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RESUMEN

En trabajos recientes se reportan resultados de simulaciones o experimentos en

los que un reactor catalítico heterogéneo se hace operar en estado no estaciona- 

rio introduciendo variaciones periódicas en distintos parámetros de la corriente

de alimentación. Tales resultados permiten ver una respuesta de los reactores

así operados que, en promedio, es distinta a la de reactores operados en régi- 

men estacionario. 

En base a esto, en este trabajo se simula, por medio de un modelo matemático, 

el comportamiento de un reactor catalítico de óxido de etileno al operar en ré! i

men transiente introduciendo variaciones periódicas en la temperatura y el flu- 

jo

o-

jo de la corriente de alimentación. 

Este sistema presenta la característica especial de estar compuesto por un con

junto complejo de reacciones, por lo que se puede estudiar la selectividad de bxi

do de etileno como una variable de salida interesante, ya que paralelamente se

produce bióxido de carbono. La simulación se efectúa usando un modelo pseudo - 

homogéneo . Se plantean las ecuaciones de conservación y se resuelven median

te un programa de computadora. Se reportan resultados de selectividad, conver

sibn y producción de óxido de etileno a la salida del reactor. Se compara el com

pórtamientó promedio del reactor al operarse en régimen transiente con el del

estado estacionario y se concluye que, en este caso, la operación en régimen

transiente provoca un descenso en producción y conversíbn y en algunos casos un

aumento de selectividad de óxido de etileno respecto a la operación en estado es- 

tacionario. 
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1 INTRODUCCION Y OBJETIVOS

En trabajos previos ( referencia 7 y 8 ) se ha analizado el efecto de perturba

ciones periódicas en la alimentación sobre el comportamiento de reactores ca

talíticos heterogéneos. Sin embargo, se han escogido para su estudio siste - 

mas reaccionantes simples, de tal modo que la variable de respuesta importan

te ha sido la conversión. Se pensó que resultaría interesante estudiar este - 

tipo de efectos en sistemas complejos de reacción, en los que no sólo la con - 

versión fuera importante sino también la selectividad. Con este enfoque, se

seleccionó como objeto de estudio un reactor para la conversión de etileno a

óxido de etileno sobre un catalizador de plata soportada, en el cual también se

producen bióxido de carbono y agua. Así, el objetivo de este trabajo será el

estudio, por medio de una simulación, del comportamiento de un reactor de

óxido de etileno al efectuar cambios periódicos en las condiciones de alimen- 

tación de éste; es decir, operado en estado no estacionario o régimen tran - 

siente. Tales cambios serán introducidos en variables criticas para la opera

ción del reactor como lo son la temperatura y el flujo. La manera en que se

harán las variaciones será poniendo la temperatura y el flujo de alimentación

del reactor como funciones sinusoidales que dependan del tiempo y que oscilen

alrededor de valores promedio dados. 

Se harán simulaciones realizando los cambios en las tres modalidades siguien

tes: 

1 Variación de temperatura manteniendo el flujo constante

1



2 Variación de flujo manteniendo la temperatura constante

3 Variación de temperatura y flujo en forma simultánea

En cualquiera de las modalidades, la respuesta del reactor se verá reflejada

en variables de salida; concretamente nos ocuparemos del rendimiento, la se

lectividad y la produccibn de Sxido de etilen. 

Para poder establecer una medida de los efectos producidos por la introduc- 

cibn de los cambios, es necesario contar con un patr5n de referencia. En

nuestro caso, dicho patr5n será el comportamiento del reactor al operarse en

condiciones estables, o sea, en estado estacionario. Por tanto, será conve- 

niente plantear modelos que nos permitan simular el reactor en estado estacio

nario y en régimen transiente; luego, para comparar los resultados al operar

con cambios periódicos, las variables de entrada se harán oscilar alrededor

de valores promedio que sean iguales a los valores de las variables de entrada

en el estado estacionario. A la salida, se tomarán también los valores prome- 

dio de los resultados de la simulación del régimen transiente y se compararán

contra los valores de salida obtenidos de la simulación del estado estacionario. 

De esta manera, se podrá saber si la operación del reactor en régimen tran - 

siente resultaría más eficiente que la operación en estado estacionario. 
Esto

permite darle un sentido más definido al objetivo de estudiar el comportamien

to transiente del reactor que nos ocupa. 

La idea de suponer que el comportamiento promedio resultante de operar el
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reactor en régimen transiente sea distinto del comportamiento resultante de la

operación en estado estacionario, está apoyada en varios estudios teóricos y ex

perimentales previos, como ya se mencionó . En tales estudios se han obteni- 

do conclusiones que permiten pensar en una respuesta significativamente distin

ta, independientemente de que sea mejor o peor que la del estado estacionario. 

Como ejemplo interesante, sabemos que Denis y Kabel ( referencia 7 ) estu- 

diaron la deshidratación en fase vapor de etanol a éter etílico en un reactor tu

bular catalítico heterogéneo y encontraron que al variar la temperatura perio- 

dicamente se obtenfa, en promedio, una producción mayor que al operar en es

tado estable. Los mismos investigadores ( referencia 8 ) estudiaron ese sis

tema al introducir variaciones peri5dicas en la velocidad de alimentaci5n. En

ese caso, la producción promedio sufrió una baja respecto a la producción en

régimen estacionario. Basados en tales antecedentes, supusimos que resulta

ría interesante saber el efecto de cambios de ese tipo en un reactor en el que

se lleve a cabo una reacción de alta importancia industrial. Esto y el hecho

de involucrar reacciones paralelas y consecutivas, nos llevaron a elegir la

conversión catalítica de etileno a óxido de etileno para su estudio. 

Dado que el presente trabajo es de investigación, nos interesará saber lo si- 

guiente para el sistema reaccionante elegido: 

1. Si hay cambios significativos en la respuesta promedio del reate

for cuando se opera en régimen transiente, comparada con la sa

lida del estado estacionario. 



L. En caso de cumplirse la característica anterior, si tales cambios

resultan favorables o desfavorables desde el punto de vista de efi- 

ciencia en la producción y, 

3. Qué variables afectan en forma más considerable al comportamien

to del reactor. 



2 SISTEMA REACCIONANTE

2- 1 Generalidades

2- 1- 1 OXIDO DE ETILENO

2- 1- 1- 1 Estructura

El óxido de etileno es el éter cíclico derivado del etilen glicol HO- CH2- CH2- OH

Su estructura se puede representar por la siguiente fórmula: 

CH - CH

O

Sin embargo, es posible que el estado real de la molécula sea un híbrido de re- 

sonancia al que contribuyen las siguientes estructuras: 

H2 C - CH 2 H2 C - CH2 H2 C - CH2

o— O O - 

Otros asignan al óxido de etileno la estructura: 

H C = CH
2 1 2

O

que involucra un enlace 7r - electrón, es decir, que el oxígeno está unido

al etileno a través de un enlace donador - aceptador utilizando los electro - 

nes del doble enlace. 

2- 1- 2- 2 Importancia

El óxido de etileno juega un papel muy importante en la industria química. Se

k, 
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usa como intermediario en la obtención de etilen - glicol, polietilen- glicoles

y sus derivados, etanolaminas, etilen- cianobidrina y detergentes no ! 6n! - 

cos. Directamente, se usa como fumigante. 

Para obtener una idea del consumo de óxido de etileno en México contamos con

los datos estadísticos estimados o recopilados en 1975 ( referencia 10), reper

tados en la tabla 1 del apéndice B . 

2- 1- 2 PROCESOS DE OXIDACION DEL ETILENO

El proceso de oxidación de etileno para producir óxido de etileno fue descu - 

bierto por Lefort en 1930 y se publicó en una patente en 1934. Para este pro

ceso se usa exclusivamente la plata como catalizador. Comercialmente se - 

emplean catalizadores de plata en soportes inertes. Estos se pueden prepa- 

rar por tratamiento térmico de sales de plata de ácidos carboxílicos o por - 

reducción de compuestos inorgánicos de plata. Los soportes más adecua - 

dos son los de a-« Iúmina y los de carburo de silicio. 

