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I. INTRODUCCION Y OBJETIVO

El problema de la contaminacién ambiental causado por las emisiones de
gases cuya toxicidad es alta, producida por los automdviles debido a
aditivos tales como el tetraetilo de plomo, ha llevado a la biisqueda de
sustitutos de dichos aditivos por compuestos que, ademds de no ser téxicos,
mejoren la calidad de las gasolinas.

Dentro de los sustitutos que se han estudiado, se encuentra el MTBE (Metil
Terbutil Eter), el cual ha adquirido gran importancia debido a que presenta
caracteristicas favorables para la gasolina, es econémicamente factible y su
proceso de produccién es pricticamente sencillo. Actualmente se adiciona
MTBE a la gasolina en volimenes de arriba del 10% en paises como
Francia, Alemania, Italia, Canad4 Japén y E.U.A., eliminando as( el
contenido de plomo en la misma [Ref. No. 17].

La diferencia bdsica entre los métodos de produccién que se han
desarrollado para la produccién de MTBE, radica en el tipo de reactor a
utilizar. Comercialmente se utilizan dos tipos de reactores: REACTOR DE
LECHO FIJO y REACTOR DE LECHO FLUIDIZADO [Ref. No. 17].

La presente Tesis tiene como objetivo el hacer una comparacién entre los
dos tipos de reactores antes mencionados para la produccién del MTBE,
mediante el disefio de los mismos, y asf determinar las ventajas y
desventajas que presentan cada uno de ellos.
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II. ANTECEDENTES

U da CONTAMINACIONE 1
GASOLINA

Uno de los problemas de mayor actualidad s el de fa conservacién del
ambicnte. La complejidad de los problemas que crea en el ambiente el
desarrollo  continuo de los medios de produccién, ha planteado la
necesidad de abordarlos con un enfoque que integre en una sola disciplina a
fa cconomia y la ccologfa, cncontrando los nexos dptimos cntre las
necesidades del desarrollo y la nu.uldad de proteccidn y mejoramiento del
deIO habltado por ¢l -hombre. -

La (.onummaclon ambicnla provoéada por {os automdviles es un problema
grave’ e msoqlayablu uc se:incrementa cada dia. Es por esto que se ha
do | ¢s contaminantes que resultan del uso de los
's'eleécién de un combustible adecuado.

btemda por destilacién directa del petréleo se
mejora por adicign de (.ompu«.stoﬂ de mayor indice de octano, es decir, de
mayor tendenci antigolpe; Esto,; debido a que la explosién de la mezcla
conlbuﬁllble-alr, el <niotor de la gasolina, produce cn el cilindro un
golpeteo que; “reduce consxdcrablt.mcnu. la potencia del motor.

Uno de los adu ‘que mejora considerablemente el indice de octano de la
gasolina,- si s jagrega una pequefia cantidad de éste, es el tetractilo de
plomo (CC2H5)4Pb el cual se ha venido utilizando durante varias décadas
debido a que: rceulm ser.muy’ econdmico, sin embargo, ha provocado la
emisién de toneladas de compuestos de plomo al ambiente.

En otros . paiscs,. la ‘legislaicion a la proteccién del ambicente se ha
modificado para reducir la cantidad de plomo en las gasolinas. En 1985, la
EPA (Environmental Protection Agency), redujo el contenido a 0.5 g de
Pb/gal y en 1986 a 0.1 g de Pb/gal. Se anticipa que para el transcurso de
los 90's, ¢!l plomo serd climinado totalmente.
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Sin embargo, su eliminacién de las gasolinas provoca una caida de!
octanaje desde 100.3 para una gasolina con plomo hasta 87.4 para una
gasolina sin plomo, por lo que se ha buscado un sustituto que no sélo sea
anticontaminante sino que ademds tenga un alto indice de octano.

La solucién por la que han optado diversos paises debido a sus
propiedades, a la viabilidad del proceso de produccion y a la ventaja
econ6mica frente a otras opciones, ha sido la sustitucién del tetraetilo de
plomo adicionado a la gasolina, por un compuesto oxigenado: el Metil
Terbutil Eter (MTBE).

IL1b AGOTAMIENTO DE LA RESERVA DEL CRUDO

La abundancia del crudo en fa primera mitad del siglo XX y el
descubrimiento de! valor del tertaetilo de plomo como antidetonante,
prdcticamente elimin6 a los compuestos oxigenados y especificamente a los
alcoholes como combustibles automotivos. Fue inevitable que el automévil
se disefiara y desarrollara utilizando un combustible como la gasolina.

La reserva del crudo era abundante hasta hace unos afios y se consideraba
inextinguible. Ha sido con el advenimiento de los problemas de
abastecimiento de crudo en la década pasada que los alcoholes han vuelto
a considerarse como alternativa para combustible o componente.

El precio del crudo se ha incrementado rdpidamente. Los paises
desarrollados contimian aumentando sus requerimientos energéticos y los
paises en desarrollo aumentan su demanda a pasos acelerados.

Los oxigenados como el MTBE son una opcién en la solucién al problema
del agotamiento de la reserva del crudo debido a que una de las materias
primas para su produccién es el metanol (MeOH), cuya fuente de
obtencién puede ser independiente de los hidrocarburos provenientes del
crudo, pudiéndose utilizar: granos, caiia de azicar, carbén o madera como
materia prima.
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Asumicendo que ¢l MEOH para la obtencién del MTBE se deriva de un
recurso distinto del crudo, es posible el ahorro de 1.8 barriles (bbl) de
crudo por cada 100 bbl de Easolmd utilizando ¢! 10% ¢n volumen de
MTRBE.

Como amplmdor de las fuentes de energia, ¢l MTBE c¢s una excelente
dlu.rnnuva ‘y'su uso ﬁu;usufca por las diversas ventajas que presenta,

Rererénci;qs'scc.jl.l VLN 70 1814 1911321, v (341,

.2 VE S'I'A.]AS Y PROPIEDADES DEL MTBE

Numerosos factores deben ser evaluados con ¢l fin de determinar la
conveniencia de mezclar un compuesto oxigenado con la gasolina:

Grado de mejoramiento de octanaje.:
Coslo de procedimientos para mejor’
Aspectos cnergéticos.
Ventajas de malerias pnmas. .
Compauhlhdad del hldrocarburo.
Volatilidad.- o
Solubllldad k(.n agua.

“el octanaje.

***'****

El MTBE es es un excclcnle componenlc de la gasolina. Sus ventajas son
evidentes debido a’ sus propledades no danifias, ya que a diferencia de
aquellos aditivos compye:l_os por plomo que provocan la contaminacidn del
dire y son tdxicos‘,ke(‘ MTBE no presenta estas desventajas.

Ofrece venlajas ecoldglcae ya qu(, se reducen las cantidades emitidas de los
agentes’ conlammalcs :n gasgs de escapc como ¢l mondxido de carbono
(CO), hidrac ¢ cmados (HC) y 6xidos de nitrégeno (NOx),
i srvar. en la:tabla No.l.; ademds de eliminarse por
complelo las' emanaciones deqcompuestos de p|0m0.

La lubln No. | 'muestra fas cmisiones produmdas con una gasolina
conteniendo ¢l 15% en volumen de MTBE, Las prucbas realizadas con ¢l
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motor frio presentan una disminucién del 14% cn las emisiones de CO y
del 21% en los dxidos de nitrégeno. Para ¢l motor caliente, la reduccién de
CO llega a ser del 31%, aunque para los 6xidos de nitrégeno la reduccion
no es muy significativa, asi como para las emanacioncs de hidrocarburos
no quemados.

No altera las propiedades gencrales de la gasolina. El consumo de ésta
llcga a ser ¢l mismo y no s¢ requicre modificar o altcrar el motor de
combustién interna con el uso de este aditivo.

EEECTO DEL MTBE EN EMISIONES DE ESCAPE
combustible  15% en vol.
nedinario de MTAE  reducclfin
(4/mdla) ly/mita) %)

prueba con

motor en frio

ne’ 1.8 1.7 7%
co 49.5 426 14%
- NOy . 5.6 5.2 21 %
prueha can

motor calicnte

HC : 11 1] 85
co. .- 134 9.2 Nx%
NOy 6.8 5.5 %

TABLA 1. Ref. [25]

Pruebas toxicoldgicas han demostrado que el MTBE no tiene efecto sobre
la salud, incluso en altos rangos de aplicacién en la gasolina. Las prucbas
han abarcado absorcxén cn la piel, inhalacién e irritacién en los ojos, y su
toxicidad ha’ sldo equlvalunlc al de una gasolina ordinaria sin plomo,

Estudios dcv labo lO conf rman que no existe la formacidn de peréxidos
con un éter. con MTBE al estar expuesto incluso en peridos largos de
tiempo, a'la luz y loxl’gcno. :

Es estable durante su' maneJo y almacenamiento, en ambos casos, tanto en
eqtado puro como dcspués de mezclarse con la gasolina.
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E! MTBE c¢s miscible ¢n todas proporciones en la gasolina y ligeramente
soluble c¢n agua, pues la contaminacién con csta dltima no lega a tencr
efectos significativos, ya que incluso no muestra problemas de separacién
de fases. La tolerancia mdxima del contenido de agua en MTBE depende
dc ta concentracion de gasolina en la mezcha.

En rcalidad, ¢! MTBE e¢s una forma indirecta de agregar McOH a la
gasolina para aumentar ¢l octanaje, pero sin sus inconvenientes, conto son:
s e .

* Afinidad al agua, lo que provoca problemas de separacién y

" problemas en los sistemas de distribucidn de gasolina.

* Calor latente de va cién ‘mas ulto, lo que provoca
sobrccalc.mamlenlo‘dc.l mo!or y dfccta la clapn de arranque cn

La tabla No 2 muestra la- comparacién cuantitativa enlre el MTBE yel
metanol.

GOl MEABAQJQ.H.E.NIBE_MIB_E_LM_QQH

Gavoling MTBE . . _Ml:lnnpl

convensional
OCTANAJES
RON 1o0d
MON ot
{HeM}22 9455

ESTEQUIOME TRIA

Oxigeno (X pesa)
b aire/Ib cambustible 151

VOLATILIDAD -

P eh (F) 1102340

€alos lal.vap(BTL2th) 19

SOLUBILIDAD . o S

on agua o FOF 240 ppm 6.4 Zval - oo

L -
TABLA 2. Roef. (25)
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El MTBE es un aditivo de alto octanaje y una adicién del 10 al 15% puede
incrementar el nimero de octanos de 2 a 5 unidades.

Su rango de indice de octanos de mezcla es:
R O N (Research Octane Number)

M O N (Motor Octane Number).......oocoeevensecnnernnses
(RONF+MON)2iiiiiiiiiiniiiivviniierenrensnnnsenins

A continuacién se muestra en la tabla No.3 los cambios en los valores del
octanaje de la gasolina dependiendo de su composicién:

TABLA 3. Octansje de la gasolina: sin aditivo, con plomo y con MTBE.
Ref." [191,125) y 1271

RON  MON  (ReMy2

Gasolina conPb * 100.6 100 100.3
Gasolina sin Pb 91.8 82.9 87.4
Gasolina con 15% MTBE 13 95 104

*1.07g de Pb por Galén.

Referencias sec. IL2: 12),171,1181.{22],1251,{27} y 32}.

11,3 ECONOMIA EN LA PRODUCCION DEL MTB

La seleccidén econémica de un programa para mejorar el octanaje, implica
tomar en consideracién: inversion de capital, costos de operacidn, ficil
adquisicién de materias primas, requerimientos quimico-catalfticos,
requerimientos técnicos, tiempo de ejecucién del proyecto y tiempo de
recuperacién de la inversidn, entre otros puntos. La produccién de MTBE
se justifica ya que cumple positivamente con las consideraciones anteriores,
proporciona beneficios en términos de expansién del abastecimiento de
combustibles liquidos para el transporte a precios competitivos
traduciéndose en beneficios econémicos para el productor (Tabla No.4).
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La inversién fija y los costos de operacién son muy bajos en comparacidn
con alternativas tales como la alquilacién de butenos y la isomerizacién de
pentanos-hexanos.

Sc han desarrollado procesos de muy alta conversidn. El proceso utiliza
una amplia gama de catalizadores disponibles y temperaturas y presioncs
de reaccion convencionales. Un sistema catalitico adecuado permite
procesar flujos de baja pureza de i-butileno con alta ceficiencia.

COSTO DE PRODUCCION DE MTBE
INVERSION INICIAL* millones diis
planta de proceso ** 64
planta de servicios auxiliares 23
Total inversion 87
COSTO DE PRODUCCION ¢/ qal.MTBE
sery. aux., catalizador y quimicos 49
mana de obra 1.8
t g ¢ impuestos 3.4
depreciacion ‘4.5
butanos ~40.9 
metano! X
Costo total de praduccion : 78.5
* para una produccidn diaria de 9000 barriles
(486,500 tonsafio). .
saconsiderando isomerizacién de n~butano y dehidro-
genacidn para obtener el i-buteno.

TABLA 4, Ref 21]

El costo de produccion de MTBE depende en gran medida del costo de los
hidrocarburos C4 y el valor de los subproductos. El valor de los diversos
tipos de C4's varfan c¢n un amplio rango cualquier época del aifio
dependicendo del proveedor y la demanda de los productos refinados, Sin
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embargo cstos precios estan relacionados con la provision de crudo y gas
natural, ¢l costo de la alquilacién y de la gasolina octanada.

Et precio del MTBE estd relacionado con ¢l precio de Ja gasolina, ¢
incrementa conforme aumenta cl prcéio de la gasolina. Por cjemplo, cl
costo del MTBE a mediados de 1978 fuc aproximadamente de ¢60 cent/gal
cuando el precio del crudo era de $13.50 dls/barril. Al incrementar el
precio del crudo en 1981 a S32 dls/barril, ¢l costo estimado del MTBE fue
de €124 cents/gal, sin embargo, a mediados de 1984, ¢l precio del MTBE
fue de ©89.6 cents/gal debldo a que sc habia reducido el precio de las
materias pnmas

" r .- '

Catelicador {Amberlyst 15) 8109 USD/Ky

“Mezcla lle'l;;;lanns . §2 § USD/Gal
“tsobuteno 64§ USD/Gal
M?lunnl_',_ S " 59 £ USD/Gal

CMIBE i
“TABLA 5. Ref 1171y 121]

U136 8 USDIGaT

MIBF A PAR'HR DE BUTENOS:DE CRACKING CON VAPOR.-Los butenos
C nlemendo el 45% del isobuteno,
roduccldn de MTBE.

MTBE A AR iR :l) R, CK NG CA l‘ALl TICO.- Los butenos
del FCC contlcncn ap ximadamente 15%: dc lsobutcno El costo ncto del
laohu(eno cs Ilg.ran : ué el obicnido del cracking con vapor, La
‘ produccldn desMTBE con buu.nos de’ FCC involucra ademds, el mancjo de
grandes volimenes de ﬂuy)& de C4's por lo que el costo del proceso cs
mayor.
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MTBE A PARTIR DE BUTENO OBTENIDO POR
ISOMERIZACION/DESHIDROGENACION DE BUTANO.- Este métode es
ccondmicamente atractivo si la produccién sc hace a gran cscala y las
materias primas para la produccion del buteno son de bajo costo.

Referencias sec. 11.3: [41117),12011221.1241,129] y 130].

L4 OBTENCION DE MTBE

La prdctica comercial mas comiin para la produccicn de MTBE consiste en
reaccionar cataliticamente MeOH con isobuteno a temperaturas y presioncs
moderadas. Un pre-requisito, es por supuesto, la existencia: de un proceso
de conversién (éenicamente  viable y ;f’cnenu, paraA la: conversxdn del
isobuteno de baja pureza en MTBE, :

METANOL

Existen varios métodos para la obtencion de t.stc upo dc alcoholes simples,
vias que pueden utilizar diversas fuentes de materias primas orgdnicas:
petréleo, carbdn y la hiomasa. Algunos de cs!os métodos son:

c arbon‘o'.- La mezcla de H
temperatura clevada, entre

(a)Por hidrogcnhcién c:itiiliﬁca de
y CO necesaria se 0
H20 y CH4, alcanos superiores o.carbén

(b)}?«jr fcﬁn¢ﬁlac _zﬁcar o granos).

: (c)‘D:L"l;:; p‘f(;@ldy.gyon lel dci ico’y fdrMaldéhfdo con gas natural,
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1ISOBUTENO

Puede obtencrse de diversas fuentes y de acuerdo a éstas dltimas scrd su
grado de pureza y por lo tanto, la ruta a seguir para la produccién de
MTBE. Las principales fuentes de abastecimiento son:

1. Efluente de mezcla butano-buteno proveniente del cracking catalitico en
la refineria.

2.Eflucate de mucla bulano-bulcno provcmc.nu. del cracking con vapor
en la pldnln de elilerio, " :

3. A purtlr dela |som(.r|/ac|6n/dchldro;,cnac16n de butanos obtenidos del

ntc contlem. del 45 al 50% de! lsobulcno. por lo que
efendo para la ohtencuc‘m de isobuteno, sin cmbargo, éstas

En LdmblO mds del 85% del i-buteno producido anualmente estd contenido
en L' subprpduclo dc C4's de las operncmm.s del cracking calalmco en las

purua (10%-20%) y relativamente bajo volumen.

'CATALIZADOR

Un sistema ‘catalitico adecuado permite procesar flujos de baja pureza de i-

buteno con'tina alta cficiencia, para lo cual se utiliza una resina catidnica
dcida de‘intereambio i6nico, el Amberfyst 15 (o el Dowex 50). Esta es una
rcblna sulfémca con macroporos que sc obtiene a partir de la sulfonacién
de un copollmero de poliestireno con divinilbenceno.

El Ambcrlysl 15 cs una resina de particulas esféricas de 0.35 a 1.2 mm de

" didmetro.- Es-fuertemente dcida y fue desarrollada pnrtlcularmenle para ser
utilizada “en - reacciones orgdnicas catalfticas ~heterogéneas. - El grupo
funcional iénico del Amberlyst IS es el dcido sulfénico (-SO3H) y por lo
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tanto sc utiliza cn ¢l intercambio y adsorcién de moléculas catidnicas o
bdsicas en solventes no acuosos.

Entre las ventajas que presenta ef Amberlyst 15 sc encucntran las
siguicntes:

*Facilidad de’ eliminacion del medio de reaccién.

g ,*Po$ibilidﬁd de réutilizacidn de la resina.

*El ucmpo de;vida d(,l calaluador es ajto , generalmente de dos aiios,
a bd)ﬂ% ljmpcraluras es decir; ‘no sobrcpasando los 393 Ky

Sin embnrgo también es portante tomar en consideracion las desventajas
que punden prcsun(arse ‘como son,’ ‘Ia sensibilidad a las alias temperaturas,
ya que plerdc su actividad drriba de los 393 K y ¢l envenenamiento por
compuestos’ bisi 08’ éauén;cos que neutralizan los grupos activos dcidos o
climinan'la acidez de . ln resina por intercambio idnico. Es imperativo, por
lo tanto, para alar&ur la vida del catalizador, que aquellas trazas de cationes
tales como los mutnles»quu s¢ pueden cncontrar en los liquidos debido a la
corroéién por Croﬁidn ‘de tanques, tuberias y reactores, sean climinados
antes. del - contacto con ¢l catalizador, asi como climinar los peréxidos
orgdnicos.
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El fabricante de la resina Amberlyst 15, sugiere las siguientes condiciones
de operacidn para asegurar un buen funcionamiento de la misma:

Temperatura maxima: ......coooeevvennses vevereeneenn. 393K (120°C)
Profundidad minima de lecho:...... cerenes viceeeees 0.61m (24")
Velocidad espacial liquida horaria (LHSV) ....... lasStn™-1(*
Limitede pH: ..oooiviiiiiiiiniiiiiennnnenonnns cerereens ninguno

*NOTA' aunque la Nippon Ol Co, ha utilizado el Amberlyst 15 en sus reactores con un
LHSV=0.5a 15 (hr)-1 con buenos resultados, a una conversion de i-bu del 96 %.

REACTIVACION DEL Amberlyst 15:
La reactivacidn puede levarse a cabo en el mismo reactor o se puede pasar
la resina a una columna resistente al HySOy4 al 10%. E! procedimiento es el

siguiente:

Se lava la resina con agua, de manera que el lecho aumente su volumen en
un 50%. Posteriormente, el lecho se deja estancar y se drena el agua hasta
que {legue a un nivel de 1" a 2" arriba del tope de la resina.

Se hace pasar HySOy4 al 10% a través del Amberlyst, en una cantidad
equivalente a 1.5 veces el volumen del lecho. Es necesario utilizar agua
destilada o deionizada para enjuagar la resina hasta tener un pH arriba de
4. Después de drenar la totalidad del agua, la resina debe secarse con aire
o cualquier otro procedimiento para que nuevamente pueda ser utilizada.

