;... e e ey ..
;";;;HH;;;;;;..... e e e Ve .
write(*, *}‘entalpia real:’,dhr

CALCULO DE LA VELOCIDAD DE REACCION

*RBSUELVE LAS ECUACIONRS DIFERBNCIALBS PARA EL MODELO DE UN REAC-
*TOR. .

IMPLICIT REAL*8 (A-M,0-2)

DIMBNSION T1,T2, EPS,TF,DH,DIN,NIT, MIT

NIT=1999

MIT=1

N=3

DIN=1.27

Y(2)=1.0

DH=15.0

TF=900.0

¥{(1)=0.0

T2=0.50* {TP+Y{2))

WRITE (6,100}

FORMAT (2X’ 4SHLAS CONDICIONES INICIALES Y DEL REACTOR SON: ./)
WRITE(6,101) Y(2), Y(3), DY, TF

FORMAT2X,SH TBM., 2X, F7.3, 2X, 7H PRESION, 2X, F6.3, 3X,

EIA TE&lb N L8



;02

a0

104

105

-7mxmm.,2x #7.3,3X, 7HT. mmw 2x, 177 2 /)
WRITR(6,102) :
FORMAT (5X, 7H wm 5X., 7HCONVERT . , 58X, IHTEMP. GAS .
+5X, THPRESION, 4X, 8HT . PRD.I,3X,8HT.PRD.E.,/)
“WRITR(6,103) . : . . BTG S
FORMAT) 1X, 6P12.5 . . e

%=0.0 :
Do 1 J=1,N

. BRROR(J) =0.0
YMAX (J) x1.0
ICON=0 .
H:0.001
HNINs1,0D-6
BPg=1.0D-5 . . A _
INIC1.0 : » ; : S
CONTINUE ; S
CALL DIFRUK(N,X,Y,DY,H, HMIN, EPS, YMAX, KRROR, THAM, INIC} :
WRITE(6,103) X, ¥(1), ¥{2), ¥(3), Ti, T2

NIT=160

ICON=ICON+1

IF(MIT.LT.1) GO TO §

IFP(Y¥(1),GT.90) GO TO 2

IF(Y¥(3).LT..0.30) GO TO 2

IF(IBAN.EQ.1) GO TO 3

WRITE(6,104) ICOM

* FORMAT (3X, 1 GHN. DE LLAMADAS= ,J6)

GO TO 6 -

WRITE (6, 105) :
PORMAT (6X, 9HNO NEWTON)

CONTINUE

STOP

END

SUBROUTINE DIFFUN(X,Y,DY)
IMPLICIT RERAL*8(A-H,0-2)

DIMENSION ¥(10), DY(10)

COMMON T1,T2,EPS,TF,DM,DIN,NIT, MIT

DK=-25470.558/Y(2)

DC=48.214*(10.0**17) * (1.0/DM)

DY (1) =DC*DRXP(DK) * ( {1.0-Y (1)) /(1.0+¥ (1)} *(¥(3)/¥(2)) .
A=0,09630342+0.17779094* (10%*)-3))*Y(2)-0.10667456%)10.0** (-6)+
*{Y{2)**2)

B=0,13724345-0,03708748% (1)) ¢+ (-3} ) *¥{2)+0. 06024421'(10 0% (-6)) "
w{Y(2)**2)

CPM=(1.0/2.0+Y(1)))* (A+Y (1) *3)

PNU=1618.725*CPM* (DH**0.8) * (DIN*+* (-0.2))

LIT=1

DLA=536368.43

GO TO 2

CONTINUE

CONTINUE

F1=22.3817% (10.0%%(-7) ) ¥ (TF**4-T2%*4)

FHI=F1¢DLA* (T2- {(FNU*Y (2) +DLA*T2) / (FNU(DLA) )
FS2=536368.43+%(1.0/(PNU+536368.43)-1.0)
FHIP=-89.5266*(10.0)) (-7)* (T2*+3) +FS2

T2NEW=T2+ (FHI/FHIP)

ER=DABS {(T2NEW-T2)

LIT=LIT+1 )

IF(LIT.GT.NIT) GO TO 3

T2=T2NERW



IP(ll aT. IPS) GO TO 1

. T1= (FNU+Y (2) +DLA*TR) / (PNU+DLA)

GO TO 4 .