Aunque anteriormente se obtenía el óxido de etileno por medio del proceso de

la clorohidrina, en la actualidad todo el óxido de etileno se obtiene por el pro

ceso catalítico de oxidación debido a la mayor rentabilidad de éste. 

Existen por lo menos cuatro procesos comerciales en operación: los de Car

bide, Scientific Design, Shell y Japan Catalytic Chemical Co. 

En el proceso de Scientific Design, se pasan aire, etileno y gases de recir - 

culación sobre un lecho fijo de catalizador de plata en soporte de a—alLmina a



7

230° - 350° C y 150 - 300 psig. El catalizador se encuentra en tubos enfria- 

dos externamente por un medio de enfriamiento orgánico. Un reactor se - 

cundario, más pequeño, se usa para convertir mucho del etileno que no - 

reaccionó y que sale con los gases de purga. 

El proceso de Japan Catalytic Chemical Co., también emplea aire y un cata

lizador de plata en lecho fijo. 

El proceso de Shell utiliza oxígeno de 95 - 100 % y un catalizador de plata

en lecho fijo. El etileno puede contener hasta 10% de metano. La alimen

tacibn de oxígeno se comprime hasta 225 psig. La selectividad ( moles de

óxido de etileno por mol de etileno convertido ) es superior al 70 %. 

Recientemente han aparecido muchas publicaciones acerca del proceso de oxi

dacibn del etileno. En esta información y en las patentes hay mucho de con - 

flictivo o dudoso, aunque hay algunos aspectos claros. 

El catalizador ( plata metálica ) y su superficie, deben moderarse con una - 

pequeña cantidad de halógeno o de un material electronegativo similar, para

obtener óptima selectividad. El soporte juega un papel poco importante, de- 

be ser inerte y de área mas bien baja ( xll m / gr ) 

Se acepta que las reacciones que ocurren en el proceso de oxidación del etile- 

no son las siguientes: 

CHL - CH2 + 1 02 w CHL - CII., JH =- 25 k cal

2 g mol

O
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CH2 - CH2 + 302 2H20 + 2CO2 - SH =- 316 kcal

g mol

CH2 - CH2 + 5 02 2H2 O + 2CO 2 IH =- 292 k cal

i g mol

O

La segunda es una reacción lateral indeseable muy exotérmica. Si la tempera

tura no se controla, la reacción principal no procede, de ahí que se use un - 

medio de enfriamiento para impedir que baje la selectividad de óxido de eti - 

Jeno. 

2- 2 Mecanismo de Reacción

A partir de la investigación clásica de G. H Twigg en 1946 ( referencia 21 ), 
1

ha aparecido una gran cantidad de información y de teorías acerca del meca - 

nismo de la oxidación catalítica del etileno. Haremos un breve resumen de - 

los principales estudios realizados para establecer conclusiones. 

En su estudio de 1946, G. H. Twigg llegó a las siguientes conclusiones: 

Unicamente el oxigeno se adsorbe en la plata y reacciona con etileno que se

encuentra en fase gas. El esquema de reacción es entonces como sigue: 

a) C2 H 4 + O - Ag — C 2H 40

202
b) C2 H4 + 20 - Ag— 2H2 C = O . ; 2CO2 + 21-12 0

Si reacciona un solo átomo de oxígeno adsorbido con una molécula dé etileno

se obtiene óxido de etileno con alta selectividad. Cuando reacciona una mo - 

lécula de etileno con 2 átomos de oxígeno se obtiene bióxido de carbono y agua. 

Twigg proponía eliminar el óxido de etileno formado pues podía pasar fácil - 

mente a bióxido de carbono y- agua. Twigg d(. ubrib también que el beido de
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etileno se isomeriza a acetaldehído a temperaturas comparables con las de - 

oxidación catalítica del etileno y que esta isomerización es más rápida cuando

el óxido de etileno se encuentra adsorbido que cuando está en fase gas. 

Kenson y Lapkin ( referencial3), apoyan en cierta forma el criterio de Twigg

al considerar probable que las reacciones que producen óxido de etileno y - 

bióxido de carbono involucren diferentes especies de oxígeno adsorbido sobre

el catalizador de plata. Mencionan que se han descubierto 2 especies de oxí- 

geno adsorbido a temperaturas requeridas para la oxidación del etileno. Una

de ellas es el oxígeno molecular ( enlaces 0- 0 presentes) y la otra el oxfge

no atómico. Sin embargo, a diferencia de Twigg, Kenson y Lapkin suponen

que la formación del óxido de etileno se debe a la presencia de oxígeno mole- 

cular adsorbido, mientras que la formación de bióxido de carbono y agua la

atribuyen al oxígeno atómico adsorbido. La ruta que proponen para esta úl- 

tima transformación es la siguiente: 

oxígeno atómico adsorbido + etileno

02
óxido de etileno adsorbido-~ acetaldehido

CO2 y H20

Kurilenko y sus colaboradores ( referencial4) desarrollaron un estudio ciné

tico de este sistema usando un reactor con recirculación. 
A partir de su - 

estudio y de los trabajos previos de Mac Cormack y Orzechowski propusie

ron el siguiente mecanismo de reacción: 
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1) O ads + C2 H4 — C2 H40 ads
5 O ads

2) O ads + C2H47 CH2= CHOH ads +
r p 

2CO2 + 2112O

3) C 2 H 4 0 ads ------ ` C2H40

4) 02- 0' 02 ads —+ 2 O ads
rápido

5) O ads + C 2H40 C2 H402 ads

6) O ads + H2O 2 0 H ads

7) O ads + CO2 CO3 ads

Asignaron arbitrariamente el alcohol vinílico, CH2 = CHOH, como el inter - 

mediario en la oxidación total ya que no aceptaron como intermediarios a los

aldehídos CH3 CHO y HCHO. 

El mecanismo postulado requiere que el oxígeno sea adsorbido irreversible - 

mente en el paso 4. La cantidad de oxígeno adsorbido en la superficie queda

controlada por la velocidad de los pasos 1 y 2. Según este mecanismo, los

productos de reacción se adsorben reversiblemente. Aún mías, el óxido de - 

etileno se adsorbe en superfice pura ( paso 3 ) y en superficie oxidada ( paso

5), mientras que el bióxido de carbono y el agua sólo pueden ser adsorbidos

en superficie oxidada ( pasos 6 y 7 ). A partir de los 7 pasos especificados

llegaron a una expresión de velocidad a partir de la cual, haciendo cero las - 

concentraciones de productos, dedujeron la misma expresión obtenida por

Orzechowski y Mac Cormack. 

Varios investigadores han propuesto que la reacción que produce óxido de eti

leno se efectúa entre etileno fase gas y oxígeno adsorbido. Sin embargo, - 
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Nault ( referencia 22), Belousov y Rubanik ( referencia 22), se inclinan

por pensar que el oxigeno adsorbido reacciona con etileno adsorbido. Aun- 

que se sabe que el etileno se adsorbe fuertemente en plata, Voge y Adams

referencia 22), consideran que puede ser distinto en plata cubierta de oxíge

no. 

Por otra parte, se ha notado que la selectividad del óxido de etileno perma- 

nece en un valor constante de 75 - 80 % en un amplio rango de conversiones

y temperaturas. Carrá y Forzatti ( referencia 6), tratan de explicar esta

característica suponiendo que se efectúan reacciones acopladas con el si- 

guiente esquema: 

1) A g + O 2 --- o-A g. 02 ads

2) Ag. O 2 ads + C2 H4 ads - RC2 H4 O + Ag. O ads

3) 4 Ag. O ads + C2 H4 ads _ y 2 CO + 2H2 O

La combinación de las ecuaciones 2 y 3 implica que una molécula de etileno

se debe oxidar completamente mientras 4 moléculas' sblo pasan a óxido de eti

leno. Esto limita la selectividad al 80 %. Se obtienen las mismas conclusio

nes cuando se reemplaza la reacción 3 por un proceso donde se forman bióxi

do de carbono y agua. Este esquema supone que el oxígeno molecular es el

responsable de la formación del óxido de etileno. 