Referencias sec. I1.4a: {3],141,[6],{171,{20),{21} y {30).
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IL.4b PROCESO

El proceso que se describe a continuacidn es el que bdsicamente se ha
desarrollado, aunque con algunas varianies, dependiendo de la fuente de
obtencidn del i-buteno,

La Fig.] mucstra un diagrama tipico de este tipo de procesos. Podemos
cncontrar tres secciones principales:

MeDH MeOH reciclado -

iesiduos
de Cq's

MTBE

FIGURA 1. Ref |4]

ta SECCION gRLaccmn)
Consta del reactor gue contiene ¢l uwllaxdor y que puLde ser dc lccho fijo
o lecho fluidizado, A 6} se ahmcnta ‘el cfluente de. C4's y de ' MeOH. Es
importante sefialar que en este caso pedemos encontrar una o dos etapas en
esta seceidn. Para un proceso cn una etapa (1 solo reactor), s¢ obticnen
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conversiones del 90 al 96% de i-buteno. Para dos reactores en serie, las
conversiones Hegan a ser del 99%.

Si ¢l cfluente de C4's conticne un porcentaje alto de i-buteno (45% al

50%), como sucede si dste proviene del cracking con vapor de las plantas
de ctileno, se hace necesaria la eliminacién del cator de reaccién. Esto sc
puede . Iogmr chfriémdo utia- porcién “del - efluente y recicldndolo
posteriormente al.reactor.” En" caso” de-. que: sc: cucntc con dos etapas, se
coloca un cn(‘rudor anm dc.l segundo n.acto

Si sé trata dc una mczcla dc C4's provcmcnle del cruckmg camlmco, el
enfriamiento. no se- requiere yn que la lempernlura se! ‘cleva de'I5 a 30°C
Para un ‘{echo Muidizado se Neva a cabo la’ recirculacic dcl ﬂll_|0 y de esta
manera comrolar la expansién de! lecho catahllco

2a SECCION (Recuperacién del MTBE
Esta seecién incluye una (orre debutanizadora donde’ 5¢ envia ¢l efluente
que proviene del reactor. El McOH ' no reaccionado forma azedtropos de
bajo punto de ebullicion con los hidrocarburos que son’ extraidos por el
domo. EI contenido de MeOH cn él‘nzedtropdﬂnumcnm con la presidn de
operacién, lo cual es una. ventaja.que s¢ ‘aprovecha incrementando la
presién de la debutanizadora, especialmente en el caso en que se trate de
una alimentacién de C4's provenicnte del cracking del vapor donde el flujo
que arrastre. al-MeOH ‘serd<menor. Cuando se utlizan C4's del cracking
catalftico, fa debutanizadora puede operarse a baja presién.

En los kmdos dc ta lorrc sg rccupera el MTBE,

Enesta s;ccndn se llcv.x a cubo fa separacion de los C4's del McOH por
medio vdc un nvado ‘con ‘agua a contracorriente; y la recuperacién del
MLOH"'en una:fraccionadora que separa este compuesto del agua, para su
poslt.rlor rcmrculactén al proceso.

Referencias sec. [1.4b: |5]y [14).
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.4¢ REACCION

El MTBE sc¢ obtienc a partir dc la siguiente reaccién:

i cH3

CH2=

KJ/MoI), rcversnble. que se

lef nqs

ulil alcohol (TBA)

buti e'no(b[B)

or canndad son el dl-nsobutﬂeno

idad* d TBA . formado puede
mlmmlznrsc im :
La pureza del MTBE Oblenlda s generalmenle del 97 at 99% dependnendo
del disefio del proccso, sin cmbargo, la pureza no cs un factor importante
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ya que los subproductos TBA y DIB ticnen buen octanaje y pueden ser
utilizados en la gasolina (estos componentes han sido aceptados por fa U.S.
Environmental Protection Agency).

11,48 MECANISMO DE REACCION

El mecanismo cn presencia de la resina, depende de la potaridad del medio
reaccionante. Probablemente, un ion carbonio es el intermediario, y ¢l paso
controlante ¢s la protonacién de la olefina mds que la interaccion con el
nucledtilo. ’ .

A bajas concentraciones de McOH, se forman pucntes de hidrogeno (H+)
cntre la resina y el McOH. Una alta concentracién de MeOH provoca la

solvatacién de los protones desapareciendo fos puentes de hidrogéno.

La reaccidh’,hyipo‘ll{tica entre el McOH y el grupo dcido es:

SO ¢ MeON ===== ROH2 + SO
ety
L3 0-H- 9
B0,H .+ - CH,0H === g% 05~
3 \0-#-0-H-0"
)
o-H E"i’. o, cH fta Chy , Oty
- -sCo 05— .+ Jc/ S S SN Ny
\o-u~¢')®\o e * 8 w0 & [
o C“:', B . ‘2 g" Ciy
CHy CHy CHy
c,,s_o_\?/ _3 —_—
Cty %0
No-H H-9 ...
MTBE !
Hy
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1L4e ORDEN DE REACCION

El orden de rcaccién reportado, con respecto a las concentraciones de
rcactantes y de grupos SO3H, cs ¢l siguicnte: .

Concentraciones de  McOH > 4 mol/lt ................orden cero
McOH < 4 mol/lt ...............orden negativo
veseeessprimer orden

..ootercer orden

11.4f MODELOS DE REACCION

Se hun desarrollado dos tipos de modetos de r(.accuon para rcprcscntar el
Lomporlanmnlo de la reaccién en pmscncm d(.l cala]uador

MODELO uowocww S

De acuerdo ala dpro:umaclon dc Hclffcrlch un cntallzndor homogénco no

presenta resistencia-a la- difusién: debido a.que éste se comporta como
electrdlito en sotucién. Siendo ¢l Amberlyst 15 un catalizador de estructura
macroreticular, podemos aplicar este modélo considerando el fécil acceso
de los reactivos a los jones de hidrdgeno presentes a través de la resina,
por lo tanto, gqueda eliminada la resistencia a la difusién de los reactivos
dentro de los poros asi como de los productos fuera de éstos, como lo
demuestran los resultados experimentales obtenidos por Subramaniam &
Bhatia (The Can.J.of Ch.Eng.Vol 65 Aug.1987).

Las concentraciones de los reactantes dentro del poro son

aproximadamente iguales a las concentraciones globales de los mismos.
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La reaccion principal puede simplificarse como:

A+ B ==== c
MeOH i-butileno MTBE .

De esta ecuacidn, se obtiene la ecuacién de rapidez de reaccién de segundo
orden reversible de la siguiente forma:

A e e e o S
ETA El LA"E 13 C S k lLA B Kc;
ac, A e eyl _ = dX
HFA~d—'-fk.An(l XA)I = Ao o=
PRI e
Trptt T Xe?
oA T e ' :
ATTA S B L SO0 = G e - XD
Ao .=
1. .
FR ; : . s e
e dX o ST e W oL Co _ “An,
S a0 ..y: U e gL L - L XA = ]
A S . . i Co
LA, NE - R S
Can EFA =k - “AH:BCl. XAD b c CCO xAcAn> ]
G =0
A, ] N
. o (%]
ax - yonn Loae L e
Cam Fit T E T SR T XY T S TR )
Aax , b
aTA—V («tl—z(A)*kA)
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dX - -1 3
qra= k Gy - Gy = g3 X,
dX , ~ Lo

oA sk U g+ € =Gyl Kyl

de los produclo .

En hasc a cs(o u.m.mos que pucden existir dos posibles casos:

v(zi)Un sitio activo.
(b)D “smos activos.

De acucrdo al mecanismo de rcacclén anteriormente descrito en a seccién
11.4d, se dchc cons:dcrar un s6lo sitio activo; siendo el desarrollo para este
: moddo ul qun, s¢ nucslra a continuacién:
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C(ad Un sitio activa:

1.
a.
3.
dandes:
Met.anal
Tso-but.ena
MTBE

sttio artiva
MeOH adsorbido
MTRE adsorbidn

A +1 T= Al  ADSORCION
B + Al == <Cl. PREACCION
DESORCION

= conc. A adsorbide

o = canc. ¢ adsorbido

n = conc.tot.de sitios
L reactivos en el
catalizador.
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Un sitio activo.
Adsorcién como paso
control ante,

&

ce

Par-a la reacclon' como paso controlante. tenemos el siguiente
desarrol lcu S K .
K1= [ 1= Kﬁ.‘t Cl
Fa= VOCar TR S
= H C —
3 Car Gl Ry

Un s].iﬂ.t; activa.
Reaccl an como paso
‘controtante.
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la desorcion del MIBE es el paso controlante, ta ecuacion
ohtiene e la siguiente torma:

Gy etoes K

= : ‘al” La) '

SN :

] ¥
iy IS L AU | MR A

Tl e Al TR L2'ATLTR
= ;u‘_l 1 . ¢ .
IR L
= "I D A L."‘dr:l\r'ﬂ -

- "im

R LN e

Un 'sitio activao.
besorcion como paso
‘controlante.
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Se ha comprobado que, ambos modelos, homogéneo y heterogéneo,
cumplen satisfactoriamente con los datos experimentales (Ref {30]), lo cual
demuestra que no existe resistencia a la difusién en el catalizador y que se
puede asumir que la reaccidn ocurre en solucién. Incluso el valor de la
Energia de activacion para ambos modelos es similar, de acuerdo a las
investigaciones de C. Subramaniam & S. Bhatia. Utilizando el modelo
homogéneo, se encontré una energfa de activacién de 79+3.0 KJ/mol,
mientras que para el modelo heterogéneo, el valor fue de 76.2+2.0
KJ/mol; sin embargo, para el presente trabajo se considerard Gnicamente cl
modelo heterogéneo debido a que se cuenta con informacién mas completa
de este iiltimo, para el disefio del reactor.

De acuerdo a los resultados experimentales obtenidos para el modelo
heterogéneo por Subramaniam & Bhatia (Ref[30}), la ecuacién de rapidez
de reaccién desarroltada para la reaccién como paso controlante Ec.(1l.1)
es la que aplica satisfactoriamente. Segin Gicquel y Torck, esta ecuacidn
puede reducirse a la Ec.(I1.2), asumiendo que la constante de equilibrio del
MeOH, Kt es alta y por lo tanto el término 1/K! es muy pequeiio y puede
despreciarse.

D

. e o G
<mc kLAL'Bkl b qu
r = & - v.o. Ee,CIT.L1D
< .
Ct o+ KO =0
17A K?
=k
K =5
. Lo e
Smic C“ACBKL g FZ; 2
r= TG
[ . ElhA + —?: 9
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Multiplicando la ecuacién anterior por l(izl(1 H

L BelCIT. )

Esta ecuacion sélo es valida cuando ‘se. tiene un exceso de
MeOH. R R0 A e P

REFERENCIA SEC. I, dcde vy | (1)(4)(0),(12),(28} ¥ (94),
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{Ii. MODELOS DE REACTORES

1.1 REACTOR DE LECHQO FLJO

1. 1a DESCRIPCION R

Uno de los reactores cataliticos mids comunes s el del tipo de lecho fijo.
Los reactores de lecho fijo (o empacado) se refieren a s1slcm de dos fases
en los que el fluido reaccionante fluye a través: d(, un. ubo lieno de
particulas o grinulos cataliticos cstacionarios.. .
En cstos reactores, habrd regiones cerca: de da superhcu. cxtema de las
particulas cu las que la velocidad, del ﬂuldo ,,serzi muy baJa. En cstas
regiones, que resultan espccmlm e evi

contacto entre las” pnrlfcu is, la"tr
fluido global'y ‘fa éuperfcnc lel’ rzinulo se producc prmlordlalmcnlc por
conduccidn. ‘A medlda que dumenle la dlslancm cntre la superficie, cl
mecanismo dom’nanlu serd la convccclén.

La ck)mpléjid : lus trayectorias . de “fujo alrededor de un griinulo
individual suspt.ndldo Ln una corriente de Muido es considerable. Por tanto,
las vc.locnd.ldes de lranspor!c se definen por lo general en términos de un
coc.l'cu.ntc promt.dlo dc transferencia de calor o dc masa. Aun cuando los
dnlos cxpcrimenlales muestran que existen variaciones, sc puede suponer
que el coehuunle pl‘Ol‘I‘lLle puede aphcnrse a toda la superfcle del

en dulos «.xpcnmcnlalcS paﬂl lechos de parlrculas. Es decir, los resultados
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experimentales son, por lo general, para valores promedio de los
coeficientes.

Los resultados de los estudios que se han llevado a cabo, con relacién a la
variacién del coeficiente de transmisién de calor con respecto a la posicién
del grdnulo en el lecho, han mostrado que el valor de éste es mds bajo para
las primeras dos capas de grdnulos (medidas desde la entrada) que en el
resto del lecho. Ademds, el coeficiente resulta mayor cerca de la pared del
lecho que en Ia seccién central del tubo cilfndrico, debido probablemente a
la mayor velocidad que existe a una distancia aproximadamente igual al
tamaiio de un grdnulo desde la pared. Los coeficientes locales también
varfan con la posicién en la superficie del grdnulo; los valores m4s altos se
han obtenido en la superficie pespendicular a la direccién del flujo global
en el lecho.

I11.1b DISENO DE UN REACTOR DE LECHO FLJO
MODELO UNIDIMENSIONAL

Para predecir el funcionamiento de un reactor de lecho fijo se utilizan la
cinética y las velocidades de transporte, en donde las condiciones de disefio
que deben fijarse son: la temperatura inicial, la presién y la composicién de
la corriente de alimentacidn, las dimensiones de los grdnulos cataliticos, y
los datos de los alrededores que permitan cvaluar el flujo de calor a través
de las paredes del reactor, asf como presuponer las dimensiones del
reactor.

La rapidez total de reaccién indica el grado de verificacién de la reaccién
en cualquier punto del reactor, en términos de las concentraciones y
temperaturas globales. Para evaluar temperaturas y concentraciones, se
formulan ecuaciones de conservaicon de la masa y la energfa para el fluido
que se desplaza a través del lecho de grdnulos cataliticos. La resolucién de
estas ecuaciones proporciona la temperatura y las concentraciones en
cualquier punto, incluyendo la salida del reactor. En el disefio de reactores
de lecho fijo, se supone que todas las propiedades son constantes en un
elemento de volumen asociado con un solo grdnulo catalitico. Esto significa
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que {a velocidad total cs la misma dentro del elemento de volumen. El
enfoque mds comin para resolver las ecuaciones de conservacion consiste
en suponer que el clemento de volumen es suficientemente pequeio con
respecto a la totalidad del reactor. Entonces la temperatura y las
concentraciones se consideran como funciones continuas de la posicién cn
el reactor y las expresiones d(. conservacién se transforman cn ccuaciones
diferenciales.

La complejidad del problema de disefio depende primordialmente del tipo
(radial . y/o axial) y la magnitud de la variacion de la temperatura en el
reactor. Los reactantes .suclen ‘entrar al lecho catalitico a temperatura y
composicidh'unifo'rmcs' pero a medida que se desplazan por el lecho y s¢
verifica“la rcdcuon. el calor de’ reaccidn resultante y el intercambio de
calor con“¢l m(.dl() cnrcundnnu. puede causar variaciones de temperatura,
tanto longuudmalcq como radiules: La “severidad de estas variaciones
dcpondc de la mag,mlud dcl calor de reaccuSn y del intercambio calorifico
con los alrt.dt.dorcs. ;

El modc‘lo‘vunidimérisional supone’ que no existe variacién de la velocidad
axial en la direccidn radial, .y que, asf mismo, las concentraciones s6lo
varfan en la’ diréceion axial. Considerando un reactor de lecho fijo no
isotérmico-no adiabitico -con este modelo, la resistencia a la transferencia
de energia en la direccién radial se concentra en la pared del reactor, donde
se presenta un cambio en’ la temperatura de la mezcla reaccionante, asf
como también un perfil de temperaturas a lo largo del reactor. Es decir, el
modelo unidimensional desprcua las dispersiones radiales tanto de masa
como de cnergla,i ‘constituyendo asi, un procedimiento rdpido y
simplificado"para’ la “estimacién del tamaiio del reactor y para poder
predecir ¢l cfcc.lo“dn, algunas variables tales como el didmetro del tubo para
una . temperatura; inicial . dada, climinando la necesidad de conocer las
conductividades ' y dlfusmdadcs efectivas, pero que proporciona una
prediccién rnionabl«. d(.,la temperatura promedio a lo largo del lecho.
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OBTENCION DE LA ECUACION DE BALANCE DE MASA:

El principio de conservacién para cualquier reactor, exige que la masa de
la especie "i" en un elemento de reactor de volumen AV obedezca el
siguiente enunciado: .

Alimertacién Salidadei Produccién de Acunulacién de
de i alele- = | delelemento + i enelele- = i en el slemen-
mento de vol. de volumen menta de vol. to de volumen.

Aplicando esta ecuacién para obtener una expresién de conservacién de la
masa del reactante en el elemento de volumen, tenemos en forma
diferencial la siguiente ecuacidn:

L2 romed, S » Srceped S8 - S cugd mcr =0
L 1L ! —_— —
Dl:g:;‘::nn Dispersion Término Reaccidén
CLey de Fiek) CLeya::sa!l-'ick) convactivo Acumul acién
Ee.CIIT.1D
nlonde:.»

Ched 'y CDe) = difusividades sfectivas
r = rapidez de reaccidn’

u = flujo superficial en la direccién
ax:al

Zz = distancia a lo largo del reactor

Para el modelo unidimensional, el término que involucra el gradiente radial
es despreciable debido a que es muy pequeiio.

La importancia del término de dispersion longitudinal en la Ec.(l) depende
de la longitud del reactor, la difusividad efectiva y de la velocidad. Para
velocidades muy bajas (Re<1) en reactores muy cortos, la dispersién
longitudinal puede ser significativa cuando la conversién no es muy baja.
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Con otras condiciones, la dispersién puede despreciarse. Entonces, la

Ec.(I11.1) toma la siguiente forma;

u dC . .
- EEA + C PAJ = 0

Ec CIIT.&>

Fxpresando.la Ec.CTTI.2) por medio de numeros adimensionales,

. tenemosst

dz =
o
Nimero: de Dahmkoler = B =1L Lrod:

para:transferencia: de masa .

: "?’?-"?‘_’ CFpo

X iRy Ee. CIIT 4
cdze - E .

Loz

... Be.CIII. 3

]
(23

cuando? CA

B
@ = %o

Ecuacion de balance de
materia para el modelo
© - unidimensional
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OBTENCION DE LA ECUACION DE BALANCE DE ENERGIA
La ecuacién bidimensional de conservacidn de la energia ¢s la siguiente:

2.
. & - —
chadect 5T o %-u + ckode 8572 - cupdep 2L sc- r og-a = ACT-TW
|- S} S, JR— — — e 4
. Transferencia - ' . Transferencia Término ,ReAac‘cién
T radialide " axial:-de; . convectivo " Resistencia en
calor calor L - : S 7 1a pared
Ee.CIII.S

Bsta ecuacndn es dndloga a Ia Ec (2) para la lramfercnua de masa, ¢
implica los ‘mismo: tipo: dc supos:cmnes. Las cantidades (ke)r y (ke); son
. conductividadés lgrmlcas ‘efectivas en las direcciones radial y axml y son
dnalo;as a (De),. y (D(.).. : .

Para el problcma n- suon, consldcraremos el modelo umdumensmnal

deila lempt.ralura dehc ser como lo muestran cn la Fig.2 las li’nens
punleadas. La: lfnea contfnua representa la curva real de la variacién de
temperatura'y la linca punteada representa la temperatura media obtenida
por la integracién de los datos representados por la ifnea contfnua.

Peifl 1ed de
temperatuia

Modelo
unidimensionat

Fig.2 Comparacidn del perfil de temperatura
del modelo unidimensional con un perfil real.
Ref (28]
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El término de disperion axial en la ecuacidn de la conservacion de la
energfa pucde ser mds importante que 1a dispersién axial en la ecuacién de
consesvacién de la masa. Sin embargo, para las velocidades relativamente
altas y las grandes profundidades de lechos que cxisten en los reactores
comerciales, ¢s normal que se desprecie la dispersion axial tanto del calor
como de la masa, con io que la Ec.(l11.5) sc reduce a:

TR AT L ceaHdCer ) = AT - Twd Ec.CITI.6)

donde el termino oCT =~ Tw): representa. la resistencia
A la transferencia de calor en la pared 'y esta definido
an terminos del cnnt‘irin 'a gloha.l. de” transferencia: de
calor romo elgue', : L

L Ee LIII./) L

cde Lranstnrnncxa ‘de calor

L= Lmngi’.‘ud del reactorCmy

o= .rluyjo . masino l;asado en el area vacia 'del
reactor <gmol -om hd :

p s eapacidad calorifica del’ t‘!uido ¢ ngol K.)

e = fraccion huera’ det rﬂar-'.or' .

Fstableciendo la Fe. CITI.5) en terminos; adimensionales:

= I s AT = ‘L"dTv :
T = Tpal.
(3] Q
.2 P
2BELLA
rq
R = S9a
A Tha
uecpT, E’I * CmAHYC-F DR - aCT = TIOT = 0

L.
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e LC-AHDC -1 OR
____T [P .,____———An A = QCT'— Ta’.’
dze up(..p'f'0

G = up

L Le-r ) C-AHD . numero de Dahmkol ar
#'= g Ao CpT, © para transferencia- .de calor

-

L] N
dat e, - . 1% EelCIIT.OD
a-s I P‘A ol T W) Ec

Ecuacion de balance de energia para el
mydele  unidimensional de un reactor
no isotermico-no adiahatico.