<3 MIT=-1"

4 QZ-PNU'(TI ¥(2)) )
DHRw-)10850.9+2. 695'7(2) 0 0073755'(?)2) "2)+3 777333'(10 of(- 5)" ;
v (Y{2)*ne]))
DN1=13,0+40-024*Y(2) -0.00001447 (Y (2)**2)
DN2=‘I(1)'(2.695-0.014751'?(2)00.0000111332"Y(2)"2))
DY2=({0.13499%Q2/DM*DY (1) *DHR) - (DN1+DN2)
DNU3= (1.0+Y (1)) % (DM**2)Y(3)

DY {3)=-897525¢(10.0**(-7)) * (DNU3 -DENOM3 )

RETURN

RND . .
SUBROUTINE DIFRLX (N,T,Y,DY, H,HMIN, RPS, YMAX, ERROR, KFLAG, JSTART)
IMPLICIT RRAL*8 (A-I,0-2)
LOS PARAMETROS DE BSTA SUBRUTINA DE INTEGRACION TIENEN LOS
'smuums SIGNIFICADOS .
NUMERO DE BCUACIONES DEL SISTEMA POR INTEGRAR
T VARIABLE INDRPENDIENTE
Y VRBCTOR QUE CONTIENE A LAS VARIABLES DBPENDIBHTBS BN UN MA-

. XIMO DE 10.
Dy VECTOR QUB CONTIENE LOS VALORES DE LAS DERIVADAS AL INICIO
* DEL INTERVALO.

H  TAMARO DB PASO.
HMIN TAMARO MINIMO DE PASO.
EPS CONSTANTE DE ERROR.
YMAX VECTOR QUE CONTIENE LOS VALORES MAXIMOS DE LAS VARIABLES
. DRPENDIENTES .
KFLAG BANDERA CON LOS SIGUIENTES SIGNIFICADOS:
: -1 EL PASO SE TOMO COMO H=HMIN PERO BL ERROR NO SE LOGRO.
* +1 EL PASO SE COMPLETO CO EXITO.
BRROR VECTOR QUE CONTIRNE EL ERROR ESTIMADO PARA CADA COMPONENTRE.
JSRART INICIADOR CON LOS SIGUIENTES SIGNIFICADOS:
. -1 REPERTIR EL ULTIMO PAS, RESTAURANDO LOS VALOS DE Y, YMAX
- QUE PUERRON USADOS LA ULTIMA VEZ.
. +1 TOMAR UN NURVO PASO.
DIMENSION Y(10),DY(10),YMAX(10),YSAVE(10),¥1(10),Y2(10),Y3(10),
*ERROR (10) ,DYN(10), vunxsv(1o
IF) JSTART.10.0) GO TO
*SE GUARDAN LOS VALORES DE Y, YMAX EN CASO DE REINICIO
*SEA NECESARIO
DO 1 I=1,N
YSAVE(I)=Y(I)
1 YMAXSV(I) =YMAX (I}
2  *CALCULA LAS DRRIVADAS INICIALES
CALL DIFPUN(T,Y,DYN)
GO TO 4
: RESTAURA LOS VALORRS DE "Y" Y "YMAX" PARA UN REINICIO
DO 3 I=1,N .
Y(I)=YSAVE (I}
YMAX (I) =YNAXSV(I)
KFLAG=1
GUARDA EL VALOR FINAL DE T Y CALCULA EL PASO MEDIO
A=H+T
HHALF=H + 0.5
REALIZA UN PASO DE RUNGE KUTTA COMPLETO
CALL RK1 (N, T, YSAVE,DYN, H, Y1)
REALIZA AHORA DOS PASOS DE R-K CON MEDIO INTERVALO
CALL RK1 (N, T, YSAVE,DYN, HHALF, ¥2)

»
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" THALP=T+HHALP
"~ CALL  DIFPFUN (THALF, Y2, DY)
- CALL RK1 (N, THALF, Y2, DY, HHALF, ¥3) -
. ERRMAX=0.00 .
CALCULA LOS NUEVOS MAXIMOX DRL VECTOR YMAX , X.DS IRIORIS Y LOS
 *BRRORRS: RELATIVOS
< DD:6 Ia1,N
. mu)-mxumx(x) DABS (Y1 (I) ,DABS (Y2(I), DABS(YJ(IH)
o monu)-ms((v(:)~n(x)) 15.0)
<o - RRRMAX=DMAX1 (ERRMAX - BRROR (I) / (EPSYMAX (I))) .
- C: CALCULA LOS VALORES MEJORADOS DR Y BLIMINANDO EL ERROR BSTIHADO
Y(I)=(16. O'YB(I) -Y1(I))/15.0 ]
CONTINUE

IF(ERRMAX.EQ.0.0) H=H*2.0 i

IF (BRRMAX.GT.0.0) H=H'ERRMAX** (-0.2)v0.99
;’;M.QT.I.O) GO TO 8 .

¥, :

RETURN .