Como es notorio, la adsorción del oxígeno es crítica para explicar el mecanis

mo de oxidación de etileno. Farece ser que los experimentos que tratan de es- 

clarecer la existencia de 2 especies de oxígeno adsorbido, ofrecen resultados
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conflictivos, debido a la dificultad de obtener una superficie de plata limpia. Sin

embargo, los estudios más recientes ( referencia 22), que recopilan toda la in- 

formación, llegan a las siguientes conclusiones: 

1) Parece ser que existe adsorción disociativa y no disociativa de

las moléculas de oxigeno sobre la superficie del catalizador de

plata. 

2) El oxígeno molecular es el responsable de la formaciSn del bxi

do de etileno. 

3) El modelo que se acepta es consistente con un esquema trian- 

gular de reacciones de primer orden: 

C2 H4-+ C2H4
C02r

4) La mayoría de los estudios cinéticos coinciden en que es más - 

importante la contribución de la oxidación directa del etileno a

la formación de bióxido de carbono, que la oxidación consecu- 

tiva del óxido de etileno. 

5) No es posible cubrir todas las condiciones con una sola ecuación

de velocidad. 

6) Es muy arriesgado intentar establecer la cinética a partir de un

mecanismo supuesto. 

Apoyan esta última conclusión considerando que el hecho de que una ecuación - 

cinética derivada de un mecanismo supuesto concuerde con datos experimen -- 

tales es de poco significado para soportar ese mecanismo; dado que, inclusive
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una simple isoterma de Langmuir introduce suficientes constantes ajustables

de tal manera que los datos experimentales pueden ser correlacionados acepta

blemente. 

2- 3 Ecuaciones de velocidad de reacción

Margolis ( referencia 16), da una lista que se anexa en la tabla 2 dei apén- 

dice en la cual se encuentran resumidas las cinéticas obtenidas por varios in- 

vestigadores. A partir de ellas se puede concluír que la velocidad de oxida - 

ción de etileno depende ligeramente de la concentración de etileno ( orden de

reacción entre 0 y 0. 45 ) y es proporcional a la concentración de oxígeno ( pri

mer orden). 

Kurilenko y Temkin, ya citados, llegaron a la conclusion de que las velocida- 

des de formación del óxido de etileno y del bióxido de carbono son proporciona

les a la concentración de etileno en fase gas y que existe inhibición con los pro

ductos de reacción. 

Experimentalmente se ha encontrado con regularidad que las velocidades de - 

formación de etileno y bióxido de carbono son proporcionales a uno de los si- 

guientes grupos de variables: 

1. Concentración de oxígeno ( siendo independientes de la

concentración de etileno ) . 

2. Concentración de etileno ( siendo independientes de la

concentración de oxígeno ). 

3. Concentración de etileno y de c, sígcno elevadas a poten
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cias fraccionarias. 

Estas dependencias parecen estar determinadas por el contenido de especies

moleculares y atómicas de oxígeno en la superficie del catalizador y por las

velocidades de oxidación y descomposición de radicales peróxido. 

En este punto es conveniente recordar que no hay una cínética que se pueda - 

considerar aceptable en cualesquiera condiciones; de ahí que resulta pro - 

blemático elegir ecuaciones de velocidad de reacción adecuadas para nues

tra simulación. Después de probar varias ecuaciones con el modelo matemá

tico que se propone más adelante, se llegó a la conclusién de que la cinética

más adecuada para nuestro caso es la obtenida por Buntin en 1961 en la Un¡ 

versidad de Purdue ( referencia 19 ). La elección de esta cinética se basé

en que resultó la que reproducía más fielmente el comportamiento real del

reactor en estado estacionario al probarla con nuestro modelo y comparar- 

la con datos reales de PEMEX ( referencia 19)• 

Por tanto, la ecuación de velocidad de reacción para la oxidación de etileno

a óxido de etileno es la siguiente: 

d NCZH4 _ 0. 471415 k1 PC2H4 ( POP) 
0. 5f (P) gr mol C 2H 4 A- 1

dt 1 + KC

21
14 PC 2 H4

hr gr

en la que: 

13600 ( 1 - 0. 00195016 ) 

k1 = exp R T



1. 3

Para la oxidación de etileno a CO 2 la ecuación es como sigue: 

0. 5
d NC2 H4 = 0. 882485 k2 P C2H

4 (
PO

2 ) 
f (P) gr mol C, H4 A- 2

dt 2 ( 1+ KC2 H 4PC2H4 ) (
1 + K02P0 j hr gr

donde: 

15000 ( 1 - 0. 00195916

k2 = exp R T

Para estas dos ecuaciones se tiene: 

f ( P) = 
1 — 

1 + KH2O PH2O + KCO2( PCO2 + PC2H4O ) 

La oxidación de óxido de etileno a CO2 no está reportada en esta cinética. Pa- 

ra cuantificarla recurrimos a la ecuación propuesta por Enrico Martfnez ( re- 

ferencia 17) y a los datos experimentales obtenidos por él y se ajustó por mf- 

nimos cuadrados la siguiente expresión: 

d NC2H40 = k3 C C2H4O
gr mol C21140 A- 3

dt 1+ K3 CC 2H4 n hr gr

donde: 

6678. 032

k3 = 222 350 e x p T

K 3 = 0. 356451 e x p r 3864. 2455 I

IL T J

Las constantes de adsorción para A - 1 y A- 2 tienen los siguientes valores: 

KC2 H4 = 24. 548 atm- 1

K
0 = 1. 71749 atm - 

0. 5



KCO2 = 

KH2O

La notación empleada es: 

Ni = 

Pi = 

T= 

C= 

t= 

R = 

16

1
7. 676 atm

30. 628 atm - 1

número de moles gr mol

presi 6n atm

temperatura ° K

concentración gr mol/ cm

tiempo seg

Constante universal de gases, 1. 987 cal

g mol ' K



3 - MODELO MATEMATICO DEL REACTOR

3 - 1 Estado Estacionario

3 - 1 - 1 GENERALIDADES

El modelo matemático del reactor consiste en el conjunto de ecuaciones diferen- 

ciales y algebraicas con las que se trata de representar las condiciones reales

que ocurren en el reactor. Obviamente, cuanto más exactitud de reproducción

de las condiciones reales se exijan al modelo, éste resultará más complicado y

más diffcil de resolver. El objeto del presente trabajo es la obtención de resul- 

tados globales. Por ejemplo, predecir el efecto que tendrá sobre la selectividad

el pasar del estado estacionario al transiente, es un resultado más bien general, 

puesto que no se refiere a fenómenos aislados dentro del reactor, sino a su efec

to conjunto. 

Tomando en cuenta este enfoque, el modelo del reactor ha de considerar princi- 

palmente los fenómenos más importantes. De cualquier forma, se justifica, en

su caso, que un fenómeno no se incluya en el modelo. 

Dadas estas consideraciones, el modelo elegido es el llamado de flujo tapón o tu

bular ideal. Las premisas de éste son : 

1 Mezcla total en la dirección radial. 

2 Ausencia de mezcla longitudinal. 

Supone, además, que la reacción se realiza en uu tubo cilfndrico, el cual se ali- 

17
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menta por un extremo y se obtiene el producto en el otro extremo. Esto implica

que las condiciones tales como temperatura y concentraciones varían de punto a

punto a lo largo del reactor; pero son idénticas en dirección radial (pasa una mis

tha longitud). 