La velocidad espacial liquida horaria (LHSV) , también denominada en
forma simplificada como velocidad espacial, se usa con frecuencia en la
prdctica para describir e} efecto de la velocidad de alimentacién sobre el
funcionamiento del reactor de flujo.

Et LHSV es igual al tiempo de residencia de un reactor de flujo tapén y
tiene unidades de tiempo-! : LHSV =Q;/V

donde: Q; = velocidad det flujo en la alimentacién (ivh)
V = volumen del reactor (It)

La caida de presidn a través de un lecho granular de sélidos, estd en
funcién del material y forma de los grdnulos de dicho lecho. Este valor
puede predecirse por medio de la correlacién de Leva, misma que se
expresa a continuacion:

2fm 6oL Cl-ed®"

AR = - ... Ec.CITI.10>
Op ge p 87 £°

dandes .
AP = caida de presion e = espacia hueco
. = profundidad det lechno n = nxponente en funcién del

Nme Crig.13 Apéndice F2

fm'= factor de friccion modifi
_eado Cfig. 13 Apéndice )

ge = mte.dimensional

Dp = diam. prﬂmﬂdio part, o
G velsl maqzca Q"pe” P ‘2 factor de forma de particu
n = dansxdad del fluidm 1a (Tabla 13 Apendice F3

REF. SEG. 11,1 (ont0l02a1 ¥ (28).
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.20 FLUHMZACION

El término fludizacién se utiliza para designar aquel proceso en el que las
particulas de un sdlido finamente dividido, son agitadas y levantadas por
medio del flujo de un fluido, que puede serun Hquido o un gas.

La fluidizacién ticne lugar cuando las fuerzas dispersoras se equilibran con
aquéllas que tienden a mantener ef lecho en forma compacta.” Estas fuerzas
son, en el caso solido- Ifqutdt)' el peso del lecho’ quc actia . bacia abajo
manteniendo un- fecho compacto . y Ia fucrzadeé arrastrc del fluido que
tiende ' dispersar las particulas d(.) ‘lecho. Est: m pc.nde de la
velocidad del ﬂundo y -de sus propu.dadc " digmetro de las
p.mu.ulas. ' : ‘

Un mslcma ﬂuvduado séhdo—hquldo se consndcra eslable con rclacxén aun
sitema séhdo-gas y se le:denomina’ ﬂudwacnén pamcular . Este presenta
caraucrrstlcaq de: cxp.msuSn uml‘ormee ~por “Jo, cual se le conoce como
expansién homog,(.ned

_techo lipo "slug"

o]

| " grandss Hucluaciones

al. Pn'a;@!v dela caida de "

i estéftica presidn Lecho fluidizado uraime
al del lecho {compoitamiento ideal)
a

Lechoflidizado con *
formacién de cansles " - -

__.Velocidad delfluida inv. o
nq. 3 Gréfica de caldn do prasién contra vclocldad pu un leeho fluidizado.
Rai I23) : :
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La Fig.3 mucstra tres formas de comportamicato de un lecho fuidizado.
La curva a) tiene la figura ideal P vs velocidad, que representa a un
lecho empacado constituido en todas sus partes de partfculas de tamafio y
formas similares, con relleno uniforme y despreciando los efectos de fa
pared,  La curva b) presenta un lecho denominado tipo "slug", con una
fluctuacién en la caida de presion al llegar al punto de fluidizacidn (el
concepto de "punto de fludizacion” se explica en pirrafos posteriores). La
curva c) muestra-un fecho con "canalizaciones”, cuya caida de presion estd
muy por-debajo del.valor de fa presidn cstitica del Jecho en condiciones
idcales. Podemos interpretar la curva a) del fecho ideal, ahora mostrada en
la fig.4, de Ja siguien_le lforma;

La seccidn rcua A B representa el ﬂu_|o del fluido a través del lecho fijo
antes del punto de l‘luldﬂacnd

La dt.sviacién d(. a IinLaridad't.n el
movmucnlo y rcajuste dc Iab parucula

unio B es caracterfstico de un menor
n el'lecho, para obtener una mayor

Conforme se.incrementa la velocxdad
Hegar al punto C en dondc, con.un'a
pam’culas d(._ldn de cstar en contactc

El estado dc ﬂuld m un reprcsenmdo en la grifica por la seccién
de D a E'se caracteriza por una caida dc presién aproximadamente
constante a través de todo el lecho, al incrementar fa velocidad.
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Bl incremento de velocidad, conlleva a una expansién del lecho hasta Hegar
a un limite, ¢n donde las particulas estdn tan separadas que se comportan
individualmente, mds que como parte del lecho. Esta caracteristica del
lecho fludizado se demuestra en la Fig 5 la cual representa una grdfica de €
(% cspacio hueco) vs Re (Nimero de Reynolds), siendo éste dltimo
proporcional a la velocidad.

La seccidn vertical de la curva representa la condicién inicial del lecho
antes del punto de fluidizacién. El punto A s el punto de fluidizacién. Mas
alld de este pumo, el cspacno hueco aumenta en forma cxponencial con ¢l

valores son

han demoslrado que  estos

que &C mcrement

Un sistema séhdo qumdo como €st¢, se comporta en forma andloga a una
mezcla’ de £ascs; caracterizado por::la: lendencna de las particulas a

SCpﬂl‘dl’SB. .
S .- VELOCIDAD SUPERFICIAL va: GRADICNITE DE PRESION
<l
|
d E
al.. i iemrm—
Pl
e
e
€
i
o)
. n
Inas
Velacidou delfiuhdo Inse

FIGURA 4. Curva Upica de fluidizaci6n. {(Chemical Engincering
Progress, Marzo 1944).
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/
-Re /
(]
FIGURA S.
Grifica de espacio hueco
vs nfimero de Reynolds
r; en un lecho fluidizado.
Ref (33N
VENT, M Z

VENTAJAS

Un sistema fluidizado puede utilizarse para poner en contacto un flufdo con
las particulas sélidas de un catalizador para llevar a cabo una reaccién, con
las siguientes ventajas:

* CONTROL DE TEMPERATURA: el lecho fluidizado puede aproximarse a
un sistema isotérmico lo cual es una gran ventaja en procesos de reaccién,
ya que de las diversas variables de reaccion, la temperatura es una de las
mds importantes. La rapidez de reaccién varfa en forma exponencial con
la temperatura. Comunmente varias reacciones compiten entre si y la
variacién de aigunos grados en la temperatura puede alterar el balance de
la rapidez de reaccion de las diversas reacciones.
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Tres factores fundamentales en ¢l control de temperatura de un lecho
fluidizado, cn orden de importancia son:

1) Agitacién lurbulcnm de Ias pamculas SOIlddS dlspersando cualquier
zona callenle_ o I’rfa qucv el "lecho. La

como por qumplo. ‘aumentar la tcmpcrn!ura de opcrac:dn, sin embargo
esto incrementa los costos de operacidn,
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Por medio de un sistema fluidizado sc hace posible mantener un nivel
definido de actividad catalitica pues una cantidad de  catalizador
cnvenenado es removido continuamente del reactor, mientras que, al
mismo tiempo s¢ adiciona catalizador reactivado.

* CONTINUIDAD EN LA OPERACION: -la: lluidizacién pucde adaptarse a
procesos de operacidn contmua con! lo que ‘se ‘obticne un mejor control y
mids preciso, de lag varmblu d Iroceso, los pmductos son removidos
continuamente, " sc _reali: i xobraﬁ-' manunlcs y -s¢- obtiene
mayor uniformidad cn fa calidad del product

DESVENTAJA

* Aqut.llos sdhdos que no ﬂuycn hbr«.m(.nu, o tienden .1 ag,lomerarsc. no
pueden proccsarsc Ln un n.aclor de lc.cho ﬂuldvado.

* Ocasuondlmenu. put.d(, suudcr qu(, C dcscc ohlener un grndlentc de
(cmporalura enel n.a(.lor cumlmco, por (.Jc.mplo, una u,mp(.
altad la sahda dc.l rcaclor para que reaccione, lodo cl rqzu.l
Este :_.,mdnnl(. de tempcm\um no sc¢ puede logmr enun rcaclor de lecho
fluidizado convensional.- Sin cmbar;,o se pordrfa oblener (.olocando
eranuncs en (.I r(.nclor. ;

*La cm’da de p_rcsién cn.un reactor de este tipo es mucho mayor que en un
reactor de lecho fijo.

Un pardmetro bisico usocmdo con los sistemas dc lecho Muidizado estd
representado por la’ fra(.cmn ‘hueca del mismo a las condiciones requeridas
para obtener ¢l cstado de l'lu.dunuén. El contar con informacién respecto a
esta propicdad -¢s escencial para establecer fa eficiencia de contacto fluido-
sdtido.
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El méodo mds comiin para predecir el espacio hucco (), es expresarlo en
funcidn de fa velocidad def fluido o alguna forma modificada de la misma.
De las caracteristicas de cualquicr sistema fluidizado’ (gas-sétido o liquido-
solido), estd claro que no existe cambio en la altura del lecho hasta que fa
velocidad exceda la minima vetocidad de fludizacion, a partir de la cual, la
porosidad o es 'u:io-hticco s¢ incrementa coatinuamente con la velocidad
de ﬂuaduamén HE m:’numa expansién del lecho ocurre cuando “E" s
aproxlm.l ala Vunbldad y se alcanza fa velocidad terminal de la particuia, EI
miximo Lmdu.nté de’velocidad, responsable de la cxpansién def lecho ¢s,

s (Vt -Vmb)

micatras q'u(,'c; ;4grz‘ldi(,n(c responsable de la altura del lecho expandido a
cualquu,r valor'de vclocxdad dn. nlIldlLdCl(Sn es:

(Vl < le)

El r«,sulmdo (ll.l ulumo gmdu:nlt, entre el pnmem fuu denommado por
Bernek & Sokol como vdoudad »r lativa 'YrelaCIcSn de velfocidades”,
deseribe fa cxpanmon del lecho a‘través del rango completo de vclocldades
de fluidizacion y s prrcsa de la siguiente manera; :

donde: VI = Vinf,

ve= v, 0, 1.0

Sin Lmbdrgo. como “vem a conoccr cl comportamlento de las
caracteristicas - de. oxpans:dn de) - cho. ¢s mdnspcnsablc conocer la
velocidad mmlma db ﬂulduacndn, ya quc "Uv" se¢ encuentra en funcién de

"Vmf", m. corrupund«. a’la minima -velocidad rcqumda parn iniciar el
eslado fluidizado, como se menciond anteriormente.
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Este valor puede obtencrse a partir de la ccuacién sugerida por Kunii &
Levenspicl a través del Nimero de Reynolds de la siguiente forma:

1,75 Remf2 + 150 (L - Emf) Remf = Dp3_p(g; - p) g ...Ec.(li.12)
emid . &mpP u?

con.lo cual: (cncmos una ccuacién de scgundo grado y, resolviéndola
oblenemos ¢l valor de R«.m!‘ para obtener posteriormente ¢l valor de Vmf
como sngue

(qur m/(np Jo))

sario conocer el valor de la chocndad termmal
rla sng,uu.nu. correlacnén tambu,n desarrollada

De {4 misma form

: pam Rcl < ().4 .;kﬁv

W = masa dcl lecho"
Ps. = densldad dcl echo :
b= dlzimelro |nlerno del reactor -
Uy = rd:u.ldn de vclocxdades
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Una vez encontrada la longitud del lecho expandido, podemos deducir el
valor dei espacio hucco de la siguiente ecuacién:

= | -(Le)

donde: Le = lecho expandido
! L - = lecho no expandido.

'luéh'o, a la- miima fluidizacién Lmf = L,
hd'cuundgj éste sc encuentra estdtico y estd

B valor de - la al(ur ;
corresponde” ! la
dado por:

El espacio hueco (€) serd ¢l que se utilice cn las ccuaciones de balance. En
el reactor'de |LCh0 ﬂu:dmldo comldcramos un nivel de agitacion o
mezclado de la “fase’ l(qunda. Por“esta razén, y como se¢ menaciond
anteriormente, el lecho: flujdizado pucde considerarse como un sistema
isotérmico y sdlo nos’ ocup'art.'mos de la ecuacién de transferencia de masa,
c¢n donde se toman en.cuenta:los cfcclos de dispersién axial, por lo tanto sc
involucra el valor'de la dlqulVldad axial (D) Este modelo supone que la
concentracidn radial’ cs, umfom\c en cl reaclor. La ccuacién de bnlance de
misa quLda como 91;,uc. ’

'.,.Ec(_m.l«t)

tamafio_y: forma ‘de: las‘ bén(culas delcatalizador a"st» como’ la fraccién
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hueca. La ccuacion se expresa de la siguiente forma:

AP ={150(0-&)p + L.7SGI(I-€) G ..Ec.(lLIS5)
L D, €3 Dypp.

donde: D, = 6v,/a, ;
siendo v, = volumen de una particula de catallzador
a,, = area superficial de una panfcula de catalizador

Con estas ccuaciones queda deﬁmdo cl ‘comportamicnto del reactor de
lecho fijo y de lecho fluidizado para poder levar a cabo fa simulacién de
cada uno de ellos y asi poder decidir si el reactor propuesto es e} adecuado
y cumple con las necesidades o requerimientos.

Referencias sec. 111.2: [6],{81,4111,113),§151,1164,{231,{28} y [331.
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IV. SIMULACION

El disefio de los reactores, requiere conocer las velocidades de los procesos
tanto fisicos como quimicos, por medio del establecimiento de ecuaciones
de conservacidn de la masa y la energfa, come las obtenidas en el capitulo
anterior, para cada tipo de reactor. En estas ecuaciones de conservacién
aparecen dos clases de términos:

1) Términos que expresan procesos fisicos, esto es,
velocidades de transferencia de masa y energia de especies
quimicas. .

2) Términos que expresan rapidez de conversién de una
especie qufmica en otra,

Este ultimo se refiere a la rapidez de reaccién, es decir, a la cinética
quimica del sistema.

El primer problema del diseiio de un reactor consiste en obtener, a partir
de mediciones experimentales, una expresién cuantitativa de la rapidez de
reaccion, en base a datos de laboratorio.

Una vez obtenida la ecuacién de rapidez en un centro caltalftico, ésta se
combina con las resistencias fisicas correspondientes a las condiciones del
reactor a gran escala, en las ecuaciones de balance. La resolucién de estas
ecuaciones, permite obtener el tamafio del equipo necesario para lograr el
grado deseado de verificacién de la reaccién y determinar las condiciones
de operacibn que se requieren: temperaturas, presiones, flujos,
concentraciones iniciales, etc.

Ref. {28}
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IV.1 OBTENCIQN DE LA ECUACI D

Segiin datos reportados en la literatura, e! medelo cinético propuesto por
Gicquel & Torck (Refi1]), es el que mis se ajusta a la reaccién en estudio.
Este corresponde al modelo heterogéneo con un solo sitio activo y la
reaccién como paso controlante, descrito anteriormente en et capitulo IL.4f
"Modelos de Reaccidn". El modelo es el siguiente:

r = kiCsCy - k4CcR ... Ec. (IL2)
Cp + RCc

donde los valores de las constantes k3, k4 y R estdn dados en la Tabla 6, y
que han sido obtenidos a partir de resultados experimentales por A. Ali &
Bathia. A partir de estos valores y utilizando la ecuvacién de Arrhenius,
podemos obtener la ecuacién de rapidez de reaccidn en funcién de la
conversién y 1a temperatura, de la siguiente forma:

ko= k°e~F‘a/P7T Ec. de Arrhenius
ink = lnk + C=Ead) 1
o Pg T
TCK)  10TX1072 - lnky Cank, 1nR

38 3K 116094  -123407 69149

1

a 333 -10272  -114873 68872
3 338 -06520  -10.5245 64742
4 343 G -01543 - 88203 57718

Tabia. 6 i o i REF (1)
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A partir de los valores reportados en la Tabla 6, obtenemos

la ecuacien de Arrhenius para cada constante de rapidez:

Ink = 30,85 - 10,635.2 k

4

k.=&. 49 » “:,l?i e;-lOEaStS.é/T'J

.. Ee CIV.2)

.. BEe CIV. 3D
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. ¢ .. Aa
koS, 1 =~ X JCam— - *
o XD o+ k,‘RXB

. e 3 Bt_v ] ':'Bo B
[ Ec.CIV.5)
¢ 5-59- - Xg) + RXg
3 B
Bo

r"
“.(3(180 PQLROXBWC-—B—D - X ) + k PXB

.Ee.CIV. &)

=i
O =_k4,Rf
E =R
_ MXB ﬁ,XBCMN.f Mo+ DD+ MN.
r = N 4- )(BL',‘E:— 13
2 : .
e peel
ro= - VB CIVe?D

Fl deearrnlln para = rar que : la’ Ec.CIV.73 es valida, de

acuerda’a lns datn rimé-ntalns reportado§ nn la litera-

tura,: se nncuent x;a dn:crito on el Apendice Cide’este traba jo.

REFERENG'AS‘ CREQ. IV, 1) Y r2e).
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2 DATOS INICIALE

Para la simulacién de los rcactores se consideraron los siguientes datos
reportados en fa literatura (la capacidad y la conversidn son valores
Supuestos), para asl partir de-cstos' mismos y construir las ccuaciones de
conscrvacion de masa y,energfa d¢ acierdo al modeto propucsto.

Capacidad de proditcei
piloto® 1 i Fe'==100

del aismx

PM c"’.fg....,ng‘
/:”nx:é:PD? z
ézoa Cgfr?m ‘:é"'n
l:paz”C Fogmal K

REF.(a)_y (23),

REF, (1) v (261 .
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. : L
SJMLI,ACI()N Dlul REAQ !QR DE LECHO FLIO PARA_LA OBTENCION DE
T ON DE

e acuerde al modelo descrito en el capitulo III.tbh, las
ecuaciones de balance de masa y energia son:

aX
—_— = %

Fze= PR ... Ee.CITI.4)
EiI-,,-p - T - T ... Ee.¢III.

Sustituyenda lé ecuacion de raﬁldé?. “'de reaccion CIV.7)
en las ecuaciones anteriores,  tenemos: /"o : :

o= T
r
KGO kR X2 KN e N
o kglale T KSeFe. g X g N
. o= . = Ee.CIV.7)
] CA*P"“L" §+XCE-I) -
- MR TR
Para r CA=.CA0
%= o
Ct“ vc('_'o- l?
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z D.
_— XB XBCN+1¢M)+N
r N E -1
o kgCpl gt KgCEE 3
5= .. Ee.CIII.3 .

"=

W= .EeiCITI.®)
i

o=

i iEe.CITILTY

El cnet‘lciente globa de transterenci de calor seA puede
ohteher a: parUr e la‘correlacitn’d Yagl & Kunu, mos=

Ec.CIV.8)

o f:4‘Ul.'; : - -
G Cp dlch - Tw

U Ee.cIv.en
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Este sistema sc puede resolver numéricamente por cl método de Runge-
Kutta, descrito en ¢t apéndice B, Para {a resolucion de las ccuaciones, se
desarrollé un programa en DBasc mismo que se muestra en el apéndice D,
y que simula ¢l reactor a partir de los datos iniciales que se alimentan al
programa. El apéndice E muestra un cjemplo de una corrida.

Gralica para determinar
el coeficiente global de
transterencia de calor

|
i
i

U lHcal/mhr'cl

Re = dG/v Fig. 6 Cortelacién de Yagi & Kunii

Ref {10}
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IV \IODFL PROPUESTO PARA LA LA il REA DE
MZ AL D

De acuerdo a fo expresado en el punto H1.2c, la ecuacidn ha desarrollar
para la simulacidn def reactor de lecho Quidizado cs:

Do), & 6%, -udgy -rW =0

&2 b SL

Expresdndola ¢n funcmn dc x;; ‘la ccuacidn sc modlf‘ ca dc, la siguiente
forma: o : o ‘

Chmd,, £ d Gt

acé'st;fonv"‘_ W Ly
az c e T B

ACeat L~K8d

= - oo %
DY e CAn d Xa.  + v Cas dXe. T W .
LT R =L °
WoS U= peat
~Ced Lc tUne dg)(\; v f“ao dX' R ‘_..‘ ropdat® O

AR ; dz

Llevando ‘a cabo 1a< =ustituriones correspundientes, se obtiene
la Pcuacinn an’arior an LPrminns adimnstonaless 3

az2v=,dz} g

~eped £ Can @™Xe v CnedXR L pop = 0
2 et Lo
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Sustituyendo la ecuacién de rapidez de reaccion:

~(Ded ettmo d®Xn | v Cmo dXm  _ KA=XECN + DoM +L3N - -
" ae - NS XRCESD prat =W
Ee. CIV. 1N

reactor al
a_ecuacidn

La dertyard
d*xmrdz ")

t.a ecu\a‘ci.on‘
independient
Flnalmenf.«; :
naria, ;‘dya- L]
Revisandn'la Ht : y 37 encontramns me=
tados: paray laisolus L) 3 cione: iferenciales sdlo aplica
bles:-a m-uac:inm> 'omqeneas, ‘generalment. [de primer
arden, ;o no \(nﬁ-’i + SRR

tilizar ‘el mstodo de” reduccion de

Entonceas tanemos:.