IF(H.GT.HMTN) GO TO §
IP(KXT.AG.LT.0) GO TO 7
H=HMTN

KPLAG=1

G0 TO §

;amnm

LA SIGUIENTE SUBRUTINA REALIZA UN PASO CON EL METODO DR R-K DE
*CUARTO ORDEN. LOS ARGUMENTOS SON:

N  NUMERO DE ECUACIONES

T  VALOR INICIAL VARIABLE INDEPENDIENTE

Y  VALOR INICIAL VARIABLES DEPENDIENTES

DY VALOR INICIAL DE DERIVADAS

H  TAMAEO DE PASO

Y1  LOS VALORES NUEVOS DE LAS VARIABLES DEPENDIENTES REGRESAN ‘EN

® 3

nnaannann

SUBROUTINW RK1(N,T,Y,DY,H, Y1)
IMPLICIT REAL*8(A-H,O-2)
DIMENSION Y(10), DY(IO) ¥1(10),¥2(10),Y¥3(10),DY¥1(10)
HHALF=H*(C .5
DO 1 i=1,N
Y2 (I)=Y(I) +HHALF*DY (I)
CALL DIFFUN(T, HHALF, Y2,DY(I))
DO 2 1Is1,N
Y3 (I)=Y(I=+HHALF*DY1(I)
Y2(I)=Y2(I)+2.0%Y3 (1)
CAL DIFFUN (T, HHALF, Y3, DYl
DO 3 1=1,N
Y3 (I)=Y(I)+H*DY1(I)
Y2 (I)=Y2(I)+Y3(I)
CALL DIFFUN(TAH,Y3,DY1)
DO 4 I=1,N
Y1 (I)=(Y2(I)-Y(I)+HHALF*DY1(I))/3.0
RETURN
END

[

8]

w
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INTERFACE TO SUBROUTINE SCROLL{C] (SAMPLE, SPNT)
REAL*8 SAMPLE [VALUR]

REAL*8 SPNTI[VALUE)

END



. INTERPACE TO SUBROUTINK AMETER(C] (NUM, RADIO, START) .
| INTEGER®*2 WUM({VALUE) .
INTBGER*2 STRAT [ VALUR]

REAL*3 IADIO[VALUR]

END

INTERPACE TO SUBROUTINE NMETER (C} (NUM RADIO, START)
_INTEGRR*2 NUM (VALUR]
- 'INTEGER*2 START (VALUE]

REAL®*8 RADIO[VALUE]

END

INTERPACR TO SUBROUTINE PMATER{C) (NUM,RADIO, START)
INTEGER*2 NUM[VALUR]

INTREGBR*2 START {VALUE]

REAL*S RADIO[VALUR)

END

INTERPACE TO SUBROUTINE REACTOR(C] ()
BND .

REAL*8 RADIO L
INTEGER*2 NUM, START . R
CALL BRASE o
WRIBT(*,*)’QUR DESEAS SCROLL O MEDIDOR'

WRITE(*,*)’ (1) SCROLL’ Lo 2
WRITE(*,*)’ (2) MEDIDOR’ S
WRITE(*,*)’ (3) MEDIDOR DE PIE’ : ST
WRITE(*,*)’ (4) REBACTOR’ .

WRITR(*,*)

" WRITR(*,*)’OPCION :’

READ({*, +) NOPCION

SELECT CASE (NOPCION)

CASE(1)

WRITE(*,+) 'DAME EL VALOR DE SAMPLE’
WRITE(*, *)’PERIODO DE MUESTRA ENTRE PUNTOS ADYACENTES'
READ (*, ')SMPLB

IRITB(' *) 'DAME EL VALOR DE SPNT’
HRITE(',') 'VALOR DEL PUNTO DE AJUSTE’
READ (*, ) SPNT

WRITE(*,*)'LLAMANDO A LA SUBROUTINE SCROLL'
CALL SCROLL(SMPLE SPNT)

CASE (2)

WRITE(*,*) ' MBEDIDOR'

WRITE(*,*) 'DAME EL NUMERO DE SEGUNDOS'’
READ (*, #)NUM

WRITE(*,*) 'DAME EL RADIO DEL MEDIDOR’
READ (*, *) RADIO

WRITE(*,*)'INICIO DEL ARCO 0-180'

READ (*, “)START

CALL NHETBR(NUM RADIO START)

CASE (3)

WRITE(*,*) 'MEDIDOR DE PIE’

WRITE (%, *) 'NUMERO DE SEGUNDOS’
READ (*, *)NUM

WRITE(*, *)’RADIO DEL MEDIDOR’
READ (*, *) RADIO

WRITE(*, *) INICIO DEL ARCO 0-180'

READ (*, *) START

CALL PMETER (NUM, RAD1O, START)



*WINCLUDE

~#INCLUDE
#INCLUDR

#INCLUDE
#INCLUDE

<CONIO.H>

"RTSTOHDR . H”
"RTGSUBS , H"
"RTGRAPH, H"