Es justificable usar un modelo que no incluya dispersión axial. Se ha demostra- 

do ( referencia 4 ) que se puede suponer con seguridad que la dispersión axial e- 

jerce un efecto may pequeño en el comportamiento del reactor cuando el número

de aspecto d
o (

longitud de reactor sobre diámetro de partícula) es mayor que
P

150. En este caso: 

Zo = 0. 50m. y dp = 16 = 0. 00476m., 
d

o

0. 0.

5 = 
105

P

por lo que se está aproximadamente dentro de la zona de seguridad. 

En relación con la dispersión radial, Carberry (referencia 4 ) anota que cuando

el número de aspecto radial á
o (

radio del reactor/ diámetro de partfcula) es pe
P

queño ( 2 a 4), se puede asegurar un gradiente radial despreciable. En el proble

ma que tratamos : 

it 1/ 2
Ro = 2 y dp 1 ' d

o

3/ 16 = 
2. 67 y también podemos ignorar la dis- 

p

persión radial. 

l 

Ya que hemos mencionado algunas dimensiones del reactor, es conveniente acla- 

rar que éstas no son arbitrarias. Pretenden simular en lo posible a uno de los

reactores para la oxidación catalítica de etileno existentes en la planta que PE- 
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MEX tiene instalada en Pajaritos, Ver. Cada reactor (ver figura 1) consta de

un envolvente provisto de mamparas y de un gran número de tubos empacados

con catalizador. Los gases reaccionantes entran por los tubos donde se efectúa

la reacción. En forma paralela circula mobiltherm como medio de enfriamien- 

to. 

Algunos datos importantes del reactor se dan a continuación : 

Longitud del reactor ( tubos) _ 

Diámetro de la coraza = 

Diámetro de tubos = 

Espesor de tubos

Número de tubos

7. 62 m

2. 26 m

1 pulgada

BWG - 16

4899

Catalizador. Plata soportada en alúmina; esferas de diámetro = 3 pulgada

16

Masa de catalizador = 17888 Kg. 

En la figura podemos apreciar el diagrama del circuito de sfntesis en el cual es- 

tá incluido el reactor. Al circuito se alimentan dos corrientes, una de etileno y

otra de aire. Estas se mezclan con el gas de recirculacibn y pasan a un cambia

dor de calor donde se precalientan con el efluente del reactor. Después de reac

cionar y de intercambiar calor, los gases efluentes pasan a un absorbedor donde

el agua se lleva un 99% del óxido de etileno. Los gases que salen del absorbedor

pasan a una compresora para que parte de ellos sean venteados y el resto se mez

cien con la alimentación. 



MAM PA I

CIRCUITO DE SINTESIS DEL REACTOR

FIGURA I . 
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3 - 1 - 2 BALANCE DE MATERIA I ENERGIA

He aquí el planteamiento de las ecuaciones de balance de materia y energía que

es necesario resolver para conocer la respuesta del reactor a las condiciones a- 

limentadas. 

3 - 1 - 2 - 1 Balance de Materia

Para mayor generalidad y simplificación desarrollamos el balance para un com- 

ponente cualquiera i . Para efectuar el balance, se toma un elemento cilíndrico

de reactor de volumen A V . 

a

FIGURA 2LA 2

I

2+ AH -- i

Por el plano z entran : 

Nil z At A g mol 2 seg cm2
seg cm

donde

Ni = masa velocidad
g mol

seg cm
2

of = intervalo

A = área transversal
cm2
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y en z + Az salen : 

Nil, + p z At A ---
mol

seg cm2
seg cm

y se generan : 

J = 1

23
a

seg gr cm3ij rj ) P b Aa
gemº1 gr cmcm

seg donde : 

j = 

reaccibn j. a

ij = coeficiente
estequiométricodel componenteien la reacciónj, el cual es negativo

para reactivosy positivo para productos. Pb = 

densidad del bulto del catalizador. rj = 

velocidad de la reacciónjpor unidad de masa del catalizador. AAz = 

volumen AV Por

tanto, el balance queda : Ni¡ 

zAtA- Ni¡ z+ozAtA+ F3aijrjpbAAzAt=0 E- 1 j=

1 El

miembro de la derecha es cero, pues en el estado estacionario no hay varia- ción

de masa con el tiempo. Si

se divide entre AAtAz y se agrupa., se tiene : Ni¡ 

z + z - Nfl z +1: 3
a

ij rj Pb = 0 JIZ
j=

1 Si

se toma el límite cuando Az tiende a cero resulta : jz+ 

3
a

ij rj p b = 0 j=

1
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dNi = 

Pb 1:
3

a ij rj
E- 2

dz

j= 1

Para escribir la ecuación diferencial para cada componente primeramente debe - 

mis identificarlos, lo mismo que a las reacciones. Estas, ya balanceadas, son: 

C2H4 + 2 02 — C2H4O l

C2H4 + 302 — 2CO2 + 2H2O 2

C2H4O + 202— 2CO2 + 2H2O 3

los componentes se identificarán como: 

C2H4 1

02 2

C2H4O 3

CO2 4

H2O 5

N2 6

El balance para cada componente queda : 

dNl
dz -( rl + r2) P b

E- 3

da
22 = _. I P

b ( rl + 6r2 + 5r3) E - 4

dN3 = 
Pb ( rl - r3) 

dz

E- 5

dN4 = 
2 Pb ( r2 + r3) 

E - 6

dz
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dN5 = 
2 Pb ( r2 + r3 ) 

E - 7

dz

dNs = 0

dz o bien N6 = cte , pues el N2 es un componente inerte en el sistema . 

Las condiciones de frontera son • a' z = 0 , Ni ( i = 1 , 6 ) son los de alimen- 

tación. 

3 - 1 - 2 - 2 Balance de Energía

De igual forma que en el balance de materia se toma un elemento de volumen OV

ver figura ) . La cantidad de calor que entra con el fluido por el plano z es

pCpTu) lz AAt gmol cal ° K cm cm2 seg

CM3

g mol ' K seg

donde : 

P = densidad promedio del gas g mol

c m3

Cp = capacidad calorífica media del gas - cal

gmol ° K

T = temperatura en ° K

u = velocidad lineal del gas cm

seg

La cantidad de calor que sale con el fluido por el plano z + Oz es

p Cp T u) I z + oz
A Ot g mol cal _ ° K cm cm2 se

CM3

g mol ' K seg

A su vez la generación de calor queda expresada como : 
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3 2
r. 

l (- 
AHr ) . AA z At g r g mol cal cm cm seg

Pb j= 1
J

cm seg gr g mol

Por otro lado , ya que el sistema reaccionante es altamente exotérmico, el reac- 

tor deberá ser enfriado por un medio externo. Para realizar el balance este me- 

dio se supondrá a una temperatura Tf ( K). El coeficiente de transferencia de ca - 

cal

lor U ( ) en este caso se considerará constante. El término de

cm2 seg ° K

intercambio de calor con los alrededores será entonces : 

UPAzAt ( T- Tf ) E - 8

donde: 

P- perímetro cm

PAz = área de transferencia

cm2
El balance de energía en el estado estacionario será : 

pCpTu1zAAt - pCpTulz+

AzAAt+
pbAAzá*

J- 
r - 

UPAzAt( T- Tf ) = 0 E- 9

Dividiendo entre A Az At resulta : 

p Cp T uI, eZ - p Cp T u + pb rj (- 
AHr )

j - P ( T- Tf) = 0

1
Az

Tomando el límite cuando Az - 0 y ya que P = rh = radio hidráulico , queda: 

d(

Pdz + pb tr(-éHr)- U( T_- Tf) 
dz

1 j j 0
r

Considerando constantes p Cp y u resulta : 

3

pCp u dT+ pL r. ( - AHr)
j - 

U ( T - T ) = 
0

dz
b

j_ 1
J - E

Para facilidad de manejo dejamos explícita la derivada

dT
3

rj(-
állr). - U( T- T ) _ 

0
dz pbp u j_ 1

pCp u rl- E - 10
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El error introducido al considerar la velocidad fuera de la derivada es prácti- 

camente inexistente por dos razones. Por un lado, el cambio en la velocidad

se debe a la variación en el número de moles de las reacciones; éste solo es

de — 2 mol en la primer reacción, cero en la segunda y
1

mol en la

tercera, además de que, dadas las bajas fracciones mol de etileno y oxígeno

alimentadas, el -cambio es despreciable. j Por ejemplo, en el caso extremo de

suponer 100% de conversión, para una alimentación con una fracción molar de

0. 11 para etileno y 0. 06 para oxígeno y suponiendo que sólo se efectúa la reac

ción principal ( la tercera casi no se lleva a cabo), el cambio en número de

moles sería de 5. 5 %, lo cual puede despreciarse. Por otro lado, aun cuando

el cambio sea despreciable, al integrar numéricamente las ecuaciones se eva

lúa en cada intervalo una nueva velocidad. Este hecho involucra la variación

de la velocidad con la distancia ( o con el tiempo en régimen transiente). Es

to también es válido para el calor específico y la densidad. 