Aav P
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S~ convierte en una ecuacion de 1°" orden. Podemns tener dos
opciones para suU resolucién. Una es utilizar el metoda de se
paracion de variables, pero JSOomo  vemos, la ecuacidén es “no
separable’” debido a que el 3°" termino impide llevar a cabo
esta aperacidn. La segunda opcién es reduclr a lineal ta ecua
cian, pero tambien el tercer término no lo permite.

Sin embargo, en una ecuacion diferencial no necesariamente po
demos encontrar una férmula explicita o una funcién que satis
faga la ecuacion. Esto sucede en muchos casos y particularmen
te en ecuaciones. no.lineales. (Ref[35]17. En estos casos se hace
uso de prorndimlpntn% numericos. con lo cual se obtienen aproxi
maciones de ‘una’ ‘solucién.’. Un requisito indispensable para uti-
lizar cualquler matodo’ numerlco es nl de conocer las condicio=-
nes 1n1c1ale=, qun ‘en it riant

ria:ahora en’ obtener el valor de la priwmera
: “"Debido a la dificultad
rcblema, considreremnas enton=
eliminar el termino de disper
epUﬁS'—O que los valores del
lo =~

ces qua CLE realldad,"'
sion axial ‘no'sont
Reynolds con los™qt

axial es minima <impl11 ¥ ‘facilita en gran medida l1a so
lucion dela‘en g

El traLaml#nto para rﬁ 1 ver: ‘esta’ ecuaci realizo en forma
c.-iho para el‘"’lecho fijo, . por medio
un_ programa en DBase
El! programa se enlis-

e ejemplifica en el

ta en el Ap#ndlre D y la

simylaclo
Apendice’ E. P
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V. RESULTADOS Y ANALISIS DE RESULTADOS

V.1 RESULTADOS Y ANALISIS DE RESULTADOS
PARA EL REACTOR DE LECHO FIJO

Por medio de un programa de computacién claborado en DBase (ver
programa "Rfijo.prg" del anexo D) y utilizando ¢l modelo unidimensional
descrito en el capitulo IV.3, se hicieron diversas simulaciones variando et
ntimero de tubos del reactor de lecho fijo, la temperatura inicial y el
didmetro de cada tubo (considerando vinicamente didmetros comerciales de
tuberia en acero inoxidable 316).

Para facilitar la comprensién de los resultados, se opté por utilizar
unidades que se manejan en la préictica en lugar de las unidades del Sistema
Internacional.

La tabla No. 7 muestra los reactores que se simularon. A partir de los
datos mostrados en dicha tabla, podemos hacer las siguientes
observaciones: :

- Conforme aumenta el didmetro de los tubos del reactor, la
temperatura se incrementa ¢ incluso llega a dispararse. (En la
tabla no se muestran aquélos reactores en los que la temperatura
se dispar6 en forma pronunciada).’

- A menor nimero de tubos en el reactor, el didmetro de fos mismos
tiene que incrementarse y, por lo tanto también la temperatura. Es
por esta razén por la que hay menores opciones de reactores con
pocos tubos. :

- Un reactor de un sélo tubo tendria que ser demasiado largo, pues si
fuera corto, serfa necesario que el didmetro fuera grande y
provocaria un incremento excesivo de la temperatura.

-E! mimero de Reynolds en todos los casos es muy pequeito. El flujo
es laminar. (la literatura también reporta Reynolds pequefios).

CAP.V

. 33



Para seleccionar el reactor mds adecuado, se han considerado ciertas
limitantes que pueden afectar a la reaccién o al proceso, como a
continuacién se indica:

TEMPERATURA INICIAL MINIMA = 308K (350C). Abajo de esta
temperatura, la reaccién es muy lenta y se requeriria de un tiempo
de residencia muy largo y por lo tanto, un reactor de gran longitud.

TEMPERATURA MAXIMA = 340K (67°C). El metanol tiene su punto
de ebullicion a los 700C a presién atmosférica, por lo que una
temperatura mayor provocaria que gran parte del reactivo fuera
gaseoso modificando el comportamiento de! reactor que se ha
considerado a presién atmosférica y la reaccién en estado Hgquido,
por ser las condiciones encontradas en fa literatura, y por lo tanto a
las que se manejaron los datos que se tienen.

0.6 m < LONGITUD DEL LECHO < |0 m, E! fabricante de la resina
Amberlyst 15, recomienda un lecho minimo de 0.6 m (Ref[26]). Se
ha limitado en el presente trabajo la longitud mdxima, ya que el
didmetro de los tubos es mas pequeiio conforme el reactor se hace
mds largo, lo que podria causar problemas en la operacién en caso
de que se obturaran los tubos. También se dificulta el
mantenimiento, se requiere mayor espacio para alojar el equipo y se
incrementa el problema del deterioro de los tubos provocado por la
accién abrasiva de las particulas sélidas, puesto que con didmetros
menores se incrementa la velocidad de las pasticulas.

0.1 < LHSV* < 15 hr! . Aunque el fabricante de la resina
recomienda que el valor de LHSV fluctie entre 1 y 5 hr! , se ha
encontrado en la literatura que el rango aqui propuesto ha
funcionado en reactores comerciales (Ref[17]).

CAIDA DE PRESION < 10 psig. La cafda de presion mdxima
recomendada para un equipo de este tipo es de 10 psig.

*Ver seccion 1. 16
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Dc todos los reactores obtenidos, se eliminaron aquéllos que se
cncontraban fuera de los limites anteriormente establecidos y la lista sc
redujo a 13 reactores posibles, agrupados en la tabla No. 8. Con los datos
de estos reactores, se han generado las figuras No's. 7 y 8 para facilitar la
interpretacion def comportamicento de cada reactor.

La caida de presién no es un punto de discusion ya que en.todos estos
reactores su vnlor [ muy pcquLno

Como padc.mos ver, lod qu reac(ores de 100 tubos presenlzm un valor de
LHSV muy allo. Podc S consxdcrar dos de- cllos - cuyo'LHSV s¢
encuentra en‘el hmlle. 'La* ventaja de estas opciones es la. cantidad de
catalizador quc S bala, en Lompamudn con la mayorla de’ los reactores.
Sin gmbargo : cllos es -muy largo, (6. 14, my’ ¥y, ambos tienen el
inconveniente ¢n la canudad de -tubos que los constituyen, pues conforme
se |ncerLnta ¢l’nimero de wbos ¢l mantenimicnto s¢ hace mds dificit y
por lo-mismo;’ opuonus de reactores con menor: nimero ‘de” tubos son
mejores. Prost.g,unmos por lo tanto, a analizar los rc.a«.lor(.q dc 50 tubos.

Se cuenta:con cualro'opcionc,s de 50 tubos. Los valores ‘de LHSV'y del
volumen: del ‘catalizador son muy similares razén por. fa cual no se toman
en consideracion para el andlisis de estos reactores.

El reactor.de 6,73 m de longitud tienc el menor incremento de tempcratura
sin embargo cs$ muy Iarg,o. El reactor-de 2.79 m es el de menor longitud y,
¢l - incremento - de’temperatura - es_ relativamente pequeiio, por lo que
pod«.mos constdcrarlo como la mejor opeién entre los cuatro reactores.

En sc;uxda haremos la seleccién del reactor mds conveniente de 40 tubos
para compararlo-con éste ultimo de 50 tubos. Bl reactor de 2.12 m de
longitud es corto pero incrementa su temperatura de mancra considerable y
corre’un mayor ricsgo de que ocurra un disparo en la temperatura, El
reactor de.5.03 m presenta un perfil de-temperaturas adecuado pero es muy
targo. El reactor de 3.48 m cs mds conveniente por el comportamicnto de
su temperatura y su longitud menor. Este reactor estd conformado por un
nimero menor de tubos que aquél de 50 tubos y el volumen de catalizador
es ligeramente mds bajo. En cuanto a la temperatura midxima y la longitud,
dstos -valores son ligeramente menores en el reactor de 50 tubos, pero la
diferencia no es realmente importante, sobre todo en lo que respecta a
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TABLAB. Reaclores de lecho fijo més viables.
L. W T I

? |0 G OB /AR 0 - SR 7 SR
N N | | DIYMOR POR TUBD

TURS (TON/A%0) ® ! w () o U] () (PS5}
L 100 . 1.0 313 3160 | 314 |40]| 0.0209] 614 027 211 1.01
100 1.0 313 317.2 1" 140! 0.0266 376 017 209 . 0.38
50 20 308 3115 |1 1/2140| 0.0409| 673] 0.12] 884| 442.10 737 0.08| 053
50 2.0 308 312.6 2 180|00493) 459 008! 8.76| 438.09 744 004 0.21
50 20 308 313.1 2 140| 00525 403]| 007 8.72| 43620 747| o0.05| o021
50 20 308 314.8 |2 1/2740| 006271 2.79| 0.05 8.61! 43072 756 | 0.03| 0.09
40 25 308 313.1 2 |40] 0.0525] - 503] 0.11] 1089 | 43555 748 006| 0.28
40 25 308 315.1 |2 1/2'(40) 0.0627 | 348 008| 1074 | 429.80 758 004| 0.14
40 2.5 308 {3244 | ¥ [40100?79] 2312| 005| 10.10] 404.17 806| 003| 006
20 50 308 315.1 |2 1/2/40| 00627 | 696] 0.15| 21.49) 429.80 7.58] 009] 0.64
20 5.0 308 | 3283 T |40] 00779 415] 0.10| 19.78| 395.59 824 006| 024
10 10.0 308 | 3283 3 |40] 00779 8.30] 020 39.56| 395.59 824 012| 096
10 10.0 303 312.9 5 |40l 01282 220] o007| 9294 92039 351 004] 032

- El valor sobrepgsa el limite permitido

El valor representa una desventaja

E:] Reactor 6ptimo seleccionado
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DATOS UTILIZADOS PARA LA ELABORACION DE LA FIG. 7

Ll

Tubos ,7ini &dam. [Puvoe Tin: diem. [fubose Tint diaw. [Tupcs Tiot dlam. [Tubos Tizi diam. |Tubos Tiai diam. |Tudes Tini diem.

Looglitud 100 M1k t= 100 313K 3/4= $0 Joex 2 1/3-| 50 30MK 2*cedsd| 50 J0ex Jvceddd| SC 10aK 3 173~ aC 308z a2~
0.0 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
0.5 0.35 0.45 0.35 0.43 0.45 0.54 0.42
1.0 0.49 0.82 0.48 0.57 0.860 0.69 0.55
1.5 0.58 0.72 0.57 0.67 0.7¢ 0.78 0.65
2.0 0.65 0.77 0.63 0.73 0.74 0.84 - 0.71
2.5 0.71 0.82 0.69 0.78 0.82 - 0.88 0.76
3.e 0.75 0.86 Ce.7a 0.82 0.85 0.91. 0.80
3.5 0.7% 0.89 8.77 0.85 0.88 0.83
4.0 0.82 0.80 0.88 0.9¢ 0.86
4.5 0.84 0.83 0.90 0.88.
5.0 0.86 0.85 0.90
5.5 0.88 .86

6.0 0.90 0.88 .

6.5 .0.89

7.0

Tubcs Tini diam. [Tudos Tind diem. (Tubes Tind 4ias. {Tudbos Tint diam, [Tubée Tizi Adilam, [Tuboe Tint dias,

Loogitud 48 JORK 3 1/3e 40 08 3 33 308X 3 1/3* 30 3CEK 3= 10 JI13XK 9= 10 30RX )

0.0 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00

0.5 0.49 0.63 0.36 0.55 0.38 0.47

1.0 0.64 0.77 0.49 0.65 0.5¢C 0.55

1.5 0.73 0.84 0.58 0.72 0.58 0.60

2.0 0.80 0.8% 0.64 0.78 0.64 0.65

2.5 0.84 0.69 0.82 0.69 0.69

3.0 0.88 0.73 0.85 0.73 0.72

3.5 0.80 0.77 0.87 0.76 0.75

4.0 0.80 0.89 0.79 0.78

4.5 0.82 0.82 0.80

5.0 0.84 0.84 0.82

5.5 0.86 0.85 0.83

6.0 0.88 0.87 0.85

6.5 0.89 0.88 0.86

7.0 0.80 0.90 0.87

7.5

8.0
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DATOS UTILIZADOS PARA LA ELABORACION DE LA FIG. 8

Tupos Tinl dles. | Tbos Tini diam. | Tubos Tini Siam. | Tubos Tind dies. | Tubos Tint diam. | Tubos Tinl diaam. | Fupce Tini Giem.

Longitud,je 100 3136 1 [5i100 NIk 34" fo) 60 Joak 11274 80 D0GK 2eecB0 e & J0AX 2cendli JIIBO 0O 21:2°}0id0  J0BK_ 2"
0.00 313.00 313.00 308.00 308.00 308.00 308.00 308.00
0.02 317.24 316.04 311.54 312.63 313.09 314.82 313.12
0.04 316.41 315.84 311.18 311.60 311.69 311.69 312.28%
0.06 315.74 315.48 310.66 310.78 310.78 310.63 311.25
0.08 | -  315.32 315.20 310.25 310.32 310.30 310.16 310.66
0.10 315.05 314.99 310.03 210.63 310.00 309.87 310.30
.12 314.84 314.82 305.8% 309.82 308.73 305.67 310.06
0.14 314.68 314.69 309.65 309.65 305.63 309.51 305.87
0.1€ 314.55 314.57 309.57 308.52 309.45 305.38 308.72
0.18 314.44 314.48 309.47 309.41 309.39 3058.28 308.60
0.20 314.34 314.40 309.38 3059.32 - 205.30 308.19 309.50
0.22 314.26 314.32 305.30 {. 309.25 309.22 305.11 T 309.41
0.24 314.18 314.26 309.24 309.18 308.15 309.05 309.33
0.26 314.13 314.20 309.18 309.12 305.08 |- 308.99 |. 309.26
0.28 314.08 314.15 309.13 . 305.06 305.04 308.94 305.20

0.30 314.03 314.10 308.08 308.02 308.99 308.89 . 309.15

uvos Tial dtea. ! Tobos Tnt clem. | Tunos Tiat etem. | tuvcs rint alem. | Tubes Tint ctem. | Tuves Tini atem.
Longitud |m 40 306x 21/2- {4 40 30ax ~ 3° |p 20 308k 212°ju 20 30ek 3 {510 30ak & |m0 208k 3"

0.00 308.00 308.00 308.00 308.00 303.00 308.00
0.02 315.12 323.96 313.7¢ 317.94 310.45 313.85
0.04 312.67 313.2% 315.07 324.36 312.85 317.94
0.06 311.12 309.99 314.10 328.26 310.84 | 321.32
0.08 310.51 309.47 312.68 315.90 307.82 324.36
0.10 310.16 |:-"309.30 | -~ 311.71 310.15 306.31 327.06
0.12 { : 309.53 *1308.20 ' 311.12 309.35 305.67 328.26
0.14 309.74 ' 309.12 310.7¢6 308.22 305.35 323.67
0.16 309.60 305.06 3108.52 308.17 305.15 315.80
0.18 309.48 308.00 310.32 309.13 305.00 311.75
0.20 305.38 308.95 310.17 308.10 304.88° 310.15
0.22 308.30 308.90 310.04 309.06 304.78 309.57
0.24 309.22 308.85 305.93 309.03 304.69 3058.35
0.26 309.16 308.82 305.83 308.00 304.61 309.26
0.28 309.10 308.78 309.75 308.98 304.55 305.22
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temperatura midxima, Por esta razon elegimos como dptima fa opcién det
reactor de 40 tubos con una tongitud de 3.48 m y Tmax. de 315 K.

Ahora comparamos esta alternativa con la de 20 tubos. El reactor de 4.15
m ticne un incremento de temperatura muy marcado, razén por fa cual
queda descanado. El reactor de 6.96 m tiene un incremento de temperatura
moderado, sin cmbargo, la temperatura muixima para este reactor cs
ligeramente mayos. al scleccionado’ anteriormente con 40 tubos y mucho
mds largo, por lo que sigue siendo mejor la opcidn elegida de 40 tubos.

Por dltimo, tenemos dos reactores de 10 tubos, cuya dnica veataja cs la
cantidad de tubos de .la ‘quc estdn constituidos. -Ambos aumentan su
temperatura aproximadamente en 10 K; la longitud ¢s dos veces mayor que
la del reactar sugerido de 40 tubos, y. para:el rveactor de 7.20 m de
longitud, cuya temperatura mdxima es ligeramente menor a-la def reactor
sugerido, presenta un valor del volumen de catalizador de mds del doble.
Por fo tanto, seguimos rccomendando la opci6n del reactor de 40 tubos
debido a estas desventajas.

HREACTOR DE LECHO FIJO

Nimero de tubos: 40
Voliimen de catalizador: 429.88 kg
Capetidad total: 108 tonfatio

Dimensiones:
longitud: 3.50m .
dismetro total; 157 {8.65m) aprox.
ditmetropubo : 2 4" ced. 48
(0.8627 m)
Condiciones de operacién:
Tini = 308 K (35°C)
Twax = 315.1 K (42.1°C})
AMot = 094 psig
NRe =0.08
LHSV = 7.58 e}

* TABLA 9. Caracteristicas del reactor de techo fijo.
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PARA EL. REACTOR I)I' LECHO Fi, LI)IIADO

Una vez definido el ceactor de fecho fijo, se tomé el valor del volumen de
catalizador y la temperatura inicial (429.80 Kg de catalizador y una
temperatura de 308 K = 350C), simulando los posibles reactores de lecho
fluidizado que se pudicron obtener con estos valores, uuluando el modelo
propuesto en ¢f capitulo IV.4 (se utiliz ¢! programa "fluid.prg” elaborade
(,nlebzlz:)c que se lista en cl dandlCL D). Los resultados s¢ muestran en fa
tabla

En la misma forma en la que se analizaron los resuftados para ¢! reactor de
lecho fijo, asi lamb:én se consideran ciertos fmites para el reactor de lecho
fludizado, los qm, s¢ cxphcan a continuacion; -

-La (.a(da de prcsnén mdxima permitida es de 10 pq:g. aunque en'el
arranquc del’ reactor este . valor podna ser. ‘mayor: al” llegar a
alcanm el punlo de l‘lulduauon.

-La Ionytud mz’mma qem de. lO m por as razones: ya cxphcadas
para:el: reactor’ “de lccho fijo, por_lo: tanto,” ‘los  reactores que
rubascn esle valor no serzin tomados en cuenla. :

-La tz\bln 10 .mueslra la ﬁ)mulamdn de un reaclor desde uno, hasta
cuarenta: (ubos“’“En ‘un’ réactor. de lccho fludizado sc recomienda
una relamén d /D< 17100 debrdo a‘que la presencia de la pared
cerca dela parucula aft.cta el valor de la velocidad terminal. Por
lo tanto, mcrcmenmr ¢l mimero- de- ‘tubos “del reactor implica
aumentar la relac;én dp/D razén por la ctal ‘se proponen reactores
10 mds alld de cuarcnla tubos.! El didme!ro de cada tubo no podrd
scr menor a 3" porque sohrcpasarm el valor rcwmundado :

Para D,=3-=o.o709m Tldy -ouoowo 709 = ooaj< 11100 cumple

Para D=2 1/2'=.m09fn d 00004110 0400 = 0.0103 > moo no cumple
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. . .
También se han climinado aquéhos reactores que no alcanzaron una

conversion al 90%  de iso-buteno; misma condicién considerada
para el reactor de lecho fijo,

Para E:legir’c! reactor mds adecuado de la tabla 10, debemos dirigir nuestra
a(cncn.dn bdsicamente a la longitud del reactor, a la caida de presion a la
vclocnflnd de minima fluidizacién y al nimero de tubos.