" RTSTATPNTR RTSTART[1] ;
INDERX;

" UNSIGNED

‘realtype
realtype
int
tagtype
char

INT
ydanuotn, yvalues (2], ydata2 (100} -
timeine, sampleint, miny, maxy, xt, lalam,halam stp L
i, 1lci2], 1f{2), nt, grid, ratchf, xdecs, ydecs;. -
tags{2] ;
title{40], units(20];

void scrol (sampleint, stpnt)
. double sampleint, stpat;

-for (i

= 0; 1 «1000; i++)

ydatali] = sin(M PI*i/(realtypr) (1025-1i)) ; .
ydata2[i) = sin(M PI*/52.0) * (rand () /32767.0) *1.1;
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CAPITULO &
PRESENTACION DE RESULTADOS.
6.1 Tablas de Resultados de la Simulacién,

En esta seccién se presentan los resultados obtenidos en la
: liimll_cién, madiante tablas las cuales contienen los datos de
- longitud del reactor en pies, temperatura del reactor en grados
\Kelvin y porcentaje de conversi6n, para diferentes condiciones de
vperacifn. Por otra parte, nos proporcionan las condiciones de
" operacién del reactor, tales condiciones son  temperatura de’
entrada al reactor, presién de operacién en psia, alimentacién en
1b/hr, di&metro interno del reactor en pulgadas, la conversién
deseada y finalemente el ctamafio de pasc deseado para la
integraci6n.

Ademds, de lo antes mencionado en esta seccién se
‘proporcionan algunas graficas del comportamiento del. reactor,
estds son: longitud vs. temperatura, longitud vs. conversién y
temperatura vs. conversién.
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INPIESIOI DE RESULTADOS

Cnndlrienes ‘'de Onlraci”n al Reactor h
Temperatura de Entrada = 865.3723 Grados Kclvtn
Pre-i”n de Oparaci’n = 20,0000 Fsia

Alimentaci”’n = 1800.0000 1bh/hr

"Diammtro interno = 7.5000 in.

" Conversi’n = L7500

Tamaso de paso = L0500 ft.

Intervalo. de Imoresi’n =

=100

.

Resultados de la Simulaci”n )

haujxtud Temoaratura ¥ Conversi’n
.000 865,372 » D00
1.500 659.197 ’ 0449
3.000 a58,.912 . 084 Lot
4, 300 — 898, 923 L1124
46.000 85R, 950 1632
74500 85L.975 <203
Q.000 asa, 999 . 243
113,500 . 837,021 . 282
12,000 859.042 . 322
12.5¢0 g59. 0&2 L3611
18,000 859,082 401
16.500 ’ 859,077 . 441
18,000 /859.116& .480
19.500 859. 131 . 320
21,000 859. 144 . 559
22.500 859, 160 . 599
24.000 a839.173 639
25.500 85%. 187 .78
. 27.000 ’ 85%.200 716

28,230 a59.210 ) .750




Presi’n de Qoeraci”n

"Diametro interno

Tamaso de paseo '

Alimentaci”n

Caonversi“n

Iritervalo de Impresi”n

Resultados

Longitud
+ 000
2000
4,000
b, Q)
8. 000
1G. 000
12.000
14,000
16,000
13.000
20, 000
22.000
24,000
26,000
28.000
30. GO0
I2.001
34,004
. 36.001
26,841

INPI!SIOI OE RESULTADOS

‘ Condi:ionos de Overaci’n al Reactor
v, Temperatura de Entreda

=  B845.2723 Grados Velvin
20,0000 Psaia

=
=
E
=
=
e

oG

de la 8imulaci”n

16800.0000 1b/hr

7.5000 in,
. 7500

025

Temoeratura K

863.

372

Bbx-uzd
63, 470
Bb3-=04

B863.
«575

=1k

541

863, 407
BoHZ. 638
Bb&3. 466
BSF. 697
Ebu.?l?

863.742
863.764
843,784

863.
. 825
. 842
86T,

262
862

80%

859

862.875

863.

a81

ft.

Converai”n
. 042
. 083




INPIESION OE. RESULTADOS

. Condicxnnes de Dnereci”n al Reactor s
- Tamperatura de Entrada =  8535,21723 Grados Kolvin
FPresi’n de Operaci’n = 20,0000 Psia :
T "Alimentaci’n 1800. 0000 1h/hr
Diametro interno 4.0260 in.