El balance que se ha desarrollado hasta aquí es aplicable al fluido dentro de los

tubos empacados. También es necesario establecer un balance de energía para

el fluido de enfriamiento que circula por el envolvente. Por medio de este ba - 

lance podemos determinar la temperatura Tf en cada punto a lo largo del reac

tor. Esta temperatura no es constante debido a que el medio de enfriamiento - 

se calienta al circular por el reactor. Si se toma un elemento de volumen de

envolvente OVe limitado por los planos z y z+ oz ( ver figura), se tienen las

siguientes cantidades: 

ENVOLVENT
íZ+ G2

TUBOS

FIGURA 3

Ave
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Cantidad de calor que entra con el fluido de enfriamiento por el plano z

At F Cpf Tf ( z

donde: 

F = flujo másico del fluido de enfriamiento gr
ség

Cpf = capacidad calorffica ( constante ) del lfquido de enfriamiento cal
gr K

Tf = 
temperatura del líquido de enfriamiento ' K

Cantidad de calor que se transfiere de los tubos al medio de enfriamiento (ver

ecuación E - 8 ): 

UPAzAt( T- Tf) Nt

donde : 

N = número de tubos. 
t

Cantidad de calor que sale con el fluido por el plano z + oz

At F Cpf Tf I z + oz

El balance de energfa queda entonces como sigue : 

AtFCpf Tf1z + 
UPAzAt( T- Tf) Nt AtECpf Tf1z+ oz

Si acomodamos convenientemente esta ecuación resulta lo siguiente: 

F Cpf
T z ) = 

UP( T- Tf) NtTf I z + ez f
ez

Si tomamos el límite cuando á tiende a cero, obtenemos: 

FCpf dTf = UP( T- Tf) 1 t̀t
E- 11

dz

o bien : 

dT = U ( T - Tf) Nt
dz F CPf
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Esta ecuación diferencial representa el balance de energía para el fluido de en- 

friamiento. 

Resulta pertinente hacer notar que la Imita solución posible de las ecuaciones

diferenciales obtenidas debe ser numérica . No existe una solución analftica de- 

bido a la complejidad de las expresiones de velocidad de reacción ( rj ) , que

muestran una dependencia exponencial de la temperatura. 

3 - 1 - 3 SOLUCION DE LAS ECUACIONES

En el estado estacionario se presenta el problema de resolver numéricamente un

sistema de 7 ecuaciones diferenciales ordinarias. 

3 - 1 - 3 - 1 Método de Runge Kutta

Existe una gran variedad de métodos numéricos aplicables en este caso. Aplica- 

remos el método de 11unge- Kutta de V orden con coeficientes de Kutta., que es

muy preciso y usual. Su fundamento es sencillo. Si se tiene una ecuación diferen

cial de primer orden puesta en la forma: 

ddx= f( x, Y) 

con valores iniciales : 

y( xo)= Yo

Su solución se puede aproximar tomando incrementos muy pequeños Ox sobre

el eje de las X y evaluando la correspondiente 1 de la siguiente manera : 

yn + 1 = yn + " x f ( xn , Yn ) 

Es decir, la solución se va aproximando por pequeños tramos de recta, cuyas pen
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dientes se calculan como f ( x , y ) . La fórmula de Runge- Kutta de 4 ° orden dis

minuye el error, calculando esta pendiente en diversos puntos del incremento y

haciendo un promedio ponderado de estos valores. No es posible extendernos aquf

en una explicación rigurosa del método (ver referencia 3 ) . Basta con anotar

que el error local E , depende del tamaño del incremento áx en la relación : 

E a 1
O

La fórmula de Runge Kutta de 4 ° orden con coeficientes de Kutta es por tanto: 

yn + 1 = yn + ''
x ( knl +- 2 kn2 + 2 kn3 + kn4 ) E - 12

G

donde : 

knl = f ( xn, yn ) E - 13

kn2 = f ( Xn+ 1 Ax , Y + i A x knl ) 
2 2

kn3 = f ( xn+ 1 Ax , Yn + 1 A x kn2 ) 
2 2

kn4 = f ( xn + Ax , yn + il t kn3

La suma ( knl + 2 kn2 + 2 ka3 + kn4 ) se puede interpretar como la pendien

te promedio ya mencionada. 

Aunque hasta aquí se ha explicado el método para una sola ecuación diferencial, 

éste se puede hacer extensivo a un sistema de ecuaciones diferenciales como el

de nuestro problema. 

Por la gran cantidad de cálculos que se deben efectuar , la única forma práctica

de usar cualquier método numérico es con la ayuda de una. computadora. Más ade

lante se incluye el diagrama de flujo desarrollado para implementar el método en

lenguaje FORTRAN . 
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3 - 1 - 3 - 2 Cálculo de Velocidades de Reacción

En la sección anterior notamos que para resolver las ecuaciones diferenciales es

indispensable evaluarlas derivadas que aparecen en las ecuaciones E - 3 a E - 7; 

es decir, es preciso evaluar los miembros de la derecha de todas ellas en cada uno

de los incrementos. Para esto , es necesario calcular las velocidades de reacción

r ( r1 , r2 y r3 ), tomando en cuenta los fenómenos de transferencia de masa y

calor internos y externos. 

Fenómenos Externos

Puesto que la reacción se efectúa en la superficie del catalizador, las velocidades -, 

de reacción se deben calcular a las condiciones dela superficie , tanto de concen- 

tración como de temperatura. Al empezar a calcular sobre un nuevo incremento, 

lo que se conoce son las condiciones en el bulto del gas; para establecer las con- 

diciones en la superficie hay que tomar en cuenta los fenómenos de transferencia

de masa y calor externos. En nuestro caso suponemos que no existe gradiente de

concentraciones entre la superficie del catalizador y el bulto del gas. Tal suposi- 

ción es lógica si se considera que el efecto de estos gradientes es despreciable en

comparación con el efecto del gradiente de temperatura , el cual es exponencial y

sí se incluye. Además se debe usar una masa velocidad alta , lo cual reduce los

problemas de transferencia externos . En el apéndice se justificará matemática- 

mente esta suposición con resultados concretos. 

El gradiente de temperatura reviste mayor importancia, ya que las tres reaccio- 

nes son altamente exotérmicas. Por esto , su efecto no será despreciado , como

ya anotamos. Para cuantificar este fenómeno, se hace un balance de energía en
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el que el calor generado por las reacciones en la superficie debe ser igual al ca- 

lor transferido al bulto del gas : 

rl(-AH1)+ r2(- AH2)+ r3(- AH3)= ha( Ts— Tb) 
E - 14

donde : 

h = coeficiente de transferencia de calor de la superficie al bulto del gas

cal

cmz seg ' K

a = área externa por unidad de masa del catalizador

cm2
g

Ts = temperatura de la superficie del catalizador en ' K

Tb = temperatura del bulto del gas en ' K

En vista de que los gradientes de masa se ignorarán, las concentraciones en el

bulto del gas han de ser iguales que las concentraciones en la superficie. Por

ello , rl , r2 y r3 se tendrán que calcular con las concentraciones conocidas

en el bulto del gas , pero a la temperatura de la superficie. 