La caida de prcs'iér.x en ¢l punto de operacisn que se ha seleccionado para
cada. r.cactor cs stmilar en todos los reactores, por lo que no es un punto de
andlisis. ‘ S

Podemos pcrcipir que el reactor conkmay'orcskpuntos a favor cs el de 20
tubos con un didmetro de tubo de 4". Presenta‘la menor longitud (6.22 m)
y la menor caida de presion a la Ve (1214 psig). El punto en contra que
sc puede argumentar para este reactor es ‘la’ cantidad: de tubos que lo
constituyen. Sin embargo, podrfamos inclinarnos por ¢l ‘reactor de 6.87m,
cuestion que pucde parccer atractiva por el hecho de’que estd constitufdo
por un sélo tubo y su longitud es sélo’ un_poco mayor al reactor de 20
tubos. El inconveniente es que, ademds del valor de longitud tan grande,
se requeririan varias boquillas de alimentacion o un distribuidor para lograr
la: fluidizacién, .ya que ¢l didmetro del reactor es de 18" (0.43 m). El
disefio de este aditamento debe ser muy cuidadoso pues hay que considerar
que existe una caida de presidn a través del mismo que puede llegar a ser
significativa, “puede ‘provocar  efectos” de. retro-mezclado que afectan el
comportamiento-del reactor y que llegan.a disminuir su eficiencia, debe
estar disefiado eslrucluralmenté para que soporte el peso del catalizador en
¢l momento dé un paro y-por lo tanto, hay un incremento en ¢l costo del
cquipo.- Asf también, puede resultar un reactor con un comportamicnio no
totalmente isotérmico; fenémeno’ que se presenta conforme aumentamos cl
digmetro del tubi S
Por todas - las raz pucstas con anterioridad que soportan nuestra
recomendacién; sostenemos que- la mejor opcion para el reactor de lecho
fluidizado corresponde d un-reactor de 6.22m de longitud con 20 tubos y 4"
de didmetro para cada tubo.

Bi comportaniikeri(o de és(g;,' reactor a lo largo de los diferentes niveles de
cxpansion se puede observar en las figs. 9y 10. La fig.9 muestra la
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TABLA 10. Reactores de lecho fluidizado obtenidos.

N PROR/TURO | VOLGAL | DML | DING | IONGIUD | LONGTUD | RELACON | ESPACDD | DPTUTAL|  DP MR | UEV
_ PRTUBD | NoM | INTERWR €3B20| VHKC 6 V!

was | (N | (o) (™ WM | Leg | Gr | HURO | (Psisj (s |reramval (k-1
1 1000| 42080 18" | oacev | 687 | 645 | o020 | o044 | 952 13.43 872 | 328
2 | 500) 21480] 12° | 03048 | 708 | 645 | 030 | o044 | 083 13.49 672 | 316
. | 20| 10745] 8° | 02027 | B2¢ | 220 032 0.47 961 1548 70¢ | 304
' 125 5377| e | ou2e2 |p0dei] 820 | 035 | 0s0 | o 1797 752 | am
8 125 53.77 5 0.1541 706 - 645 0.30 044 9.83 1350 822 309
10 100 4298 Ly 0.1282 738 6.76 031 0.46 . 1437 888 320
20 50| 2149| 4 |07023) 622 | 615 | 029 | 043 | 9.52 1214 | 656 | 319
0 ! 25 1n.75-:.oszv 2eset! 285 034 0.49 .38 18.86 736 | 274

- El valor sobrepesa el limite permitido
El valor representa una desventaja

:] Reactor seleccionado como el mas 6ptimo
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REACTOR DE LECHO FLUIDIZADO

Nimero de tubos: 28
Voliimen de catalizador: 429.08 kg
Capacidad total: 1M ton/afio
Dimensiones:
longitud: ¢.2m
didmetro total: 34° { 0.90 m Japrox.
didmetroptubo: 4° ced. 48

Condiciones de operacién:
Espacio hueco: 0. 43
T=3080 K (35°C}) irotémico
APtot = 9.52 piig
NRe = 6.56
LHSV=3.19he !

TABLA 11, Caracteristicas del reactor de lecho fiuidizado,

variacién de la caida de presién al ir incrementdndose la velocidad del
fluido, misma quc podemos comparar con la grédfica de la fig.3 (sec. 111.2),
reportada en la literatura. La grdfica obtenida se asemeja a la curva c} que
corresponde a un Jecho fluidizado con “canalizaciones". Este
comportamiento s¢ puede explicar debido a que el Reynolds del reactor cac
en la regién de flujo laminar lo ‘cual puede ocasionar la formacién de
canales. .

La grifica de la fig.10 es comparable con la fig.5 (sec.IL.2) en donde
podemos observar una seccién casi vertical’ que representa la regién antes
de empezar la fluidizacién; el punto de minima fluidizacion que
corresponde a un valor de cspacio hueco de 38% y, posteriormente, un
marcado incremento de la expansién conforme se incrementa el Reynolds.

V.3_ANALISIS DE RESULTADOS PARA A S
HEACTORES

La tabla 12 y las figuras 11 y 12 muestran ¢n forma comparativa y
cuantitativa algunos de los valores importantes de cada reactor.
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Como podemos ver, cf reactor de lecho fijo es més pequeiio. La variacion,
tanto del cspacio requerido como del costo fijo de) reactor por la diferencia
en dimensiones y ndmero de tubos entre un reactor y otro, sc incrementard
significativamente al escalar ¢l reactor a dimensiones industriales.

La caida dc presion, como se mencioné ¢n capitulos anteriores, ¢s mucho
mayor cn ¢l reactor de lecho fluidizado, tal como lo muestran los
resultados. A pesar de cso, podemos ver que cn cl reactor de lecho
fluidizado se togré encontrar una configuracién en donde ¢l valor de fa
caida de presién en ¢l punto de operacién est§ dentro de un rango aceptable
aunque se sobrepasa cn el arranque del reactor para iniciar la fluidizacién.
Esto no e¢s una limitante puesto que un equipo de bombeo convensional
puede superar cste valor para lograr la fluidizacién requerida. Por
supucsto, la caida de presidn para ¢l reactor de lecho fijo es insignificante.

REQCTOR REACTOR
DE LECHO DE LECHO
FIJO PLUIDIZADO
Capacidad total (ton/afio]: - 108 106
Volimen de catalizador (Kg): 429.88 429.80
Niwmero de tubos: 49 28
Dimensiones:
longitud: 3.58m 6.2m
diametro total: . B.65m~ 8.99n
diémetrofiubo : 2 12% 4"
Condiciones de operacion:
Tinicial: 398K 388K
Tmax: 315K Jeax
APtot {psig): 9.14 9.5

TABLA 12. Comparacion entre el reactor de lecho fijo y el reactor de
lecho fluidizado.

El lecho fluidizado ticne la enorme ventaja de presentar un compprtnmienlo
isotérmico. En ¢l lecho fijo es importante tener un control cuidadoso de
éste pardmetro, a’ pesar de que cl incremento de la temperatura es de tan

sélo 7 K.
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V1. CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

Probablemente uno de los aspectos mds importantes para decidir entre un
reac((?r de lecho fijo o uno fluidizado, bajo las condiciones de reaccién
estudiadas en la presente tesis, es el de la temperatura. La reaccién
exotérmica para la obtencién del MTBE llega a dispararse con facilidad,
segln se vié en las simulaciones. El control de la temperatura debe ser
muy estricto, ya que de otra forma, se corre un gran riesgo. Este problema
se evita en el reactor de lecho fluidizado, sobre todo porque el reactor
resultante tiene gran cantidad de tubos de didmetros pequefios. Si en
pruebas experimentales a nivel planta piloto, resultara algiin incremento de
temperatura en los tubos, podria considerarse un sistema de eliminacion de
calor en la pared de los tubos, haciendo pasar un fluido a menor
temperatura, logrando asi un reactor con un comportamiento altamente
isotérmico.

El argumento anterior justifica el gasto fijo adicional que se tendria que
hacer para adquirir un reactor del lecho fluidizado en lugar de uno de lecho
fijo, debido a que es de mayores dimensiones. Asfmismo, este gasto podria
estar recompensado con el de un sistema de control de temperatura
automdtico que se necesitaria hacer para el reactor de lecho fijo.

Adicionalmente, se tienen las demds ventajas que presenta el lecho
fluidizado, como la operacidn del reactor y en forma simultdnea la
regeneracion de la resina en forma continua, con lo que se evitan paros o
disminucién en la eficiencia del reactor por envenenamiento paulatino del
catalizador. La eliminacién de paros también disminuye los costos de
operacién y de mano de obra. Hay que recordar sin. embargo, que estos
puntos no soa tan relevantes puesto que el tiempo de vida del catalizador es

de dos afios.

La caida de presiéa no resulta un punto de objecidn para elegir este tipo de
reactor pues estd dentro de los rangos definidos.
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Por todos estos puntos se pucde conclufr que ¢l reactor de lecho fluidizado

€s una opcién mds atractiva que la del fecho fijo ara la obtencid
e ijo, p obtencion de

Trabajos posteriores al presente, deberdn ocuparsc'dc ltevar a cabo cl
cscalamiento del reactor debido a que ¢l reactor recomendado fue
desarrollado tecricamente a nivel planta piloto. Se recomienda sin
embargo, antes de proscguir, verificar experimentalmente Jas constantes de
reaccién que se reportan cn la referencia i1, pues uno de los datos de "R"
(constante de reaccién del modelo heterogéneo  reducido de Gicquel &
Tork), se dispara-marcadamente ocasionando la alteracién de los valores en
la ccuacion de Arrhenius. El valor de "R" a T=343 K fue descartado
para los calculos realizados en esta tesis,

Tambicén- cs_ conveniente encontrar un método de resolucién para la
ecuagién = (IV:10), pucs esta ecuacion ayudard a obtener valores mds reales
o mds exactos al considerar cl término de dispersién axial .

La-modificacion que sc pudiera dar tanto de los valores reportados en la
ref.{11°como-delos. que - se obtengan.con la ec.(Iv.10), levardn a la
obtencidn de un'redctor con otras dimensiones y otro comportamiento, por
lo que’podria (legarse a una conclusion distinta.

También “s¢ recomienda revisar otro método de obtencién de MTBE
denominado CDTECH (Catalytic Distillation Technologies), patentado por
dos compaifas: Chemical Research & Licensing Co. yLummus Crest, Inc.
El mélodo consiste en llevar a cabo simulitdncamente en el mismo equipo,
la reaccidn para la obtencién del MTBE y la separacién del producto por
destilacién en una torre empacada, La presente tesis no abarca el andlisis
de) método mencionado por la dificultad en la obtencién de informacion
suficiente para el desarrollo del trabajo.
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APENDICE A

NOMENCLATURA

SIMBOLO DEFINICION

a
A
Al

ey,
(Delg -

. leusmdad cf

Area superficial de una partfcula de catalizador
MeOH

MeOH adsorbido

Iso-buteno

MTBE

Concentracidn de MeOH
Concentracion inicial de MeOH
Concentracién de {so-buteno

C idn inicial de Iso-but
Concentracién de MTBE
Concentracion inicial de MTBE

Concentracidn de sitios activos libres

C idn total de sitios ivos en el

MTBE adsorbido
Capacidad calorifica

Pnrdmelro definido ¢n la sec. v, l
Calnr de mccnén

qudg de presitn ...

Dil'usividad efccliva axial

iva mlill

Duimelro pmmedlo de pnnfculn de camlludor

Fluj de alunenlaclﬁn de MeOH.
2 Flujn de alimentacion de lso-huleno
B Flujo d¢ alimentacisn de MTBE

Flujo de alimentacién total al reactor «

Aceleracion de la gravedad

UNIDAD
m2
molécula
molécula
molécula
molécula
gmol/it
gmol/lt
gmol/it
gmol/lt
gmol/it

i : gmpllll

. HgmolK
It/geat h
1Kg

N/m? 6 psig
mi/seg
m¥/seg

m

m
adimensional
Jigmol
adimensional
gmol/h
gmol’h
gmol/h
gmol/h

m/seg?
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Re ¢ NRe
Repyr

Re,

S

t

Constante adimensional
Flujo mdsico superficial
Constante de rapidez de reaccidn

Constante de rupidez de reaccidn inversa

. Consmnte de equlhbno deﬁmd eom

'Lmu,llud del lech expandldu i

_Pan(melm dcﬁmdo en'la sece, lV |

Exponcmc en lu ec.(lll IO)

:Parﬂmelrc) dermdu en fa secc. lV |

ESTA TESIS N8 BEBE

SAIR BE LA BILITECA

kg VN sep?
gmol/m2seg
1t2/gmol geat b
Wgmol geat h

Cte. de rapidez de reaccidn modelo Gickel & Tuork IWgeat h
Ctev de rapidez de reaceisn modelo Gickel & tork Wgcat h
Ciinductividad efectiva axial J(h m? XK/m)
“Conductividad efectiva radial Jith m? (K/m)
- Constante de c‘quilivhri(‘) : adimensional

/*adimensional

- adimensional

“adimensional

m

hret

) m
gmol/geat h
adimensional

gmol de A/grﬁol de B

Peso molmular ) “ glgmol
Gasto o T vk
* Gusto en la alimentacién o Iwh
Rapidez de reaccidn gmol/geat h
Rapidez de idn cuando la la idi i gmol/geat h
" Rapidez de fin cuando I la 6 < gmol/géulh
Ripidézv,dc in cuando la la d i V'Lmollgcalh
Rupidez de reaccisn inicial | mullgcal h
Rupidez de reaccidn global ' igmollgcnl h
IIK,K,F : 1nd|mens|onul
Relacidn rvli-,, adlmen fonal
Constante de los gases en la ecuacidn de Arrhenius . R j . J/molK
Ndm&u de Reynulds o L - . " adimensional
Reynolds a la velocid 'de mtmma idi gdmgp;munl
Rey nulds uly \elmldad lennmal h adimghﬁonnl
» 'Areu transversa del reactor T m?
Tiempo seg
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ESTA TESIS W9 BEBE
SR B LA DIBLISTECA

£, Constante adimensional kg miN seg?
G Flujo mdsico superficial gmolimlseg
k Constante de rapidez de reaccidn 1t2/gmol geat h
k' Constante de rupidez de reaccion inversa . t2/gmol geat h
ks Cte. de rapidez de reaccion mudelo Gickel & Tork IWgeat h
ky Cte. de mpld:z de reaccidn modelo Gickel & tork It/geath
(ke)y, ; Cnnducuvldtld ef:cvyvu uxml J1(th m2 )(K/m)
(keg Cnnducuv ad efcc" a 'dml ; Jith m? }(K/m)
K ) » ndiﬁiéqsinnnl
K adimensional
Kz "'f adlmenslunn]
Ky : ‘rndlmensmnal
1 : ;

L .m
LHSV el
Le SO m
M gmol/geath
n . adimensional
N gmol de A/gmol de B
PM 2 glgmot
Q . ) U wm
Qi Gnslo en la nhmcnu - B (L]
r Rupnd..z de mu:lén' T gmol/geat h
n N zde ién cuando la la adsorcié: L7 gmol/geath
ry ) Rnpldcz de i$n cuando ! lu" id gmol/geath
ry - Rapidez de reaccion cuando trola la d 6 gﬁqucnlh
o Rapidez de reaccién injcial . Ve . gmol/geat h
%, Rupidez de reaccion gluhal‘ ST AT éuiullgéath
R KKy ,j P T R adimensional
Ra " Relacidn LY N N PO e ad\imerj’sional
R, o Cnnstnnle de los g&w' n la euuucldn de Arrhemus ‘ ; i JIquK
Red NRe Nimero & Rcynolds Ea A ‘ udiménsjihnul
R"mf Reynalds a la velocidad de mfmma ﬂmdwncnin i adimensional
Re, Re)nnld:a:llu \eltuudgd lgnpmal o : _ adimensional
s Aréi{ l’runsv?rsu del reactor m?
t Tiempo seg
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Py

Temperatura K
Temperatura inicial K
Pardmetro definido como T/T, adimensional
Temperatura de la pared del reactor K
Flujo superficial en la diseceicn axial miseg 6 mh
Coeficiente g ;lobul de transferencia de calor J/m?hK
Velocxdad n:lauvu o relacidn de velocidades adimensional

* Volumen }Ie una parifcula de catalizador m?
. V«)lumep del reactor It
Velncidad terminal m/seg

. Velocndad de minima fluidizacién m/seg
wlucldad de ﬂuxdlzacldn m/seg
" Masa del cuwlmdur : Kedg
Cunvemdn R : gmo! reaccionado/gmol alimentado
lelﬂncla a ]o lurgo dcl renctur o L m
Pan(metm def nldo comc 2L i adiménéioml
Punimelro dcf mdo ‘en la ec.(lll 7) ‘pdimp;ngﬁonal

: Ndmem de Duhmknler para lmnsl‘enmcm de masa ...+ adimensional
“ Nt erenci de c‘alor - ‘ adimcﬁsionnl
- Fraccmn hudca del reactor ; : ) adimensional
) chclﬁn hueca del reacmr a ln minima fluldlznudn : adimensional
Factor de fnrma del camlmdnr ac!imclris’ionnl
Viscosidad -~ - N seg/m?
Densidad dcl l‘lufdo ’ Kg/m?s glem,
Densidad del selido Kg/m® 6 glemy
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APENDICE B

METODO DE RUNGE-KUTTA PARA LA RESOLUCION DE UN
SISTEMA DE ECUACIONES DIFERENCIALES

Considerando el sistema conformado por las ccuaciones (IV.8) y (IV.9) a
resolver, podemos expresar ¢l método de Runge-Kutta como sigue:

ax . . =
e IIC Xuy T, 202
LRI T R

- X a2

Xi+Kar: ‘.

¢ Xiw Karywn Tuw. Karr oy izois 8200

Kewt = Ko+ L fRur s 2CKer v Kan) + Karl
. .' )

Toer = Tv r‘l-ﬁ‘(k:ur + 2CKarr + Karrs .+ KQ(:]:'

- -
Zier = 2+ AR
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APENDICE C

COMPROBACION DE LA VALIDEZ DE 1.A ECUACION
DE RAPIDEZ DE REACCION

Para tievar a cabo Iy comprobacién de la valides, ‘de k Ee.(Iv.7), que
corresponde a fa ceuacion de velocidad de reaccion para la obtencicn del
MTBE, . continuacion  ge muestran - los  valores  encontrados
experimentalmente reportados  en Iy literatura, para  su  posterior
comparacion con los valores ohtenidos con {a ecuacisn antes mencionada.

.14.1 Valores experimentales
d’:"\'rolocldld de reaccion. Ref {1]

I
>

-
>

Q(A) = 0.38cc/min

N
S

Q(8) = 30 cc/min

ignoleg ho
N .
N

D part. = 042 mm

r ox . 10~2

; 1 - 22.5
’ ' : S WF (g h/qnvl) K

. --JWK-'—J!JK-}K-JJBK" i
S KEIW KT )

A continuacinon se:mues

ectacion TV, 79 para
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Annde: | ros rapiden’ total de ‘rea
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de Rungs--l(ut %

Para: "(L. t.W/F)l

los valores 'obf.

LW DY

N
¢S o+ C.X. D dX
ACWoFY = r e’ B B
KE - Cle + N
2
Ax., - XE - cle + N

dACWAFD

+1

reX J
1

anOarlnrmnn'n dnqul'n, som

k9D ¥ ke D
AR 3 b

MWD =8

> ut.illza el metodo

ra a ’cont.i nuaclcm:
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1] 00039 1504174 o.0084
£ 1,073.8800_ 20 __ol4s4 oo08L
[+] 554.7800 28 01788 00087
Q@ 115, 702.4700 N 0208 0.0053
3502018 00040
T =333 K
/4 X_ 3
M 0.0150 s 0.0887 00128
N 5533800 1001237 0010
i) 00181 18 0.1788 _ o.0008
g 8595811 2 02242 _ 0.0088
P - ) 02652 0.0078
2 _..Jo ol ogor_
35 763385 90088
T =338K
L/ X r
M 00241 3 0.1066__ 00180
N 553.3800 10 olez8 00187
D 0.0257 15 02848 00133
TE 8925460 20 03284 08135
Lo sssazen % _odmey ootor
@ |28 7207400 30 04278 08080
) 0,470} 0.0080_
T = 343 K
L/ X
M 0.0 _ 3 0.1810__ 0027
N 5523800 10 oza15 12
0 _ o083 15___o037e_ 00171
e T smisios 20 04847 00142
& 556.0250 38 obe7__goue
@ || 187232181 T30 oswus ooi02
1__00081
T = 348 K
X r
M 02381 00370
TN 03987 00270
'y 15 05125 09202
E ] 4500220 20 06018 __00187
o s seegesy 25 0871400124
& | 7.8829700 20 0727200100

3 0.7722 00081
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C?ra.ﬁcando los valores anteriores para cada temperatura, obtenemos curvas
similares a las experimentales mostradas en la Fig.Al, con lo cual
demostramos la validez aproximada de la ccuacion IV.7

DN
e s

S

r = 10~2 (gmol,q h?>

Fig. 14.2 Valores calculados con la

\
\\
\ Q (A) = Q.38 co/min
\ LI
- Q(8) = 30 co/min
-~ N
D pavt.= Q42 mm

20
W/F (g hsgee))
F—m K —+— 393 K -9 338 K J

333 K -»€ 328 K
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APENDICE D

PROGRAMAS PARA LA SIMULACION DE LOS REACTORES

Los siguicntes programas fucron desarrollados para facilitar la simulacidn
de‘l(‘)s reactores de Jecho fijo no adiabdtico, no isotérmico y de lecho
fAuidizado, para la obtencion de MTBE. Dichos programas cn DBase,
creun.bascs de datos en las cuales se almacenan los valores del reactor
obtenido para posteriormente poder utilizar dicha informacion para la
claboracién de las grificas correspondientes ¢ interpretar los valores
obtenidos. :

ss22sPROGRAMA RFIJO.PRG

+x6x¥PROGRAMA P/ALMACENAR 1L.OS DATOS NECESARIOS PARA EL DISENO DEL
REACTOR DE LECHO FlJO

*#*DEFINICION DE VARIABLES

*xep = MEOH; B-BUTILENO; C=MTBE

*+QPC1=(Y) INDICA QUE DESEA MODIFICAR COND.DE REAC.
«x«CONV =% DE CONVERSION

«xREL=RELACION 1S0-B/MEOH

SET TALK OFF

SET SAFETY OFF

SET CONSOLE OFF

SET BELL OFF

SET COLOR TO W/B,W+/B,N .