4

Convars.’n » 7300
Tamaso de paso = Q300 L.
Intarvalo de Impresi’n =100 .
‘Resultados de la Simulaci”n .
Longitud . Temparatura K Conversi“n
000 B865.372 - 000

3.000 B&9. 459 039
G 000 8L9.786 082
2,000 R49.84T . 124
12,000 BLHP.G20 166
15.000 269,977 « 209 '
18. GO0 870.021 . 251
21,000 870,068 <294
24,000 a70.10%9 336
27.000 B70.130 379
0. 000 B70.187 .421
I3.000 870,222 . 464

' 36,000 870.285 . 506
39. 000 870.287 . 549
42,000 870.31% ’ 591
45. 000 870.343 <634
48. 000 870.370 L4768 . .
51.000 370.3%6 .719 ’

-~  83.21% 870.41% 750



INPRESION DE RESULTADOS

" tondicienes de Operaci”n al Reactor

Temperatura de Entrada
. Presi‘n de Operacis
. " Alimentaci’n
D!ametro interno

© Coanvergi’n

Tamato de paso
Infﬂp»ila de Impresi’n

n

B345.3723
20,0020
2500, G000
7.3000
+ 7500
. 0250

100

[

L

Resul bados de la Simulaci”n

Longitud
. 00
2,100
4,200
&, 300
8.400
10,500
12,600
14,700
16,800
18,900

21,000,

23,100
2%.200
27.300
29. 400
31.50G
33.600
25.700
. I7.800
29,207

Temperatura I

8455,
(859,041
258,761
g58.782
858,821
S8, 997
858.871
a58. 923
858, ?52
8Y58. 980
859.007
asv. o2
B859. O35
85%. 077
859.097
857.118
059.178
B5%. 155
asy.172 -
859.182

Sradi
Fhia
1b/h
in.

ft.

os Kalvtn

r

Conversi”’n

000
085

. 008

L1235
Y-
. 208
« 245
285
324
-1
« 404
<444
. 484
. 524
564
« 604
<h44q
.6B4
.724
750




INPRGSION DE R!SULTABOS

Cundicxnnes de Dperlci”n al Reactor .
Temperatura de Entrada =  8465.3I727 Grados Kolvin
“ruli”n de Uperaci’n. =
Alimantaci”n =

“Diametro interno =

: Conversi”n =

- Tamaso de paso =
Intevvaln de Impresi’n =

100

fesultados de la Simulaci“n

Lanqitud

- 000

2.750

5. 800

8. 2850
11.Q00
1%.750
16.500
19.280
22.000
24.7%0

. 27.500
. J0./250
IT.000
35.750

8. 8500
41,250
44.C00
46,750

. 45 . 500
51.150

Temparatura i
845, 272
843,336

' 843,271
863,319
863.370
863,418
863. 463
863. 505
853, 54ﬁ
86.58
8670 616
863. 650
863. 680
B&E. 709 |
863.725
8463. 742
853.78%
BLHZ. 812
863.834
863,837

20. 0000 Faia
2500.0000 1b/hr
82760 -in.

« 7500
L0275 fL. .

Conversi’n
L0000
<042
. 082
122
« 163
«203
- 243
«20%

JI24
« 364
. 404
.44
. 484
525
565
. 0%
- 445
» 684G
726
- 750
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Lengitud vs. Teaperatur:
1.000k ' :

0,350k

EER
Sl

0.3k

(.0
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0.0
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: ~ Teaperatura ve Comversicn
1. 000k | o
e}

¥
0,950k
F

.
D90k d T~
S N

20850k

e B
1{.300k F -

000 040 020 03 040 050 060 070 0.
L __ Conversion en el Reactor -
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1.000k
0.950k

0.900k
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0.850k
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0.0
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v
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)

t
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1
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6.2 Gréticas en Tiempo Real,

En. la presente geccién,  @e presentan las graficas.de la
“_'simlncién en tiempo real, cbtenidas mediante el uso del paque’te"
de herramientas en -tiempo real, "Real Time Graphics and.
Measurement /Control Tools for Microsoft C, IPC-MC-025, Versién
2.0, Bstas gr&ficas presentan de manera esquemdtica como se esta
comportandc 2l reactor con el uso de controles, para te«yperatura',b
presién y flujo. As{ mismo por el uso de este paquete, Be
presentar las gréficas que nos describen como se comporta en el
reactor la temperatura con respecto al tiempo, la temperatura

respecto a la conversién y la longitud respecto a la conversion. ‘
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MEDIDOR .DE BARRA PARA TEMPERATURA
CONDICIONES NQRMALES




REACTOR TUBNILAR

850.0
335.0
920.0
Kelvin
- Mormal

. MEDJOOR OE PIE PARA TENPERATURA
CONDICIONES RORMALES
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MIDIDOR DE BARRA PARA FLUJD
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MEDIDOR DE BARRA PARA FLUJO
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‘VYSUALIZ‘CION EN PANTALLA DEL COMPORTAMIENTO DE LA
LONGITOD CON RESPECTO DE LA CONVERSION PARA UN
REACTOR TUBULAR
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VI§UALXZACION EN PANTALLA DEL COMPORTAMIERYO DE LA
“7  TEMPERATURA CON RESPECTO DE LA CONVERSION
EN UN REACTOR TUBULAR