Es conveniente aclarar que el modelo matemático desarrollado hasta aquí es del

tipo pseudohomogéneo, pues en él se usan velocidades de reacción globales. Es- 

tas tienen la característica de que incluyen los efectos de los fenómenos internos

y externos de masa y calor en la expresión que las representa. Por eso, el trata- 

miento que se da a estas expresiones de velocidad globales es el mismo que el em- 

pleado para expresiones de modelos homogéneos. Si los efectos de los fenómenos

de transferencia que se presentan debido al catalizador se incluyen en su totalidad

en las expresiones de velocidad, es posible utilizar tm modelo pseudohomogéneo

similar al homogéneo en todo. Para incluir c:, ios efectos , las velocidades de
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reacción globales presentan la siguiente forma : 

r= nf( TS, Cis) E- 15

donde : 

r = velocidad global

n = factor de efectividad interno . Incluye efectos de transferencia de masa y

calor internos

f = función de la temperatura y de las concentraciones en la superficie

obsérvese que al calcular la función f en las condiciones de la superficie, ya se

involucran fenómenos de transferencia de masa y calor externos. Aunque hasta

aquf no se ha resuelto el problema de evaluar T. , la ecuación E - 14 permitirá

salvar este obstáculo. Por lo que respecta a las concentraciones en la superficie, 

ya hemos recalcado que se tomarán como idénticas a las concentraciones respec- 

tivas en el bulto dei gas. 

Fenómenos Internos

Regresando a la ecuación E - 15, observamos que el factor n incluye efectos de

transferencia de masa y calor internos. Por éstos se debe entender aquellos fe- 

nómenos de transferencia que ocurren en los poros del catalizador y permiten lle- 

var los reactivos hasta los sitios activos del catalizador, sacar los productos al

seno del gas y disipar o introducir calor a los centros activos, según que las reac- 

ciones sean exo o endotérmicas respectivamente. El factor de efectividad es enton

ces una función complicada del tamaño y geometría del catalizador, de la difusivi- 

dad efectiva y de las concentraciones y temperatura en la superficie. Cuando el

catalizador no es poroso , este factor toma el valor de 1, puesto que en ese caso

los sitios activos se encuentran en la superficie externa del catalizador y no es



33

necesario vencer resistencias internas a la transferencia de masa y calor. En el

caso del catalizador que nos interesa, se ha encontrado que la superficie activa

es casi en su totalidad externa. Esto significa que prácticamente es un cataliza- 

dor no poroso. Dada esta situación , podemos suponer con seguridad que los fae

tores n valdrán aproximadamente 1 en nuestro problema. Para disipar cualquier

posible duda, también corroboraremos esta suposición con resultados precisos

en el apéndice. Por ahora, de aquí en adelante supondremos n = 1 , con lo que

las ecuaciones de velocidad global tomarán simplemente la forma rj = f ( Ts, Cis), 

donde las funciones espeefficas son aquellas dadas por las ecuaciones A- 1 y A- 3. 

Método del Intervalo Medio

Para resolver la ecuación E - 14 en cada punto, se cuenta con la temperatura en

el bulto Tb y las concentraciones en el bulto Cib=Cis . El coeficiente h se podrá

calcular a partir de las propiedades del bulto que se evalúan en cada punto ; a es

conocido. Las ri son funciones conocidas dependientes de T. y Cib ( Cis ) Los

calores de reacción AHj se podrán calcular fácilmente a cualquier temperatura

por medio de la ecuación E - 47. Aquí es importante aclarar que , aunque en

rigor los A` I3 se deben calcular a la temperatura de la superficie, los calculare
mos a la temperatura del bulto del gas. Hacemos esto con el fin de ahorrar tiem- 

po de computación, puesto que la solución de E - 14 debe ser iterativa, y no de- 

seamos incluir en cada iteración el cálculo de los AHj , sino tomarlos como un

valor conocido a la temperatura Tb. Es obvio por tanto, que la ecuación E - 14

se puede escribir como una ecuación cuya única incógnita es Ts. Sin embargo, no

es posible poner T en forma explfeita; por ello se requiere una solución iterati- 
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va. El método que emplearemos para resolver esta ecuación es una modificación

del método del intervalo medio. Como la solución de esta ecuación es una parte

considerable del programa de computadora, es importante hacer una breve des- 

cripción del método. Usaremos para ello la ecuación E - 14 a la que será apli- 

cado. Los pasos son los siguientes: 

a) Se define unafunción error igualando a cero la ecuación , como se muestra: 

Y= r1(- AH, )+ r2(- AH2)+ r3(- áH3)— ha( Ts- Tbj= 0

b ) Por ser exotérmicas las reacciones , la temperatura en la superficie debe

ser mayor que la temperatura en el bulto del gas. Por tanto , la iteración em- 

pieza tomando como límite inferior de la solución Ts = Tb . 

c ) Se define una Y izquierda que se evalúa suponiendo T. = Tb y una Y derecha

que se calcula haciendo T. = Tb + 5 . Se comparan los signos de Y izquierda y

Y derecha; si son distintos, la solución está en el intervalo entre Tb y Tb + 5 ; 

si son iguales, se aumenta T supuesta en 5 grados. Lo mismo se hace cada vez

hasta que Y cambia de signo. Cuando esto ocurre, se tiene localizada la solu- 

ción dentro de un intervalo de 5 grados. 

d) Para afinar la solución se parte el intervalo por la mitad en cada nueva itera

ción. Por medio del anllisis del signo en Y , se tiene el criterio para reducir

el intervalo por la derecha o por la izquierda. Se continúa así hasta encerrar la

solución en una tolerancia dada, que en nuestro caso será de 0. 1 % 

Incluimos aquí el diagrama de flujo completo de este método tal como se usa en

el programa. 
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Con la temperatura en la superficie encontrada de esta forma es posible calcular

las velocidades de reacción a esa temperatura y evaluar las derivadas de las ecua

ciones E- 3 a E- 7, E- 10 y E- 11. 

Con esto queda casi completo el modelo matemático del reactor en el estado es- 

tacionario. Sólo resta, como punto relacionado con el modelo, el cálculo de las

propiedades. Trataremos este punto después de referirnos al modelo del régimen

transiente. 

3 - 1 - 4 RESUMEN DEL MODELO

Es importante sintetizar algunas de las premisas del modelo del estado estacio- 

nario utilizadas en este trabajo. 

1 - Se emplea un modelo pseudohomogéneo de flujo tapón ( esto es, se supone que

no hay dispersión axial ni radial ) . 

2 - Por ser un modelo pseudohomogéneo se requieren velocidades de reacción

globales. Para calcular éstas, se supone lo siguiente: 

a ) Las concentraciones en la superficie son iguales_a las del bulto del gas ( jus- 

tificación en el apéndice ) . 

b ) La temperatura en la superficie es distinta a la del bulto del gas y se evalúa

en cada punto. 

e ) Se considera al catalizador no poroso, por lo que el factor de efectividad in- 

terno se iguala a 1. Esto implica que no hay resistencias a la transferencia de

masa y calor internas ( justificación en el apéndice ) . 

3 - La integración de las ecuaciones diferenciales de balande de masa ,y energfa
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debe ser numérica ; para establecerla se usará el método de Runge- Kutta de 4° 

orden. 

3 - 2 Régimen Transiente

3 - 2 - 1 GENERALIDADES

El modelo matemático para el estado no estacionario o régimen transiente, con- 

tiene las mismas simplificaciones que el ya descrito para el estado estacionario. 

La diferencia básica entre ambos , es la inclusión del tiempo como una variable

en las ecuaciones de conservación para el reactor. De esta forma , el modelo del

régimen transiente estará constituido por un sistema de ecuaciones diferenciales

parciales y no ordinarias. El planteamiento de dicho modelo se ofrece a continua- 

ción. 