PUBLIC FA,FB,FT,DA,DB,DCAT,QA.QB,QT,CA,CB,CT, YA, YB,PMA,PMB
PURLIC PMPROM ,CPPROM,DPROM,MPROM,DT,DP, TMAXI,CAP
PUBLIC MA.MB,ALFA,US.U, L, BETA,BETAP,EPSILON

PUBLIC RE.K301,K302,K401,K402,RCOI.RCO2

PUBLIC E3,E4,ER,T0,T, TW,M,D,E,N.DXDZ,DTDZ

PURLIC DHNEG, BBI.BB2,EBB, DCAT.MM,DDI,DD2,DDE,TITULO
PUBLIC X.Z,R.R0.GT,GB,BETAL,BETAPL,ALFAL,OPCK,ABIERTO
STORE 0 TO FA,FB.FA,FT,DA,DB,QA,QB,QT.CA.CB,CT

STORE 0 TO YA.YB.PMPROM,CPPROM, DPROM, MPROM,CONV
STORE0TO DT

STORE * * TO OPCI,OPCK

STORE .9 TO CONV

DEFINE WINDOW VENTI FROM 7,21 TO 17,58

DEFINE WINDOW VENT2 FROM 5,21 TO 20,58 .

++PESOS MOLECULARES
PMA=32.04

PMB=56.1

pPMC=88
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+*DENSIDADES (g/em*3)
DA=0.792

DRB=0.0025
DCAT=0.770

**VISCOSIDADES (N scg/m*2)
MA=0.39E-3
MB=900E-7

“*CAPACIDADES CAI OR”'ICAS(J/LmuI K}
CPA=48.16
CPB=95.89

+*ENERGIA Dr ACTIV/\CIOV (K.llgmul)
EA=76.7 -

‘*CALOR Dl' RF.AC(‘!ON (K¥/gmal) '
DH\JLG 37

*HE*CONDICIONES DE REACCION #%++
STORE I TO P

STORE 328 TOT0

STORE 328 TOTW

STORE 0.0 TO DP

STORE 100 'TO CAP

STORE 4 TO REL

CLEAR

DO PANTT

@2,20 SAY "CONDICIONES DE REACCIOV'
ACTIVATE WINDOW VENTI

SET COLOR TO W-+/N,W+/NN

@0,! SAY 'INTRODUZCA LAS CONDICIONES DESEADAS'

@2.1 SAY 'Tinicial......... * GET TO PICTURE ‘###4. #'
@2, COL() SAY " (K)'
@3,1 SAY 'T pared..co.eoinis ' GET TW PICTURE *#4#.4" .

@3,COL() SAY ' (K)'

@4,1 SAY 'Diam. Particuls...' GET DP PICTURE ‘#4484
@4,COLL) SAY * (mm)’ E

@S,1 SAY 'Cupacidad de’

@96,) SAY ' Produccion MTBE...” GET CAP PICTURE 'mr LN ##Il'
@6,COL() SAY "(TON/Ano)'

@7,1 SAY ‘Conversion....... GET CONV. PIC'I'URE IM‘#‘
@7,COL() SAY ' %'

@8,1 SAY 'Rel.Peso McOH/i-Be' GET REL PICFURC ‘#M L
@8,COL() SAY “1*

READ SAVE

**DIAMETRO DE PARTICULA (m)
DP=DP*I0E-4

**ELUJOS (gmol/h)

FC== CAP*1000000/(PMC*365+24)
Fli=FC/(CONV/100)
FA=B*REL
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YB—I YA

**CAPACIDADES (Ivh)
QA =FA*PMA/(DA*10°3)
QB=FB*PMB/(DB*10°3)
QT=QA +QB

**CONCENTRACIONES (gmaol/lty
CA=FAIQA

CB=FB/QR

Cr=CA+CB

**PROMEDIOS

PMPROM = PMA*YA + PMB*YH
CPPROM = CPA*YA +CPR*Y B
MPROM=MA*YA + MB*YR
DPROM =DA*YA + DB*YB

ACTIVATE WINDOW VENT2 .

@1 SAY "4 FLUJO DE ALIMENTACION (gmol/h)
@2,1 SAY 'FA =*

@2,COL() SAY FA PICTURE "#&#.#44.4'

@3.1 SAY'Fi§ =

@3.COL() SAY FB PICTURE '#4#.61#.4°

@4,1 SAY "#xxsxikGASTO INICIAL ([U/h)ssssnkat
@S, SAY 'QA = .
@5,COL() SAY QA PICTURE *##4. 4444

@o,1 SAY'QB = *

@6,COLY) SAY QB PICTURE ‘### . #84.8°

@7,1 SAY ‘QTOT =*

@1,COL() SAY QT PICTURE '## #i4. %

@8,1 SAY “"‘(‘OF\C‘E‘J TRACIONES INIC.) (g.mnllll)*“"
@9,1 SAY 'CA =

@93.COLO SAY (‘.‘\ PICTURE *###. M

@10,1 SAY 'CB =

@10,COL() SAY CB PICTURE "##4.44"

@111 SAY "+ ERACCIONES MOL, INICIALES*#*#**
@12,1 SAY 'YA =

@12,COLQ) SAY YA PICTURE '##4.#40%°

@13,1 SAY'YB ="'

@13,COLY SAY YB PICTURE "#4. 458K

WAIT

DEACTIVATE WINDOW VENT2

DEACTIVATE WINDQW VENTI

DO UNIDIM
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223 PROGRAMA UNIDIM.IRG

x4+ DISENO DEL REACTOR DE L.FIIO POR MEDIO DEL MODELO UNIDIMENSIONAL
+++DEFINICION DE VARIABLES

SET CONSOLE ON

STOREOTO

G,GT,GB,RE,U,EPSILON,ALFA,BETA BETAP,US, DT, £3,E4,ER,E,DXDZ,DTDZ,R88
STORE 0°TO K301,K302,K401,K402,RCOIL,RCO2,MM,DD1,DD2, DDE,N.M D,B81,BB2,EBR
STORE QO TO COL,RO

STORE I TO L,X.DCAT

T=T0

STORE 2.49 TO K301

STORE 13 TO K302

STORE 5.23 'TO K401

STORE 28 TO K402

STORE 3.905 TO RCO0I

STORE -4 TO RC02

$TORE -10635.2 TO E3

STORE -2579% TO E4

STORE 48063.3 TO ER

CLEAR

DO PANTT

@2,20 SAY "MODELO U\IIDIMENSIOP\AL'
TEXT

M()DELO UVIDI\!FVSIOI\AL )

ENDTEXT ~ >
@!4.5 T0.20,70 - g
SET CONSOLEOFE -* [

@23.10 SAY 'Opmn-l tmlqun:r tedu p.u-.l umnnunr
WA[T :
@23.0 CLEAR TO 23, 79
@156CIFARTOI‘)(19 . i
@16.7 SAY 'Diametro del Rcador(m) GET DT PICTURE HH Wﬂ#
READ :
@17.7 SAY ' Espacio Huico _ 3 GI'T LPSILON PICTURE '#. Il#
READ

**m\s TO (gmol/m 2scp)**

rr/(Pl()"((DTIZ)‘Zl"](:OO)
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Gi3= FBIPIO*((DT72)*2)*3600)
Us= QB/(3600+1000*PI()*(DT/2)*2)
G=GR

¥ Reynolds
RE=(DP+GT*PMPROM/1000)/MPROM

@ 18,7 SAY 'Reynolds = *

@ 18,COL() SAY LTRIM(STR(RE.0,4)) s

R@}::\QIJ SAY 'Cocficiente globul de transferencia de Culor GET U PICTURE *#44 4"
@ 20,7 SAY *Velocidad superficials *

@ 20,c0l() say US PICTURE *##44. 8484

@23,10 SAY "Oprima cualquicr tecla para continuar.,.

WAT

@23,0 CLEAR TO 23,79

@15,6 CLEAR TO 19,69

@15,28 SAY 'CONSTANTES DE REACCION®
@17,22 SAY 'k3=" GET K30t PICTURE *#4.44'
@17.COLO SAY *x10™ GET K302 PICTURE ‘##'
@17,COL() SAY '¢'(" GET 3 PICTURE "#4#44848.4'
@17,COL() SAY /Ty

@18,22 SAY 'k4=" GET K401 PICTURE *##.4%"
@18,COL SAY *x10” GET K402 PICTURE “##'
@18,COL(Y SAY ‘¢*(" GET Ed PICTURE “##uini g
@18,COLY SAY /Ty

@19,22 SAY 'Re=" GET RCO! PICTURE '## .44
@19,COL() SAY 'xI10° GET RCO2 PICTURE *##
@19.COLO SAY '¢'(" GET ER PICTURE '##448.4'
@19,COoL) SAY /Ty

READ SAVE

“*OBTENCION DE LA ECUACION DE _(BETA)

@15.6 CLEAR TO 19,69

@15,30 SAY 'ECUACION DE *_~

BETA =(L/AGR*EPSILON*3600))*((K301 *(10" KJOZ)‘EYP(E3”0))‘CB‘IOOO‘IOOO*DCAT)
@ITI125AY " L L
@IB.I2SAY " = - k3*CBo= - ('

@18.COL() SAY K301 PICTURE "##4.4%'

@18,COL() SAY 'x10™

@18.COL() SAY K302 PICTURE *##'

@18.COLQ SAY ‘e'(’

@18.C0L() SAY E3 PICTURE 4844614

@I8,C0L() SAY *ITu) * CBoy -

@19.1285AY "' G o' ,
@23,12 SAY 'Oprima cualquier tecla para continuar...' .
WAIT

@23,10 CLEAR TO 23,60

**QOBTENCION DE LA ECUACION DER
@15.6 CLEAR TO 19,69
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@I15.14 SAY 'ECUACION DE “R™
@I7.TSAY " g X2(0EN £ (DIMPX 4 N
@18.7 SAY "R=--=
@19.7 SAY " ro ((N/M) +((E-1)/M)X)*k3*Cho'
@16,40 SAY ‘M="

MM =K301*CB

M=MM*(10°K302)*EXP(E3/T)

RO=M

@16,COL() SAY MM PICTURE *##4.48
@16,COL() SAY 'x10™

@16,COL() SAY K302 PICTURE "##

@16,COL() SAY 'e(

@16,COL() SAY E3 PICTURE ‘444844
@16,COLY) SAY 1Ty

@17.40 SAY 'N=

N=CA/CB

@17,COL() SAY N PICTURE *#4#.4%"

@18,40 SAY 'D="

DD = K401*RCOI

DN2= K402+ RCO2

DDE- 4+ ER

D=DDI*10°DH2Y* EXPDDEM)

@18,COL() SAY DDI PICTURE '#4.4%'
@18.COL() SAY ‘x10™ .
@18,COL() SAY DD2 PICTURE ‘##'

@18.COLO SAY *¢'(

@I8,COL() SAY DDE PICTURE BB, /f'
@I8.COL() SAY '/T)

@940 SAY '‘E="

**R:H*u

E~RCOI*(10°RCO2y*EXP(ER/T)

@19.COL() SAY RCOI PICTURE “##.8%
@19.COL() SAY *x10"

@19.COL() SAY RCO2 PICTURE '#

@19,COL() SAY 'e(

@19.COL() SAY ER PICTURE 'lmﬂﬂf A
@19,C0L) SAY Ty

R=(X 2-(1 + N+ (D/M)* X + NI(N/M)+((E-1)/M)*X)*R0)
@23,10 SAY *Oprima cualquier tecla par continuar...*
WAIT

@?23,10 CLEAR TO 23,60

+*ECUACION _x/_o*
@!5.6 CLEAR TO'19,69
@15.25 SAY lCUAClOV DE _x/_2*)

@17.78AY °_ b ’(II‘H(D/M))XIV‘
@18.75AY '-- R ]
@19,7SAY *_z* ((N/M) +((E- I)IM)‘()“X\J‘(‘B!)
@17.37 SAY 'L!

@18.37 SAY ('

@18,C0L() SAY K301 PICTURE '#4.0¥
@18.00L(} SAY 'x107

@) 8.COL() SAY K302 PICTURE "##
@18,C0L) SAY ‘e’
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@18,COLY) SAY B3 PICTURE ‘#ss 4
@I8.COLY SAY 'FToyCBuy i

@19.37 SAY 'G*

\qsi‘&l Il 2 SAY "Oprimma cualquier tecky pan continuar,..'
@23.10 CLEAR TO 23,60

@6.5 SAY ' x X2-(1+ N+ (D/M)X +N’

@S SAY '~ = R_ = CIXN

@8.5 SAY ' 2% (INIM)+((E-1 Y MIX)*K 3*

G640 SAY 1+ YMIN*K3*CBu
@7,40 SAY ' (*

@17.COL() SAY K301 PICTURE IR S

@7,COL( SAY *x10*°

@7,COL() SAY K302 PICTURE *##

@7.COL( SAY *e(¢

@1.COLO SAY E3 PICTURE *#u#sps 1

@7,COL{) SAY "1Ta)*CBo)’

@8.40 SAY ‘G*

@23.12 SAY *Oprima cualquicr tecli para continuar...'
WAIT ' i
@23,10 CLEAR TO 23,60

e m———y

**CALCULO DE ALFA
ALFA= (t‘UNI84‘L)/(Gli‘DT*CPB'fPSILON*JﬁOO)

*+*OBTENCION DE LA ECUACION DE _*(BETAP)
@15,6 CLEAR TO 19,69
@15,30 SAY '"ECUACION DE * _°** .
@17,16 SAY ' | (-DHY Co
@18,16 SAY ' K3*CBo ~omm=" e -
@INI6SAY " G CpTo’
BBI = (L*K301+(10° K302)*Cll*IOOO*IOOD"DHF\EG*IOOO)I(GB’-[;pleoNq(,m.CpB.To)
BBI=INT@BBI) -
BBB=100
DO WHILLE BRB< BBI .OR. BBB=HBI
COL=COL 1
3BB=BBB*10
ENDDO
BBI=RBBI/(10°COL)
B32=COL
EBB={3
BETAP=(BRI*(10"(BB2)*(EXP(EBB/TM)
@18,34 SAY BRI PICTURE '#h.48"
@18,COL( SAY 'xI0”
@18,COL() SAY BE2 PICTURE ‘##'
@I18,COL() SAY "*e(’
@18, COL() SAY EBB PICTURE #####4.4'
@18,COL() SAY '/Tu)’
@23.12 SAY 'Oprima cualquicr tecls pant continuar.,
WAIT
@?23.10 CLEAR TO 23,60

“KECUACION T/ z*
@!4.5 CLEAR TO 20,70
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@143 TO 20,75

@15.25 SAY ' l(‘LACl()V DE T/_z+
@17,5SAY * X-2-t |N!(D/M))Y:N'
@lHibAY'n-- .

@I19.5 SAY *_Zx ((NIM) +(( 1IM)X)*k3+CBo!
@!18,34 SAY BRI PICTURE '### 44
@18,COLO SAY 'x10

@18,COL() SAY LTRIM(STR(BB2))

@I8,COL() SAY ‘e’

@I8.COL() SAY EBR PICTURE 'S#4#4N 4
@I18,COLY) SAY ‘1o~

@18,COLO SAY ALFA PICTURE ‘#8444
@I18.COL() SAY *(T+Tw+)

@23.12 SAY *Oprimu cualquier tecly pant continuar, .
WAIT

@23,10 CLEAR TO 23,60

@100 CLF./\R TO 11,79

@105 SAY ' _ X2 O\H(DIM))\HN'
@115 SAY * e
@I2,5 SAY 75 ((NI1M)+(( .~|)/.\I).\)‘R3‘Clin‘
@!11.,34 SAY BHI PICTURE '###. 44"
@11,COL() SAY 'xi0™

@!1,COLO SAY LTRIM(STR(BH2))
@11.C0LY) SAY *e'¢’

@11,.COL() SAY EBB PICTURE '####48.4'
@11,COL) SAY */Tu)-

@11.COLO) SAY ALFA PICTURE ‘##in.#
@11,COLY SAY '(T*-Tw*)'

@23,12 SAY 'Oprima cualquier teela parn contintar,.
WAIT

@?23.10 CLEAR TO 23,60

@14.3 CLEAR TO 20,75

DO RUNGE-K

#+353PROGRAMA RUNGE-K

+xix+RESOLUCION DE UN SISTEMA DE FCU/\CIONES DIFEREP\CIALES POR EL METODO
DE RUNGE-KUTTA

+*+DEFINICION DE VARIABLES

**+TAS=T CON ASTERISCO

+*+TMAXI=TEMPERATURA MAXIMA

SET STATUS OFF

SET SAFETY OFF

SET CONSOLE OFF

SET TALK OFF

SET COLOR TO W/B,W+/BG,N

CLEAR

DEFINE WINDOW VENT3 FROM 3,5 TO 8,75

STORE 0 TO I,DZ,AA.DZA.RR, I'MAXI

STORE | TO'TWA

STORE "N' TO ABIERTO

’({:‘2\:{ Si\Y 'RESOLUCION DE LCUACIOM"S DIFERENCIALES POR FL METODO DE RUNGE-

KUTTA"®
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@6.,3 SAY ‘'DZ=" GET DZ PICTURE '#.4884"
READ
@7.3 SAY 'Lim)=" GET L PICTURE '##.4#'
READ
AA=LIDZ
DECLARE ZZJAA|
DECLARE TTJAA)
DECLARE XX[AA|
STORE 0°TO XX[ULZZH VPN -
@4,3 SAY ‘Xll|~' GET ‘(Xlll PICTURC ‘A, ###Ii'
READ ~
@5.3 SAY "Z{tj=" GET 2244} PICTURE Ilh‘ M’
READ
-STORE XX{t{ 10 X
STORE T0 TO T 1T, TMANI]
STORE ZZj11 0 Z
TA="1TY0
ZA=ZZ )L
DZA=DZIL

BETAL=BETA*.

BETAPI LETAPHL

ALFAL=ALFA*L
@340 SAY ' _ ="
@4,COL() SAY BFTAL
@SAVSBAY " =
@5,.COLO SAY BETAPL
@640 SAY " _="
@6.COL() SAY ALFAL
@7.40

=i

DO WHILE I<AA
TAS=ITHITO
Do NXLZ
DO DTDZ
STORE R TO RR
K11=DZA*DXDZ
K21 = DZA*DTDZ

=XX{H K112
TAS=TTHITO+K21/2
T=TAS*T0
DO DXDZ
DO DTDZ
K12=DZA*DXDZ
K22=DZA*DTDZ
X=XXi 1 K122
TAS=TTHT0+ K222
T=TAS*TO
DO DXDZ
DO DTDZ
K13=DZA*DXDZ

FAS =TT TO - K23
CTAS*TO

Apéndice D

95



DO DXDZ

DO LTDZ
Ki4=DZA*DXDZ
K24=DZA*DTDZ
I=1+1

XXN=XX[11+(1/6)(KI +24K 12+ K13) + K 14)

TA=TA +(1/6)*(K21 + 2#(K22+K23)+K24)
ZA=ZA+D7A

TTH|=TA*T0

IIIII=ZA*L

IF l'l'lll> TTH-1)
TMAXT="TTi}
ENDIF
@REN,S SAY 'X|'
@REN,COL() SAY LTRIM(STR(1))
@REN,COL() SAY *[='
@REN,COL() SAY XX|I] PICTURE ‘#.848%"

@REN,40 SAY T|"

@REN,COL() SAY LTRIM(STR(D)
@REN,COL() SAY *|=
@REN,COL() SAY TT]I]

@REN,60 SAY 7|
@REN,COL() SAY I TRI\I(STR(I))
@REN,COL() SAY '|=

@REN,COL() SAY ZZ|l] PICTURE '#4.#844"

@REN,20 SAY ‘R|' )
@REN,COL() SAY LTRIM(STR(1))
@REN,COL() SAY '|=*

@REN.COL() SAY RR PICTURE ‘##. T
DO TLX

REN=REN+I
IF REN=2
WAIT
@10,0 CLEAR TO 23,79
REN=10
ENDIF

ENDDO
@23,10SAY"’ DESEA CALCULAR LA CAIDA DE PRESION EN EL RCACI'OR" GET OPCK

PICTURE ‘L

READ

IF OPCK=

- DO DP
ENDIF
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#3332 PROGRAMA DP.PRG

*#4xsPROGRAMA PARA CALCULAR LA CAIDA DE PRESION EN EL REACTOR DE L. FUO
EHREP=NUM REYNOLDS MODIFICADO (NRe')

#*+DELTAP=CAIDA DE PRESION [KGF/M2|

“F*DELTAPP = CAIDA DE PRESION (PSI]

*#+F\M =FACTOR DE FRICCION (FIG 5-67 PERRY)

+*4l[= AREA ESFERICA/SUPERFICIE REAL DE LA PARTICULA f(NR¢'),
*H*NRE=EXPONENCIAL {(NRe')

*+OPCL=0PCION P/VOLVER A CORRER ESTE PROGRAMA
**+NT=NUMERO DE TUBOS DEL REACTOR :

*#4PROD =TONELADAS DE PRODUCTO POR A-O POR REACTOR
***CAP=TONELADAS DE PRODUCTO EN CADA TUBO DEL REACTOR ITONA 0} .
“EDPM==CAIDA DE PRESION POR METRO |PSIG/M|

wHWCATT=MASA DE CATALIZADOR POR TURO |KG]

*HAWCATR =MASA DE CATALIZADOR POR REACTOR |KG|

++VOL= VOLUMEN DEL REACTOR |LT)

AR LHS=LHSV {Hr-1]

STORE 0°TO DELTAP,FM,NDP,DELTAP, DM

STORE 0°TO NT.PROD.WCA'TT,WCATR,VOL,LHS

STORE 0.89 TO FI

STORE * * TO OPCL.