REACTOR TUBULAR
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Ciclo de Control de Primer Orden




: 6‘_._3 Discusién do" reaultados,

‘Los resultados obtenidos en el presente trabajo, nos
proporéionan informacién acerca de como se puede comportar un
‘reactor en condiciones reales de operacién, y nos permiten ver de -
que manera se podria modificar éste, de tal manera que se
. obtengan las mejdres condiciones para que el reactor trabaje a
una méixima eficiencia y nos proporcione un producto de buena .
.. ‘calidad con un costo menor. ’ Lo

Informacién de la literatura. Informacién obtenida.

- Conv. oC °K Conv, oK -

‘0.0 597 870.15 0.0 863.372
0.10 595 868.15 0.123 863.470
0.20 592 865.15 J-.0.2085 863.575
0.30 590 863.15 0.327 863.666
0.40 588.5 861.65 0.449 863.7-_42
0.50 587 860.15 0.530 863.784
0.60 586 859.15 0.611 863.825

Por medio de la anterior informacidén' se demuestra que el
modelo planteado es correcto, ya que los datos obtenidos para el
reactor de estireno son sgimilares a, los reportados en la
literatura para un caso real. '

Por lo antes dicho, con’' algunas modificaciones el programa
para la simulacién ‘de un reactor tubular homogéneo desarrollado
en el presente trabajo, puede ser aplicado bara otros tipos de
reacciones que cumplan con las caracteristicas que debe tener un
reactor tubilar. '
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CONCLUBIONES

- Al‘v_tv'éf!ﬁ'ipo'_‘del_ presente trabajo se simulacién 'y en base a-
. los r_eaultadon obtenidos con el programa de computo realizado, se
~puede llegar a las siguientes conclusiones:

: La simulacién es una técnica muy v'/aliosa para estudiar el

comportamiento de diversos sistemas, pues nos permite obtener
'teljul.:adoa' con una gran eficiencia y en un tiempo menor que al
" hacerlo de manera manual.

Otra conclusidn es que los sistemas operados en tiempo real
permiten al trabajador un mayor entendimiento de los mismos y
facilitan su labor ya que nos permiten ver como se comporta el
sistema dentro de un cierto intervalo de tiempo. Esto parmite
realizar cambios al notar fallas que ocurren dentro del proceso
de . acuerdo al modelo propuesto, 6in necesidad de ver el proceso R
real.

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

Al 1llevar a cabo la simulacién del reactor, cohforme al
modelo elegido, se puede ver que tratdndolo como un simple tubo
la longitud del mismo tiende a ser algo grande, en comparacién
con los datos reportados en la literatura, dependiendo también
del dismetro del tubo y de la alimentacién. Sin embargo, haciendo
algunas modificaciones al programa para la simulacién; se puede
obtener un reactor de tubos miltiples lo cual hace que disminuya
1a longitud del mismo.

Pese a esto el comportamiento general del reactor en cuanto
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‘t.@d‘nﬁuﬁ y convarsidn de  la’ reaccién  es . lo’ esperado,

,'_'con:rol y la inltmunnclon que presenta dicho teqctor, el cull

ti‘atlndon de un reactor i-otémico De este hecho ge deriva el SRR

'clli BN su-totalidad’ corrclponde a la temperatura del mismo, ya

que esta debe permanecer casi constante para no afectar a la
dutnbuc:.én de productos y velocidad de reaccidn.

Finalwente, el programa realizado en. este trabajo ‘s
’.pl'ikc,able para cualquier tipo de reaccién gue presente las
" caracterfsticas ‘que reguiere un reactor tubular, puesto que 1los
‘datos obtenidos son bastante confiables al compararlos con 10-
rcpor:ndoa en la literatura. : ’

87






llll.lmlh.

71.'.':1 ’que, Horwatd .. “Chemical ' Reactor Dasign tor Ptoco .
" Plants", Volumen 1 -Principles and Techniques- . Jonh 'Iiley &
'Sons. Inc., USA, 1977.

L _2 Smich, J. M. 'Chmical Bngineering Kinetics". McGraw-Hill Book
Company. 3a. USA, 1981. :

3.4, Froment, G.FP., Bischoff, X.B. "Chemical Reactor Analysis and
‘Design". John Wiley & Sons. USA, 1979.

4. Fogler, H. Scott. "Blementals of Chemical Kinetics and Reactor
Calculations”. (A Self-Paced Approach). Prentice-Hall Inc., USA,
1974.