3 - 2 - 2 BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA

3 - 2 - 2 - 1 Balance de Materia

En forma semejante al balance de materia desarrollado para el estado estaciona- 

rio, se toma un elemento cilfndrico de reactor de volumen AV . 

Por el plano z entran : 

Ni I z pt A  seg

seg cm

En z + Az salen: 

Ni I z+ o z Ot A seg cm2

seg cm
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Se generan: 

3

1( a ij r j) p b A Az At g mol g_r cm
2

cm seg
J- 

seg gr
cm3

El cambio de moles en el elemento de volumen 1V es entonces

A A- Ni cm cm mol seg

u ) seg cm2 cm

La ecuación de balance de materia queda como sigue : 

N. IzAtA — Nilz+ ozAtA + , ( 

aijrj)
pbAAzAt = ADzA( N- 

Si se divide entre A az at y se toma el límite cuando Az -+0 y et -• 0 , resulta: 

N

N; a P T. = a( úc) ) 

az + ]-
1 i b 3

a

Desarrollando la derivada de la derecha. , queda: 

3

ate_+ ( aij r j ) Pb _ 
1 óN; — NL óu

a z j=1 u t u cit

Por las razones expuestas al realizar el balance de energía, no se comete un error

importante considerando la velocidad u constante en el tiempo. Por ello, au = 0
át

y la ecuación se reduce a : 

u
MI + u p b ? . ij

r' 21N.- 

az j= 1 at E - 16

Es posible aplicar esta ecuación a cada componente, con lo que obtenemos : 

u a N1 - — ( r1 + r2 ) u

0 = 
aN 

óz a E - 17

u
3N — 1 ( r1 + 6 r2 + 5 r3 ) u Pb = dNg_ 

z 2 ( t

E - 18

U , N2 + ( rl — r3 ) upb = c1

az cut E- 19
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u
N,, + 2 ( r2 + r3) u P b - NA_ 
az at E- 20

u óNr_ + 2 ( r2 + r3) u Pb = óN5
az ót E- 21

N
0

y que tienen como condiciones iniciales : 

a t= 0 y z> 0

Ni ( i= 1, 6)= f( z) E- 22

Esta función está dada por la solución de las ecuaciones en el estado estacionario

y es la distribución de flujos molares a lo largo del reactor. A z = 0 y t, 0, en

el caso más general , las condiciones de frontera son: 

N1 = Al B1 sen w1 t 4' 1 ) 

N2.= A2 B2 sen w2 02 ) 

N3 = A3 B3 sen w3 t 3 ) 

N4 = A4 B4 sen ( w4 t 04 ) 

N5 = A5 B5 sen ( w 5 t os, ) 

N6 = A6 B6 sen ( w6
t o6 ) E - 23

donde : 

Al , Bi , w i y <P i son constantes. 

La forma de estas ecuaciones obedece a que los flujos molares de alimentación

son algunas de las variables que nos interesa modificar periódicamente con el

tiempo. En el caso de que los flujos molares sean constantes, simplemente las

Bi correspondientes son cero. 
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3 - 2 - 2 - 2 Balance de Energía

Para este balance partimos de la ecuación E - 9 , en la cual incluimos el cambio

en cantidad de calor durante el tiempo At en el miembro de la derecha : 
3

p Tu Iz AOt — PCp Tulz+

ozAat+ 
PbAAzAt rj(-

AfIr)
j — 

p j=1

U OzZit( T- Tf)= A( pCpT) Apz

Al dividir entre A Az Jt , tomar el lfmite cuando Az — 0 y át — 0 y simplificar, 

queda la siguiente ecuación : 

Z) PCpTu)

3

Hr )j - 
U( T - Tf) = c( PCPT) 

pb Y J

á z j=1
rh t

Considerando constantes P, CP y U

p Cp u óT + Pb  
r. ( - dHr )j — U ( T - Tf) = PCp óT

óz J= 1 rh t

Si se divide entre PCP , da : 

3
r,(- AHr)

j — 
U( T- Tf) caT

u ó T + 
J rh p Cp - — 

ó z p p j=1

E- 24

Esta ecuación tiene como condiciones iniciales : 

a t= 0 y z, 0

T = f'( z ) 
E- 25

También esta función se obtiene por medio de la solución de las ecuaciones en el

estado estacionario . Es la distribución de temperaturas en ese estado a lo largo

del reactor ; 

a z = 0 y t , 0 en el caso más general : 

T = A 7 } B7 sen ( w 7 t + - P7) 
E- 26
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De la misma manera que para el estado estacionario , es necesario establecer un

balance de energfa en el régimen transiente para el fluido de enfriamiento. Las

cantidades involucradas en este balance son las mismas que las que intervienen

en el estado estacionario, sólo que ahora se debe tomar en cuenta el término de

acumulación de calor en el elemento de volumen de envolvente AVe durante el

tiempo At . Este término queda representado como sigue : 

AeAZ A( Pf Cpf Tf) 

donde : 

Ae = sección transversal de flujo del fluido de enfriamiento cm

Pf = densidad del fluido de enfriamiento - 9- 3

Por tanto , la ecuación resultante es la siguiente : 

AtFCpf Tf1z + UPAzAt( T - Tf) Nt — AtFCpfTf Iz+ nz

Ae Az A ( pf Cpf Tf ) = Ae Az pf Cpf ATf

Si dividimos esta ecuación entre Az At , reacomodamos términos y tomamos el

lfmite cuando Az — 0 y A -+ 0 , obtenemos

FCpf a3T+ UP( T- Tf) Nt = PfCpfAe 3
aZ

Si consideramos que: 

F= ufAepf

donde uf = velocidad lineal del fluido de enfriamiento cm , 
seg

y dividimos entre Ae pf Cpf , la ecuación del balance de energía del régimen tran- 

siente para el fluido de enfriamiento resulta finalmente : 

T+ uf caTf- = UP ( T - Tf) Nt
a t ) z Pf Cpf Ae E - 27
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Las condiciones iniciales para esta ecuación , son : 

a t= 0 y z:! 0

Tf= f"( z) E- 28

Esta función es la distribución de temperaturas a lo largo del reactor para el

fluido frío . 

a z= 0 y t, 0

T = cte. E - 29

3 - 2 - 3 SOLUCION DE LAS ECUACIONES

El problema de resolver las ecuaciones del estado no estacionario o régimen tran- 

siente > consiste en resolver el conjunto de 7 ecuaciones diferenciales parciales

EDP) E - 17 a E - 21 , E - 24 y E - 27 , con las condiciones correspondien

tes. Estas EDP , como sistema, son del tipo hiperbólico y por ello es posible apli- 

car para su solución un método numérico denominado método de las caracterfsticas. 