@21 CLEAR TO 24,75

@2.12 SAY 'CALCULO DE LA CAIDA DE PRESION (CORRCLACION DF LL'VA)‘

@S5, 10 SAY 'Re'= *

@5,CO1() SAY RE PICTURE #4444 .44
@T.10 SAY ‘L=" GET L PICTURE “##.4%"
READ

@10,10 SAY ' 2tm G2 1.{1-)'(3- n)'

@H IO SAY 'DP = cmmemsmmeennoneaneas!

@12,10SAY"  Dpge__‘(3-n)_3

@10,40 SAY 'fm= f(NRe') =* GE‘I M PICTURE '##, #M‘ /I/i/ﬂl' :
@!11.,40 SAY ' _ =area est/supert real partic=" GET Fl PICTURE "##.#4'
@12,40 SAY ‘n={(NRe’) = " GET NDP PICTURE '#.4%".

READ SAVE

DELTAP=2*EM*((GT*PMPROM/1000) 2)*1.*(1 -EPSILON)*(3-
NDPY(DPF.81*DPROM*1000+F1 {(3-NDP)*EPSILON"3)
@106,10 SAY 'DELTAP='

@16, COL() SAY DELTAP PICTURE ‘#E4 KE#HERY
@16,COL() SAY *[kpf/m2|’
DELTAPP=DELTAP*14.7/({100°2)*1.0333)

@!18,10 SAY 'DELTAP="

@18,COL() SAY DELTAPP PICTURE #4480k
@18,COL() SAY *|psig)’

@18.40 SAY 'DELTAP/M ="

DPM = DELTAPPIL

@18.COL() SAY DPM PICTURL '#44. #Iﬂﬂf'

@18,COLY) SAY 'Ipsigl

@23.5 SAY 'DESEA CALCULAR OTRO VALOR DP CON UNA LONGITUD DIFERENTE?' GET
OPCL PICTURE 'L
READ
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IF OPCL="Y"
DO DP
ENDIF

USE REACTFUY

APPEND BLANK

REPLACE REACT WITH TITULO
REPLACE DINT WITH DT
REPLACE LONG WITH L
REPLACE PRODTUB WITH CAP

NT= 100/CAP

REPLACE NUMTUB WITH NT
REPLACE TINIC WITH TO
REPLACE TMAN WITH TMAXI
REPLACE NRE WITH RE

REPLACE DPMETRO WITH DPM
REPLACE DITOT WITH DELTAPP

WCATT=PIOMITI2) 2 L*DCAT*1000
WCATR = WCATT*NT

REPLACE WCATTUB WITH WCATT
REPLACE WCATTOT WITH WCATR

VOL=PO*(DT/2)"2+1000%1.
LHS=QT/VOL

REPLACL LHSV WITH LHS
RETURN

1182 PROGRAMA DXDZ.PRG
#reeCALCULO DE LA ECUACION x/_2.
+rDEFINICION DE VARIABLES
“xeN=CAICH

#xsMM =K301+CR

+*DDI =KI01*RCOI

w2 = K401 § RCOL

e DDE= B4 1 ER

SET CONSOLE ON

STORE 0°TO DXDZ,R

1= RCOI*(10°RCO2*EXP(ER/T)

M= MM*(10°K302) *EXP(EI/T)
D=DDI*(10° DD EXPDDET)

R:=:(X2-(1 « N +(DIMN*X + V)/(((h/\l)*((l' l)/\l)"‘()*RO)

DXDZ=BETAL'R -
RETURN
2222 PROGRAMA DTDZ.PRG

ek QETENCION DEL VALOR DE LA LCU/\CIO\J I)TD7

*+DEFINICION DE VARIABLFS

SET CONSOLE ON :

TWA=I PR
DTDZ = BETAPL*R-(ALFALXTAS-TWA))
RETURN
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22 PROGRAMA RFLUID.PRG

v PROGRAMA P/ALMACENAR 1.08 DATOS NECESARIOS PARA EL DISERO DEL
REACTOR DE LECHO FLEIDIZADO

*DEFINICION DE VARIABLES

A= MEOH; B=i-BUTILENO
**4OPCI = (Y) INDICA QU
*A++CONV =% DIE CONVERSION

+++REL=RELACION 1SO-B/MEOHN

CLOSE AL

CLEAR ALL

SET TALK OFF

SET SAFETY OFF

SET CONSOLE OFF

SET COLOR 'TO W/R,W ~/R.N

PUBLIC FA,FB.FT.DA,DB,QA,QB.QT.CACB,CT, YA, YB

PUBLIC PMPROM.CPPROM . DPROM. MPROM,DT.DP

PUBLIC MAMBALFAUS, U LLBETA BETAP,EPSILON

PUBLIC RE,K301,K302, K401, K402,RCO1,RCO2

PUBLIC B3,E4.ER,T0, T, TW.M,DEN,DXDZ.DTDZ

PUBLIC DHNEG,8B,B82,EBH,DCAT.MM,DDI1,DD2.DDE
PURBLIC X,Z.R.ROGT,GB.BETAL.BETAPLALFAL, OPCK
PUBLIC Vmt, REmf, Emf, Vt, REL VERES Le.RU,QQ, DPFI.

STORE 0°TO FAFB.FAFT.DA.DB,QA,QB.QT,CACB.CT

STORE 070 YA, YR.PMPROM,CPPROM,DPROM,MPROM,CONV
STORE 01O DTWCAT

STORE * * TO OPCILOPCK,OPC2

9TO CONV

NE WINDOW VENTI FROM 7,20 TO 17,58

DEFINE WINDOW VENT2 FROM §.21 T0O 20,58

=MTBE
iSEA MODIFICAR COND.DE REAC.

+*+PESOS MOLECULARES
PMA=32.04

PMB = 506.1

PMC =88

*DENSIDADES (g/em*3)
DA=0.792

DB=0.0025
DCAT=0.770

#*VISCOSIDADES (N seg/m'2)
MA =0.39E-3 .
MU=900E-7

«“*CAPACIDADES CALORIFICAS(/gmol K)

CPA=48.16
CPB=95.89
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**ENERGIA DE ACTIVACION (KJ/gmul)
EA=76.7

FCALOR DE REACCION (KM gmol)
DHNEG=37

+¥ersCONDICIONES DE REACCION#»+++

STORE 1 TO P

STORE 328 TO TO

STORE 32810 TW

STORE 0.0 TO DP

STORE 100 TO CAP

STORE 4 TO REL

CLEAR

DO PANTT

@2.20 SAY "CONDICIONES DE REACCION® |

ACTIVATE WINDOW VENT!

SET COLOR TO W +/N,W+/N,N :

@0 1 SAY 'INTRODUZCA LAS CONDICIONES DESEADAS'
2,0 SAY T eieviineren, ' GET TO PICTURE '###.4" . .~

@Z.C()l.()SAY' Ky - N

@3,1 SAY 'Dism. Part_culs...' GET DP PICTURE "4.444"

@3,CO10) SAY " (mm)’ v

@3.! SAY ' Capacidad de’

@S.! SAY ' Prduccion MTBE, .' GET CAP PICTURE "'m Hih

@S.COLE SAY (TON/A L-o)

@6,1 SAY ‘Peso catatizador.,” GET WC‘f\T PICTURE ##M Iﬂ/#' L

@6.COLY SAY "(Kp)

@7.1 SAY 'Conversion....... ' GET CO‘IV PICTURE 'IIWI'
@1.COL() SAY *%*

@8,1 SAY 'Rel.Peso MeOH/-Bu' GET REl PICTURE 'M# P
@8.COL) SAY /1!

READ SAVE

“*DIAMETRO DE PARTICULA (m)
DP=DP*0E-4

#*+FLUJOS (gmol/h)
FC=CAP*1000000/(PMC*365%24)
FR=FC/CONV/00)
FA=1B*REL

Fr=FA+FR

YA=FAIFT

YB=1-YA

. **CAPACIDADES (ith)
QA =FA*PMA/(DA*10°3)
QB=FB*PMB/(DB*10°3)
QT=QA +0Q8

+*CONCENTRACIONES (gmol/lt)
CA=FAIQA

B ~FBR/IQB

CIr=CA+CB
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+*PROMEDIOS

PMPROM - PMA*YA + PMB*YH
CPPROM =CPA*YA + CPB*YRB
MPROM=MA*YA ~MB*YB
DPROM = DA*YA + DB*YB

ACTIVATE WINDOW VENT2

@!,1 SAY " #+ELUIO DE ALIMENTACION (gmolihyes:
@21 SAY 'FA =

@2.COL0 SAY FA PICTURE “##4, 8044

@3.1 SAY ‘Fi§ = *

@3.COL() SAY FB PICTURE *#84, 44%.4'

@41 SAY HesERRGASTO INICIAL (IUhyoxsktsnt
@5.1 SAY 'QA = *

@S.COLO SAY QA PICTURIE *4ai pi. 4°

@6, SAY QB = *

@6,COLO SAY QB PICTURE *#44, 4884

@71 SAY 'QTOT = * i

@1.COLO SAY QT PICTURE “#84 844t 4°

@8,1 SAY "*+*CONCENTRACIONES INIC.(gmalfity+-
@91 SAY 'CA = *

@9.COL{) SAY CA PICTURE “#s#.00°

@101 SAY “CB = *

@10,COL() SAY CB PICTURE ‘w4 44"

@!1,L SAY " #H4FRACCIONES MOL. NICI:\LFS"""*' :
@121 SAY YA -

@I2,COLY SAY YA PICTURE "##.4084" .

@131 SAY"YB =

@13,C0LY SAY YB PICTURE #4808

WAIT

DEACTIVATE WINDOW VENT2

DEACHVATE WINDOW VENTI

DO FLUID

3ELUID.PRG

+xk PROGRAMA PIORTENER th Vi, Long.de lechn exp. y espacio hlh.ul
*rDEFINICION DE VARIABLES

«x+yml= VELOCIDAD DE MINIMA FLUIDIZACION
wxtiml= ESPACIO HUECO A LA MINIMA FLUID.

#kVi= VELOCIDAD TERMINAL

**RI=REYNOLDS A LA VEL.IERM. .
“RQPCYE=0PCION DE CALCULQ DE LA VEL.TERM.
R+ OPC2=OPCION PARA ELEGIR LA EC.CORRECTA P/Vt
ELOCIDAD DE FLUIDIZACION

weel = RELACION DE VELOCIDADES

STORE 0 TO Vmt, REmIA,REmtB.REMIC, REmE, Emf
STORE 0°TO VL,RE

STORE " * TO OPCVt

STORE 'N* TO OPC2

@ 5,510 11,74
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@ 5,18 SAY ¥4 VEL QCIDAD DE MINIMA FLUIDIZACION*+s#an:

@ 8,10 SAY "_m{ = * GET Emf PICTURE #4484

READ

REMIA =(1.75)(Emf)'3

REmIB = 150*(1-EmD/(Emf*REm{A )

REmIC=-((DP+100)'3)* DPROM X DCAT-DPROM)*980)/((MPROM*10) 2)*REmIA)
@ 1,9 SAY 'REmi2 1

@ 7,COL() SAY REmIB PICTURE 'Sk 445
@ 7,COL() SAY "REmf ~ *

@ 7,COL{) SAY REmIC PICTURE ‘S 04" -
@7.COLOSAY * =1 :
@9 I0SAY " REml = GET Riimf PICTURE ", #m
READ ®
Vil = REm“MPROM*10/(DP*1004DPROM)

@ 10.10 SAY 'Vif =

@ 10,COLY SAY Vmf PICTURE "#4. L

@ 10,COL() SAY ‘cm/sey’

@ 12,5T0 20,74
@ 12,23 SAY "HeersyELOCIDAD FFRMIP\AL““*“"
DO WHILE OPC2='N"
@ 14.7SAY 'A) RE1 € 0.4°
@ 14,25 SAY 'B) 0.4 < REt < 500
@ 14,50 SAY 'C) SO0 < REN < 200,000
SET COLOR TO W/B.W+/BG.0
@ 15,30 SAY 'Eliju su opei_n (A-C)' GET OPCVt PICTURE 'A'
READ
DO CASE
CASE OPCVt="A"
Vi=(980*(DCA’ l'-DPRO\i)"(DP‘IOO)‘Z)/(IS‘MPROM"IO)
CASE OPCVL="B' :
Vi ((4*((DCAT- DPRO\1)“2)‘(980“‘)/(2.5“DPROM‘MPROW‘IO)) (IIJ))‘DP‘IOO
CASE QPCVI='C’
Vi=SQRT(3. I‘980‘(DCAT-l)PROM)"DP‘IOO/DPRO\i)
ENDCASE
STORE * * TO OPCVt
@ 17,10 SAY 'Vt ="
@ 17,COL() SAY Vt PICTURE '#gén.en'
RE(:Dl’*lOO‘l)PROM*VI/(MI’ROM"'IO)
@ 18,10 SAY 'REt =
@ 18,COL() SAY RF( PICTURE '##ih.##'
@ 19,10 SAY "Eligi_ correctamente la opei_n .mlcnnr‘l GET OPCZ PICTURE l.'
READ K PRI .
ENDDO

DO LEFLUID

*+3#33PROGRAMA LEFLUID.PRG - s :
wrerrCALCULO DE LA LONGITUD FXPA‘IDIDA DEL REACTOR )
#»DEFINICION DE VARIABLES

exal o= LECHO EXPANDIDO

«s+RELL = RU=RELACION DE VLLO(‘IDADLS ‘u
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*4REN =NUMERO DE RENGLON

%+ REf=REYNOLDS DE FLUIDIZACION

*4QQ=CONTADOR

*QQQ=NUMERO DE VECES QUE REALIZARA EL CALCULO

A HSV =HR"|

*4DU=INCREMENTO EN LA VEL.RELATIVA U

++RELUD= VALOR DE RELU QUE DESEA CORRER CON UNIDIMFL
CLEAR

DO PANTT

STORE 010 DF,1,QQ,REN.RU,GT,FT,RELUA,REL! us, RELUU,QQQ,DU, RELUI Lel . RELUD
@410 SAY 'Dilimetro del reactor (m): * GET DT PICTURE 'IIII /ﬂi##' ol
READ

@5,10 SAY 'Gradiente de velocidad relativa: ' GET by l'lC’l”URE{'#.#W#‘
READ e

ek [NICHO DE LA EXPANSIQN b kaew

L= 2T+ WCAT/DCAT*10004(DT2))

It = (1-Emf)

*rexCALCULO DE RELU[I#+e+
RELUU=SQRT((1.8547°2)-4*(1.0526-1. 3368*“’CA I‘I(LLI‘DCA I"'IDOO’DT‘Z)))
RELUA =(1.8547 1 RELUUY2
RELURB=(1.8547-RELUUY2
1F RELUA> =0 .AND. RELUA< =1

RELUI=RELUA
ELSE

RELUI =RELUB
ENDIF

QQQs= 1 +(.02/DU)

QQQ=INTQQQ)

DECLARE RELU(QQQ]|

DECLARE L¢jQQQ)

DECLARE EP[QQQI

DECLARE VIiQQQI|

DECLARE DPFLIQQQ]

DECLARE REFIQQQ!

DECLARE GGTIQQQ)

DECLARE FFTIQQQI

DECLARIE LHSVIQQQ]

EPYi|=Emf

Vit = Vit

REf|=REmI

Lejt)=Lel

LHSY[1=QT/PIO*((D F/2)‘2)‘Ln|ll‘|000)

RELUS = RELUI

wensiEMAXITMA EXPANSION#*+xex
RELUIQQQI=1
EPIQQQ|=1

VIQQQI=VI
161000 = 1. 27¥WCAT/DCAT*1000*((FLOAT(DT) 21*(1 - -

1.762*RELUIQQQI+ OSHRELUIQQQI 2))

REN1QQQ) = REt
LUSVIQQOI = QT/(PINUDTI2)" 21°144QOQI1000)
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STORE2TO QQ

DO WIHILE QQ<QQQ
RELUIQQ|= RELUIQQ-1]+DU
161QQ} =
EPIQQY=1-1/1.e§QQ)
VAQQ)= RELUIQQ[*(Vt-Vml) + Vmf
RENQQ= DPI00<DPROM*VIQQI/(MPROM*10)
LHSVIQQ) = QT/HPIH((DT/2) 2)* 1 e|QQI* 1000)
Q0=QQ !

ENDDO

*+++CREAR BASE DE DATOS*¥+*
STORE " * TO TITFL, TITULFL . S
STORE " * TO TITULOFL, TITULFLR, TITULFLL
DO CASE . :
CASE WCAT >4
TUTFL~STR(WCAT,3.0)
CASE WCAT>9.5 .AND. WCAT< 100
TITFL=STR(WCAT,2,0)
TITFL='0"+ TITFL
CASEWCAT<I0
TITEL=STR(WCAT.1,0)

FEETITEL
TITULFL=:STR(DT.4,2)

TITULFLL= LEFT(TITULFL.)

TITULFLR = RIGHT(FITULFL,2) -
TITULOFL=TITULOFL + TITULFLL +~TITULFLR
USE MODELFL

COPY STRUCTURE TO &TITULOFL

USE &TITULOFL

wexEDICION EN PANTALLAY**

@64 SAY 'U

@6,9 SAY 'EPSILON’

@6,14 SAY ‘Le(m)’

@6,20 SAY "(em/seg)’

@6,31 SAY ‘REf”

@6,38 SAY "DP/Lpsiyg’

@6,46 SAY "(gmulfsegm2)y

@6,59 SAY 'LHSV(hr-1)'

STORE 6 TO REN

STORE 0°TO QQ

DO WHILE QR<QQQ
REN=RENH+I
QQ=00Q+1

DO DPELLID

@REN,2 SAY RELL|QQ] PICTURE *#.#4°
@REN,8 SAY EP{QQ| PICTURE "#.4#'
@REN, 12 SAY LetQQ] PICTURE ‘w##.8%°
@REN, 19 SAY VIQQ! PICTURE "#8 #4804
@REN,28 SAY REAIQQ) PICTURE ‘#4844
@REN, 36 SAY DPIFLIQQ| PICTURE HHK BHRE

2VPWCATHDCAT*1000%(DT2)*(1-1.762+RELUIQQ}+ .9S*(RELU|QQ} 2))
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@REN, 46 SAY GGT|IQQ) PICTURE ‘444, HUR.HY
@REN60 SAY L, HSVIQQ| PICTLRE * LRI N T
IF REN>20
@23,20 SAY ‘Oprima cualquier teclt para continuar'
WAIT
@1.2 CLEAR TO 23,70
STORE 6 TO REN
ENDIF

*+GUARDAR EN BASE DE I)ATOS’"‘**
APPEND BLANK
REPLACE COEFU WITH REL Wlele]]
REPLACE EHUECO WITIH E| PIQQ
REPLACE LEXDP WITH LelQOQ)
REPLACE VTERM WITH viQQ|
REPLACE RETERM WITH RENQQ)
REPLACE CAIDAP WITH DPE LeQ;”
REPLACE VELHSY WITH LHSVIQQ]
REPLACE FLUJO WITH FiFTIQQ]
REPLACE GASTO WITH (‘G'IIOOI

ENDDO

STORE "Y' TO CONTINUA
DO WHILE CONTINUA= 'Y
GOTO TOP
@23, CLEAR TO 23,79
@23.20 SAY 'Qué valor de U desca correr? * GET RLLUD l’lCl URE *#.4%'
READ
LOCATE FOR COEFU=RELUD
EPSIL ON=EHUECO

k VILR\III()O
RU=COEFY
Fr=FLUIO
GT=GASTO
DO ECUACION
@23,10 SAY *Oprima cualquier welit p.ml continuar'
WAL

IF X>0.9
REPLACE LAXOWITUZ, - -
ELSE .