5. Perry and Chilton "Chemical Bngineers Handbook". Seccifén.
Sa. ed., Mc-Graw Hill.

6. Tarhan, M Orhan. "Catalytic Reactor Design"., McGraw-Hill Book
Company, USA, 1983.

7. Reklaitis, G.V. T"Introduction to Material and Bnergy
Balances", John Wiley & Sons. USA. 1983.

8.. Himmenblau, D.M.; Bischoff, K. B., "Andlisis y Simulacién de
Procesos”. Reverté S.A,, Espafia, 1976.

9. Luyben, W.L., "Process Modeling, Simulation and Control for
- Chemical Engineers". McGraw-Hill, USA, 1973,

10. Katsuhiko Ogata. "Ingenieria de Control Moderna". Prentice
Hall Hispanoamericana S.A., México, 1988.

11. Smith, C.A.; Corripio, A.B., "Principles and Practice of

98



Automatic. Process Control®. John Wiley & Sons. USA, 1985.
12. Palm III, William J., "Hodeiing, Xnalysis and Control of ./
Dynamic Systems”. John Wiley & Sons. USA, 1983. . R

13. Husain, Asghr. "Chemical Process Simulation". Wiley EBastem °
Limited. India, 1986. '

/14. Najim Kaddour. "Process Modeling and Contrél in Chemical
Bngineering". Marcer Dekker Inc., USA, 1989. :

15. Shinskey, F.G., "Process Control Systems Application, Design
and Tuning". Mcgraw-Hill, USA, 1988,

16. Andrew, W.G.: Williams, H.B.. "Applied Instrumentation in the ..
Process Industries”. Vol I. Gulf Publishing Company . Book
Division, USA, 1977. :

17. Johnson, Curtis D., "Process Control Instumentation
Technology®. 2a. John Wiley & Sons., USA, 1982.

18. Dorf, Richard C.; "Sistemas Modernos de Control, Teoria y
Pr&ctica". 2a. ed. Adisson-Weslwy Iberoamericana, México. 1989.

19, Kirt, Raymond Eller, "Emcyclopedia of Chemical Technology*.
Vol. 18. USA.

20. Carnahan, B.; "Applied Numerical Methods". John Wiley & Sons.
USA.

21, Nauman E.B. and Mallikarjun R., "Optimization in Tubular
Reactor Systemg”. Chemical Catalytic Reactor Modeling. American
Chemical Society, USA, 1984.

22, Cropley J.B., Burges L.M. and Loke R.A., "The Optimal Design

99



“of & i‘l_nc:;)t' for the Hydrogenation of Butyraldehyde to Butanol®.

“ Chemical 'and = Catalytic = Reactor ~ Modeling, American - Chemical ..

. Bociety, ‘USA; 1984. ) S -

! 23.. Lovo Marianne and Balakotaiah Vemuri. *Multiplicity features
of -Adiabatic Autothermal - Reactor*. AIChEJ, 38(1), 101-115
(1992) . : ’

24, Lovo M. and Balakotaiah V., "Multiplicity Peatures oOf
_'Nonadiabatic, Autothernal Tubular Reactor*. AIChEJ, 38(1), 116-
127 (1992) .,

© 25. Kapila A.X and Poore A.B., "The Steady Response of a
Nonadiabatic Tubular Reactor*. Chem. Eng. Sci., 37(1), 57-68-
{1982) . -

" 26. Sundaram A.K., Sardina H., Fernidndez-Baujin J.M. and Hildreth
J.M., "Styrene Plant Simulation and Optimization". Hydrocarbon.
Processing, 79(1), 93 (1991). o

27. Amigues R., Chauvin Y. and Commereuc D., "Hydrocarbon
Processing, 69(10), 79 (1990).

28. Dixon A.G. and Cresswell D.L., "Theorical Prediction of
Effective Heat Transfer Parameters in Packed Beds", AIChEJ,
25(4), 663 (1979).

29. Ampaya J.P. and Rinker R.G. ‘"Autothermal Reactor With
. Internal Heat Exchager-I (Numerical and experimental studies in
the multiple steady-state region)". chem. Eng. Sg¢i., 37(11),
1327-1338 (1977).

30. Sundaram K.M. and Froment G.F. “"Modeling of Thermal Cracking
Kinetics-I (Thermal cracking of ethene, propene and their

100



‘mixtures)*. chem. Eng. Sci... 32(6), 601-608 (1977)..

| 31. Sundaram, K.M. and Froment G.F. "Modeling of Therwal Cracking:
' Kinetics-II . (Cracking of _iso-butabe, of n-butaneand mixtures
B ethane-propune -n-butane)". Chem. BEog. 8cgi.. 32(6), 609-617
. ,(1977) B : X

32, Adomaitis R.A. and Cinar A. 'fhe Bifurcation Behavior of an - °
Autothermal Packed Bed Tubular Reactor®. Chem. Eng. Sci., 43(4),

887-998" (1988) . .