REPLACE XALMAX WITH X

ENDIF
@23.1 CLEAR TO 23,79
@23,20 SAY *Desea correr otro valor de "U" K GFT COVTIP\UA PICI'URI' L
READ R
ENDDO

23223 PROGRAMA ECUACION.PRG

e OBTENCION DE LA ECUACION PAkR/\ EL DISE O DLl RI.A(‘TOR DE l ECHO -

FLUIDIZADO
reDEFINICION DE VARIABLES
STORE 0 TO G,GB.REU,BETA, E3,E4.ER,E, D’(D? DTDZ, BBB
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STORE 0°T0 K301,K302,K401,K402,RC01,RCO2.MM,DDI,DD2,DDE,N, M, D, BRI, BB2,EBB

STORE 0 TO COL.RO
T="T0

STORE 2.49 TO K301
STORE 13 TO K302
STORE 5.23 TO K40)
STORE 28 TO K402
STORE 3.905 TO RCOI
STORE -4 TO RCO2
STORE -10635.2 TO E3
STORE -25799 TO K4
STORE 4863.3TO ER
CLEAR

DO PANTT

TEXT

ECUACION DE VELOCIDAD DE REACCION (MODELO lil?l'EROGENEO)

n*tn(*cn '1\4'cc:~Rc':.~‘ <

CA '+ R("'CC

ENDTEXT.

SET CONSOLE OFF o o
@23,10 SAY *Oprinmmn enalquier tech |uru umnmur. .
WAIT X

@45 TO 20,70

@23,0 CLEAR TO 23,79

@15.6 CLEAR TO 19,69

#¥GASTO (gmul/m 2seg)**
GB=US+CB*1000
G=0RB

+Reynolds
RE= DP‘US‘DPRO\!*IOOO/MPROM

@16,7 SAY *Velovidad superficial: *

@16.cul() suy US PICTURE "##UR.HR0Y
@10.c0l() xay “miseg’

@17.7 SAY ‘Reynolds = *

@17.COL() SAY Re picture "#44 Fail!

@18.7 SAY 'GB='

@18.COL() SAY Gll PICTURE “#u# Ae4H
@18,40 SAY 'GT=

@!8,COLL) SAY GT PICTURE "###, IM#.##W'
@23.10 SAY 'Oprima cualquier tecla para continuar...
WAIT

@23.0 CLEAR TO 23,79

@15.6 CLEAR TO 19,069
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@15.28 SAY 'CONSTANTES DE REACCION'
@17.22 SAY "k3==" GET K301 PICTURE *4#.88°
@1 7.COLO SAY 'x10™ GET K302 PICTURE '##°
@17.COLO SAY '¢’(" GET E3 PICTURE "##s08k.4
@17.COLO SAY Ty

@18,22 SAY 'kd =" GET K401 PICTURE '#4.44"
@18.COLO SAY 'x10* GET K402 PICTURE ‘##'
@18.COLO SAY "e'(" GET 4 PICTURL *ghsisd 4
@18,COLO) SAY /Ty’

@19.22 SAY ‘Re =" GET RCOI PICTURE *#4.44"
@19,COL() SAY ‘x10™ GET RCO2 PICTURE "##
@19.COL SAY ‘e GET ER PICTURE *##448.4°
@19,.COLYH SAY 7Ty

READ SAVE

“YORBTENCION DE LA ECUACION DI BFTA
@15.6 CLEARTO 19,09
@15,30 SAY *ECUACION DE “hea**

BETA = (LAGB*EPSHLON*3600)) “((K301 (10" k]O”)*T‘(P(FJ/’I‘O))“CH“IOOO*IOOO’D(‘/\ ™

@712 $AY " L 1
@82 8AY ‘heta = -R3 ¥ Clo = -,
@18.COLO SAY K301 PICTURE “##g.44
@IR.COLY SAY *xI0™

@!8.COLO SAY K302 PICTURE "##
@I8.COLY) SAY ‘e

@18,COL{) SAY E3 PICTURE *###a8u.4
@18.COLY SAY /Tu) * CBo)
@I9,128AY" G G

@23.12 SAY 'Oprinn cualquicr tecla part continuar...
WAIT

@23.10 CLEAR TO 23,60

+OBTENCION DE LA ECUACION DER
@15.0 CLEARTO 19,69

@15.14 SAY 'ECUACION DE "R*
@77 SAY " g X 2-(0 I NHDIMDX EN!
@18.7 SAY "Rzee s ermvmmmenmnemaannel”
@19,7 SAY ' o (N/MYL((E-1)/M)X)*k3+CBY
@16,40 SAY ‘M="

MM =K301%CB
M=MM*(I0°K302)*EXP(E3/T)

RO:= M

@106.COL() SAY MM PICTURE ‘###.44"
@16,C0LH SAY 'x10”

@16.COL() SAY K302 PICTURE “##'
@16.COL SAY e’

@16,COLY SAY E3 PICTURE 'WRERER A
@10,COL() SAY /T

@17,40 SAY 'N=

N=CA/CB

@17.COLL SAY N PICTURE '###. 0%
@18.40 SAY ‘D=’

DD~ K401 ¥RCOI

DD2 K402+ RCO2
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DDE=E4+ER

D= DD D2 EXPDDLIET)
@18.COL() SAY DD| PICTURE *#8.44
@18.COL() SAY *x10”

@18,COL() SAY DD2 PICTURE '##'
@18.COL( SAY "e'(

@!8.COL() SAY DDE PICTURE "##44#4.4'
@!8,COL() SAY '/T)

@19.40 SAY 'li=’

WER = [

E=RCOI*(10°RCO2)*EXP(ERIT)
@I19,.COL() SAY RCOI PICTURE '#4.41°
@19.COL() SAY 'x10*

@19,COL() SAY RCO2 PICTURE *##
@19.COL() SAY "o

@!9,COL() SAY ER PICTURE '#4ttid. #
@19,COLO SAY /T

@23,10 SAY 'Oprima cualquier tecla pam continuar.,.
WAIT

@23.10 CLEAR T0O 23,60

#ECUACION dx/dz*
@156 CLEAR TO 19,09

@15,25 SAY 'ECUACION DE dx/dz*y

@177 SAY " X2(1 N #+(D/IM)X +N'
@18,7 SAY ' = sceemumcncncniaeea ¥

@19.7 SAY “dzo* (ONIM) 1 ((E-1 Y M)X)*K3*CRY'
@17.37 SAY 'L .

@18.37 SAY ('

@18,COL() SAY K304 PICTURE "##.0%
@18.COLY) SAY *210”

@18,.COLY) SAY K302 PICTURE "#4

@18,COLO SAY 'e'(

@18,COLQ) SAY El PICTURE '#s#shs 4"
@18,COLO SAY '/Tuy*Choy

@19,37 SAY 'G’

@23,12 SAY *Opritnu cualguier toely par continuar..
WAIT

@23.10 CLEAR TO 23.60

@0.5 SAY "dx X2t «N +(DIMPX+N*
@7,5 SAY *-- = Rbeta = -t

@8.5 SAY "dz* (INIM)+ ((B-1)M)X)*k3*CBo'

@640 SAY 'L’

@A SAY - ("

@7,COL() SAY K30! PICTURE '#4.4¥4'
@1.COLYO SAY “x10”

@7.COL() SAY K302 PICTURE '##'
@7.COLO SAY “e'(!

@7,COL() SAY E3 PICTURE "##RHANH'
@7,COLL) SAY /TuyCho)’
@SA0SAY 'G’

@23,12 SAY 'Oprima cualguivr tecls pam continuar,.
WAIT

@23,10 CLEAR TO 23,60
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@14,3 CLEAR TO 20,75
DO RUNGEFS.

*+2:PROGRAMA RUNGEFL.PRG

*raRESOLUCION DE UNA ECUACION DIFERENCIAL POR EL METODO DE RUNGE-KUTTA

*EDEFINICION DE VARIABLES
*TAS=T CON ASTERISCO
SET STATUS OFFF
SET SAFETY OFF
SET CONSOLE OFF
SET TALK OFF
SET COLOR TO W/B,W+/8G.N
CLEAR
DEFINE WINDOW VENT3 FROM 3,5 TO 8,75 .
STORE 0 TO L,DZ,AADZARR.X,Z -
REN=10 '
@2,8 SAY 'RESOLUCION DE ECUACIONES D)FEREVCIALLS I’OR EL METODO DE RU\JGE-
KUTTA' 8
@4,3 say ‘Lim)="
@4,col() say L ICTURE “##4.08°
@4,40 SAY 'U="
@4,COL() SAY RU PICTURE "#4.48°
@5.3 SAY 'DZ="' GET DZ PICTURE ‘#.4%¢'
READ .
AA=LIDZ SR
DECLARE ZZIAA + 1|
DECLARE XXJAA + 1)
DECLARLU ZAJAA +1]
STORE 0°TO XXIILZZ(1]
@6,3 SAY 'X{li=' GET XX}l PICTURC ' ##‘
READ
@7,3 SAY 'Zji]=" GET ZZ{I| PICT URE HRE
READ
STORE ‘(\IIITO X
STORE ZZ2{4| TOZ
ZAIL =ZZ[ 1}/
DZA=DZIL
BETAL=BETA
@4,40 SAY ‘beta="
@4,COL{) SAY BETAL ‘
1= . :
DO WHILE 1<AA
DO DXDZFL
STORE R TO RR
K11 =DZA*DXDZ
X=XX[{j+KI172
DO DXDZFL
K12=DZA*DXD2Z
X=XX|i{+K12/2
DO DXDZFL
K13=DZA*DXDZ
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X=XX[1] +K13

DO DXDZEL

Ki4=DZA*DXDZ

I=1¢1
XXU=XX{1-11+(U6)*(K1 14+ 25K12 + K13)+K14)
ZA[l=ZA[l-1]+DZA

ZZ1=ZAlI]*L

2=22)1|

X=XX|I|,

@REN,S SAY *X{'

@REN,COL() SAY LTRIM(STR(1)

@REN,COL() SAY "}="

@REN,COL() SAY XX]i| PICTURE " mw'

@REN,60 SAY *Z|

@REN,COL() SAY LTRIM(STR(I))
@REN,COL(} SAY ‘|=* .
@REN,COL() SAY ZZ{I| PICTURE ‘##.44"

@REN, 35 SAY 'R

@REN,COL() SAY ITRl\i(STR(l»
@REN,COL() SAY *|='

@REN,COL() SAY RR PlCTURE KLEL

REN=REN+I
IF REN=21
WAIT
@10,0 CLEAR TO 23,79
REN=10 .
ENDIF
IFX>090R AA> =
EXIT
ENDIF
ENDDO
RETURN

3#3:2PROGRAMA DXDZFL.PRG

*++xsCALCULO DE LA ECUACION dx/dz PARA UN SISTEMA ISOTERMICO
***DEFINICION DE VARIABLES

+*xN=CA/CB

*eMM=K301*CB

*HDD] = K401 *RCH

+xDD2=K40! + RCOI

*DPE=E4+ER

SET CONSOLE ON

STORE 0 TO DXDZ,R

R=(X"2-(1 + N+ (D/M)YX + NY(((N/M)+ ((E-1)/M)*X)*R0)
DXDZ=BETAL*R

RETURN
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APENDICE E

EJEMPLO DE UNA CORRIDA PARA LA SIMULACION DE LOS
REACTORES DE LECHO FLIO Y FLUIDIZADO

REACTOR DE LECHO ¥FLIO :

SIMULACION DEL AERCTOR PrRn L OBTENCION DE “MTBE" £Y.T.8.
REACTOR DE LECHD FiJ0 TESIS

INTRODUZCA 1AS CONDICIONES DESEADAS

T inicial......... 368.9 (K]
Tpared. i iovee,. 368.0 (K)
Diam. Particula... 0.420 (w}
Capacidad dc

Produccion WIBE... 2.5(TON/Af0)
Conversion,...... 99

Rel.feso MeOH/i~Bu  4.86¢1

wefLUJO DE ALIMENTACION (quol/hiws
A = 14.4

» o

1] 3.6
wennnnaGASTD INICIAL (1t/h) wunenne
L) 0.6

89.9

(Tt = 81.4
weCONCENTRACIONES IMIC. (qmol/lt)ee
= 2.7

ch= 0.8

wwwnFRACCIONES 1DL INICIALESmewen
= 0.0008

Y8 = 9.2000
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SIMLACION DEL REACTOR PaMA LA DBTENCION DE “MTRE"
REACTOR OE LECHO Fidg

= B

SIS

YODELD UNIDIMENSIONAL

ix

— =Bk

fizs

8T B'R _ 4L ( Tw - Tww)
bze dtiseDgeCpet

Diametro del Reactor (w): 0.8627

Espacio Hueco € ¢ 0,38

Reynolds = 8.8% 0

Coeficlente global de transferencia de Calor: 35.0
Velocidad superficial:  0.0073

CONSTANTES DE REACCION

k3= 2.49x19" 13e*( -18635.2/T)
k= 5.23x10" 268¢*( -25799.6/T)
Re= 3.91x16" -4e*( 4863.3/T)

ECUACION DE "R
LR %MO’HeA(-l%SS.Z/T)
- {144+ (D/MI 1N ¥=554
P.‘rg' Kzl 0:20.42x1¢" 24g"(-20935.2/T)
ro ((NMeCE-13/MXInk3eCBo  E= 3.91x167ve" ( 4863.3/T)
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SIMILACION DEL REACTOR PARA L OBTENCION DE “MTBE" £.Y.T.8.
REACTUR DE LECHD FLJO TESIS

ix K2-(Lle DM L
dze ((N/M)+((E-1)/M)X)ok3eCBo &

ECURCION DE dx/dze

* -( 2,49x16"13¢" (-18635.2/To)uCBo)

BT X'2-(1Ne(D/MIXN

u-'((n/mo((s-n/n)xma-cno

ECUACION DE 8T/dz»

* 31,35x10° 140" (-10635.2/Ta}- 219.7(Tw-Timw)

FESOLUCION DE ECUGCIONES DIFERBNCIALES POR EL METOIO DE AMGE-KUT

XI1]= 6.0609
1) 9.8
hZ- .04

Lw)= 9:18

"¥I2)8.8153
X(31-8.634
X[4]-8.865
%[51-9.875%
X[61-0,6548
216,114
X(81-8.1758
X(91:8, 134
X(16]-9.1435
%11118.15%
X(121-9.1687

e 0.5
) 0.
¢ a4y

Ri2)= 1,6689 1121=311.68 Z12)= 6,689
B3l 1,398 T31=313.% 23)- 8.8188
Ri41: 1,618 Ti4)=314.8 7i41- 6.6
R5l= 1.6633 1151=315.80 7l5)= 6.6200
Ri6)= 1,591 1613145 Zl6}= 6,609
Ri7l= 1414 171-314.18 7= 6.8000
fisl= 1.2 1081:33.97 718)= 6,650
h9i= 1.8618 T191=312.69 2091= 9.0t8
Ri101- 9.538 T181=312.14 2118)- 0.6438
Rli11= 8.6322 113311 8500
Ri123= 9,785 2151138 12)- 8.6658

03
]
=
=
=
-
DD
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X[461-0,8938

X898t

X[48]-8.%83
X(431-8.%66
X{581-0.%600
X(511:0,%18
XI521-9.%12
1531-9.%14
X(54)-0.%17
X(55):0,%19
%{561-8.9821

Ri46)- 9.6182
4= 9.8182
Ri481= 9.6101
R(49]= 9.8181
R(591- 9.6181
RI511- 8.8180
A52)- 0.6188
R{53)= 9.6179
R{54}- 9.8179
RIS51- 8.8178
Ri5%)- 8.6178

Ti461-200.68

_ T(471-38.60.

TI481-308.88
T(431-38.88
T1581-388.88
T(511-360.68
T(521-38.60
T(531-308.88
TI541-38.68
T(551:300.88
T{561-300.88

46]= 14750

U348

Z1481= 3 4858
2143)= 3.4%8
U= 3.4%8
2U511= 3.5008
USZ)= 3.9468
I153]= 3.5108
U%A)= 35150
2S51= 3,508
71%1= 3.5258

CALCULO DE LA CalDa DE PRESION (CORRELACION DE LEWR)

Re's @
L= 138

AL

8%

62 L(1-6)*(3-n)

bpac 8 8°(3-n) €3

DELTAR=
DELTAP=

160.6770kal ml
9.1435(psiq]

fl- fORe') = -3,206.0060

-f(ﬂﬁe

=area c:f/superf real partic= “9/89
1.68

DELTAPAE  ©.04121psiq)

DESEA CALCULAR OTRO UALOR DP CON UNA LONGITUD OIFERENTE? !
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APENDICE E
(Cont.)

EACTOR DY

SIMULACION DEL REACTUR PARA LA OBTENCION DE “MTBE" £.Y.T.B.

REACTOR DE LECHO FLUIDIZADD TESIS

INTRODUZCA LAS CONDICIONES DESEADAS

Mal Particula.. 9 429 (-)
Capacidad de

Produccion MTBE... 5.00(TON/Afe)
Peso catalizador.. 21 430(Kg)
Conversion........

Rel.Peso MeOR/i~Bu i 01

eELUID BE ALINEATRCION (amol/h)ew
=
amwvﬁﬁsm ;HICIM. ([t/7h) nnunsan
ﬂ =
@B 1617
QT = 162.9
weCONCENTRACIONES TNIC. (quol/1t1we
PN

O =FRRCATONES POL INICIALESweese
- ©.008
YD = 6.2009
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SIULACION DEL REACTOR PARA La OBTENCION DE “MTSE" £Y.T,
REACTOR DE LECHO FLUIBIZADO ES!; b

————wnennlELOCIDAD DE MINIMA FLUIDIZAC IONwwwswme———————

Rinf*z+ 7670wl + -18.2:=9
tof = 0,000

REw = 1.8858

W = 9,23%7cwseq

AELOCIDAD TERMINALwasns

) REt (8.4 B) 0.4 < REt ¢ 588 ) 508 < REt < 700,000
Elijs su opcion (A-C) B

W= 2.24
REt = 168.04
Eliglo correctamente la opcidn anterior? ¥:

Didmetro del resctor (w): GiARY
gradiente de velocidad relative: 0.0060

v

U ¢ Lelw cwsey) REf  DP/Lpsiqlomol/seqnd) LHSU(Rr"-1)
8,25 9,38 5.2 8.3 1.89 319 4.2 347
9.26 8,39 5.8¢ 8.7523 0.8 12,44 129.4 1.9
9.27 041 5.9 6.7  6.23 11.16  132.98 1.3
820 842 6.9 .93 6.3 629 13.33 3.26
829 043 6.22 8.8123 6.5 9.92 119N 3.49
830 0.4 6.35 0.8323 6.7 8.8¢ 13,22 3.12
831 0.45 6.49 88523  6.88 8.23 146.66 3.6
9.32 047 6,63 0.872¢ 1.04 7.69 159.18 2.99
9.33 948 6.78 8.6%24 7.20 7.28 15355 2.9
9.4 0.49 693 8912¢ 36 6,76 156.99 2.86
9.35 6,58 7.08 9.932¢ .52 635 168.43 2.00
8.6 0851 7.24 0954 .69 599 163,08 2.1
8.37 8.5 7.49 93724 .85 566 162,32 2.68
9.8 0.5 ?.57 8,994 8.01 536 178.% 2.6¢
9,39 0.5 7.4 18124 817 5.8 1l 2.56
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RESOUUCTON DE ECURCIONES DIFERNCIALES POM EL METON) DE RMGE-RUITA

L= 6.2
0Z: 6560

X(11- 9,60
Zil- 6.0

X{21-8. 3681
X131-8.586
14105347
X13]-8,6623
Xi61:8.7155
X718, 7582
X(81-8. 7931
X91=8.8221
A116]-9.0465
X[111-8.8671
X[121-9.5046
X(131-6.89%

fis

RiZ]- 1.8608

RI31- 8.2204

RI4]= 8.1481

RI5I- 8.1618

Ri61= 8.6774

Ri71- 8.6614

RI8)- .04%B

R(9)= 6.8411

Ri16}- 6,634
Rli1)= 8,629
Ri1z]

[12]- 0.8046
-RI13)- 0.6218

9.68
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FIG 13. Factor de mccmn pnru lachos sélidos. Ref 123).

Matens

Espirates de alambre de Arnold
Atbardilas Berl

olve de carbon m:
P lv“( carbba movernl ”hmu“
Ci

raless del pane

Pobvade
Poivade tmdumu de humo

Hopuulas de mica
Anilos de Rasshig
Arens.

Promedro pars vatioh Hipoe
Arent de gaderns)
Annade -hmi
Arens de

racha “EakkaBaaulls

z
3
o

LI
Anas de Wikas Denindo
Polvo de tungstens . . . . . .
"Walorst fomedas do Carman, Tass /i Che Lagn., (Londram} 13, 150164 .
{19371, qvewma ¢l valor de Kk aaitiov de Ranchig 4e ar 16 de Beown y colsbannde
1w (Usw Operations). phg 214, Wikey, Nwrve Yort. 1930.

TABLA 13. Factores de forma para particulas no esféricas
Refl231.
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