33, Sundaram, K. M. and Prcment, G. F. Chem. Eng. Ssl., 12. 601 -
_1977

101







DRBAI!OLID DEL PROGRAMA DPARA LA SIMULACION DE UN REACTOR TUBULAR

HOMOGEBNEO CON INSTRUHBNTACION EN TIEMPO RBAL.

1.

S.

CALCULO DE LA ENTALPIA REAL DE UNA REACCION

Célculo de la entalpia de reaccién esté&ndar.

Se requiere para su célculo de 1los coeficientes
estequiométricos de reactivos y productos, y de las entalh!as
de formacién de los mismos. '

Cdlculo de la capacidad calorifica de la mezcla.

Se requiere de las capacidades calorificas y -de los
coeficientes estequiométricos de 1os. componentes de la
reaccién. '

C4lculo de la entalpia a diferentes temperaturas.

Para calcular la entalpfa ideal a diferentes temperaturas, se
utiliza el método de integracién de Romberg, el cual se
trabaja wmediante la subrutina ROMB. . X
Los pardmetros que se alimentan a esta subrutina son los

siguientes:

B - limite inferior de integracién.
F - limite superior de integracién.
*NI - nimero de pasos de integracién.

. C&lculo de la entalpia ideal.

Realizados los cdlculos de entalpia de reacci6n estdndar y B
entalpia - ideal a diferentes temperaturas se obtiene la
entalpfa ideal.

C&lculo de la entalpia residual.



1.

LA ent:alpn residual. da la raaccibn 8se ohcient a tuvén da la :
‘ecuacién de Peng - Robinson, - wediante la subrutina PR, la cual
“requiere ‘a ‘su ‘'vez de la solucién de Trafces polinomiales

madiante la subrutina PRQD, la cual proporciona el factor de

., compresibilidad

Para poder trabajar 1la . subrutina. PR se requisrer = los”

siguientes datos:

T.... - Temparatura de proceso.
P Presién de proceso.
NCOM - Ndmero de componentes.

ot

4 COMP - Composiciones de los componentes.

Tc - Temperatura critica.
Pc - Presién critica.
Factor acéntrico.

Célculo de la entalpia real.
En base a los valores de entalpfa ideal y entalpia residual,
se calcula la entalpia real. :

CALCULO DE LA VELOCIDAD DE REACCION.

Escribir las ecuaciones del modelo cinético.

. Para poder resolver el modelo cinético 'se hace uso de 1la

subrutina KUTMER, para la solucién de egcuaciones simultdneas.

‘Para pu aplicacién la subrutina KUTMER requiere de 1la
‘siguiente informacién.

- Condiciones iniciales,
~ Tamafio de paso.
Proporciond&ndonos las condiciones finales.

CALCULO DB LOS BALANCES DE MASA Y ENERGIA.

Indicar el tipo de reaccién que se efectua (catalitica o no



) ‘2. Bscribir las acuaciones de los balances de masa y enargia.

cacal itica)

Bn:o- ue resuelven mediante la subrutina KUTMER.
IMPRESION DE RESULTADOS.
- Se imrimén lo8 siguientes par&metros.

‘1. Temperatura del reactor.
2, Longitud del reactor.
3. Conversi6n en el reactor.

MANUAL DEL USUARIO.

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

1. Bscribir la reaccién.

2. Proporcionar las condiones iniciales de la reaccién.

3. Dar el nimero que corresponde a los componentes de la
reaccién dentro del banco de datos.

4. Eecribir 1los coeficientes estequiométricos de los
componentes.

5. Introducir la temperatura de reaccién, en grados Kelvin.

6. Introducir la Presién de reaccidn, en psia.

7. Dar los limites de integracién, para el cdlculeo de la
entalpia ideal.

8. Proporcionar los pardmetros de mezcla, para la solucién
de la ecuaci6n de estado.: .

9. Introducir el valor de la alimentacién al reactor, en

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




11. Ptopotcionar 1a.conversion dalnda.

g N Proporcionar el tamafio de paso de 1m:egrnc16n

"'13. par el intervalo de impresién.

14. "Bmcribir la ecuaciones cinéticas, correspondientes  al

" modelo.

-'15. Proporcionar la densidad del caCalizadot, en caso de que
la reaccién se lleve a cabo en presencia de un catalizador. )
’ . 16. Escribir las  ecuacionas para. el balance de nasa y’
'energia.

17. l’inlluhnce, la simulacién le proporcionaré dAtos de
}tenperar.uu, conversién y' longitud de reactor. :
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