3 - 2 - 3 - 1 Método de las Caracterfstica.s : 

Con el objeto de explicar el método y aplicarlo a nuestro problema , tomamos las

ecuaciones E - 16 , E - 24 y E - 27 . Conviene escribir las ecuaciones en la si

guiente forma : 

ó
uLI._ 

3

u 
a ij rj Pb

E- 30

á t z j=1

T u a
3

P¡_ Z rj (- AHr ), U( T - _Ti) 
1 t a z PCP j =1 rh pCp

E- 31

óTf uf- U P ( T - ' I'f ) Nt
U á z Pf Cpf Ae E - 32
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Dado que Ni = Nl ( i: , z j a' _- T ( t , z ) y Tf = Tf ( t , z) las diferenciales

totales son: 

at C) zz

dNi = N. dt + a— dz E - 33

ó Tf

át az

a z

dT = aT dt + aT dz E - 34

at áz

dTf = c) Tf dt + aTf dz E - 35

at az

Tomando por pares E - 30 cou r - 33 , E - 31 con E - 34 y E - 32 con

E - 35 resul+,a

a- INI- u a N-, u Qij rj Pb E - 36

at az— l

alJi dt + a N; dz dNi
a t aL

aT
u

aT r. (- A3r ). U ( T - Tf ) 
a t áz PCP j=1 rh p Cp

aT dt f- a ,r dz dT
E - 37

a t az

aTf uf_ ) ff UP ( T - Tf) Nt E- 38

C) tt az Pf CPf Ae

óT dt + CA Tf dz dTf
a t az

Los pares de ecuaciones E - 36 , E - 37 y E - 38 se pueden considerar como

ecuaciones simultáneas cuyas incógnitas son : 

a Ni aN ; 

at C) zz

o 3 y

at 0

ó Tf aT f respect i vamente

at a z
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Efectuando el determinante de cada par e igualando a cero , tenemos para los dos

primeros pares : 

1 u

dz — udt = 0 ; o bien dz = 
u

dt dz dt
f

E- 39

y para el par de ecuaciones E - 38 se tiene : 

1 uf
dz — ufdt = 0 ; o bi en dz = 

u

dt dz dt
E - 40

Las ecuaciones E - 39 y E - 40 se denominan curvas características. Sus

tituyendo la ecuación E - 39 en las ecuaciones E 33 y E - 34 y la

ecuación E - 40 en la E - 35 , obtenemos lo siguiente : 

dNi = ( _ + 3Ni u ) 
dt

at áz E- 41

dT = ( áT + óT u ) dt
at óz E- 42

dTf = ( ate_ + _ f . 
uf ) dt

at ó z E - 43

Nótese que los términos entre paréntesis de E - 41 , E - 42 y E - 43 son igua

les a los miembros izquierdos de E - 30 , E - 31 y E - 32 respectivamente. 

Por tanto, podemos obtener : 

3

dNi = u 2: ( a ij rj p b ) dt

j=1
3

dT = P rj (- OHr)j — U ( T- Tf) 
dt

PCp j= 1 rh P Cp

dTf = UP ( T - Tf) NdttC Pf CpfAe
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o bien: 

3

dNi u E( aijrjPb) E- 44

dt j= 1

3
dT - h E r.(- AHr). — U( T - Tf) E- 45

dt PCp j= 1 rhpCp

dTf _ Up ( T - Tf ) Nt E - 46

dt Pf i;pfAe

De esta manera, el sistema original de ecuaciones diferenciales parciales se put

de sustituir por un sistema da ecuaciones diferenciales ordinarias que incluyen

las. ecuaciones de las curvas caracterfsticas. Con el objeto de resolverlas ecua

ciones por este método , requerimos de un diagrama de z contra t , en el cual

graficamos familias de curvas caracterfsticias : 

AZ

0, 01

4 ü? Z  INTRODUCCION DE PERTURBACIONES

L I
Dk LT1I

DELT
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A lo largo del eje vertical z son válidas las condiciones dadas por las ecua- 

ciones E - 22 , E - 25 y E - 28 . A lo largo del eje horizontal t valen las con

diciones dadas por las ecuaciones E - 23 , E - 26 y E - 29 . Estas se convier- 

ten en condiciones iniciales para la integración de las ecuaciones diferenciales

ordinarias E - 44 a E - 46. Estas ecuaciones se resuelven a través de las tra

yectorias dadas por las curvas caracterfsticas , especfficamente se calculan en

los puntos de cruce de las ecuaciones características E - 39 y E - 40. Para

evaluarlas variables dependientes en un punto cualquiera, sólo es necesario co

nocer los valores de esas variables en los dos puntos que le anteceden. Asf, por

ejemplo, las temperaturas y los flujos molares en el pinto ( 1, 1) se pueden eva

luar a partir de las condiciones conocidas en los puntos ( 1, 0) y ( 0,0 ) ( ver

figura 5 ) . De esta manera se puede llenar la malla y conocer las condiciones

a la salida del reactor como función del tiempo. 

El método numérico que se aplica en este caso es el de Euler modificado. Este mé

todo tiene el mismo fundamento que el método de Runge Kutta anteriormente expli

cado, pero es menos preciso que aquél. Sin embargo , aquí resulta más convencen

te puesto que es más fácil de aplicar y su menor precisión se puede compensar

por medio del uso de incrementos más pequeños . El conjunto final de ecuaciones

diferenciales ordinarias que se resolverán a lo largo de las trayectorias descri- 

tas por las ecuaciones características se da a continuación : 

dNl =— upb( rl + r2 ) 
dt

dN5> — u p , ( r1 + 6r2 + 5r3 ) 
dt 2
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dN,j = uPb( r1— r3

dt. 

dNd = 2 u Pb ( r2 + r3 ) 
dt

dNr, = 2 u P b ( r2 + r3 ) 
dt

3

dT = Ph E r. (- AHr)• — U ( T - Tf ) 
dt PCp j= 1 rh P Cp

dTf = UP ( T - Tf) Nt
dt Pf Cpf Ae

3 - 3 Cálculo de Propiedades

Antes de pasar a la elaboración de diagramas de flujo para el programa de com- 

putadora, debemos establecer como se efectuará el cálculo de propiedades . Es- 

te punto es importante , puesto que gran parte de la precisión en la solución nu- 

mérica depende de una buena evaluación de las propiedades . Además, una sub - 

rutina del programa corresponde al cálculo de propiedades. 

3 - 3 - 1 CAPACIDAD CALORIFICA

Los calores especfficos serán evaluados para cada componente como una función

de la temperatura, a partir de fórmulas polinomiales del tipo : 

Cp = a + bT + 

cT2 + 
dT3

Los parámetros a, b , c y d se han tomado de los datos de K. A. Kobe y cola- 

boradores que aparecen en la tabla C ( referencia 11) . El error al evaluar los

calores específicos en esta forma es , en todos los casos , menor de 3. 5% . 

Puesto que se requiere un Cp promedio en el balance de energía, será necesario

calcular tal Cp como un promedio basado en las fracciones molares ri de cada
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6

componente . Así : Cp = E xi Cpi
i=1

3 - 3 - 2 CALORES DE REACCION

Debido a que los calores de reacción son una función de la temperatura, será

indispensable calcular éstos punto por punto. Aquí harerios uso de la ecua- 

ción

T

O11T - áHTo + J ToACp
dT E - 47

en la que OCp es la diferencia de capacidades caloríficas molares entre reac

tivos y productos, AllTo es el calor de reacción calculado a una temperatura

base To y AHT es el calor de reacción a la temperatura T. Los AlíTo se

evaluarán a To = 298° K tomando como base los calores de formación que apa

recen en la tabla 1- 1 de la referencia 20. 

3 - 3 - 3 CALCULO DE VISCOSIDADES Y CONDUCTIVIDADES TERMICAS

La evaluación de viscosidades y conductividades térmicas individuales se ha- 

rá a partir de la teoría del potencial de Lennard Jones. La viscosidad para un

solo componente está dada por la ecuación de Chapmann Enskog : 

µ= 2.6693 X 10- 5k1

T a. 4 fdu E - 

48

donde : µ = viscosidad

en poises T = temperatura

en ' KM = 

peso molecular 0,1 = constantes en la función de energfa puic^ Zci tl de
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nu integral de colisión para viscosidades, función de K. T

E

K. = constante de Boltzmann ) 

Aquf es conveniente aclarar que la relación funcional entre K. T y 9µse E
presenta

en forma de tabla o gráfica en la bibliograffa consultada ( referen- cia

9 ) . Para poder introducir esta funcióna un programa de computadora, fue

preciso efectuar un ajuste por mfnimos cuadrados, para lo cual se toma- ron

13 puntos de la curva y se usó una función del tipo : r

r l2 52µ= 

A I log ( K. T ) 1 3 + B I log Ke T ) I + E ( 
E C

log ( K. T ) + D E - 49 E

Los

parámetrosB , C y D obtenidos asf y que dan una desviación má- xima

de 10% y una desviación promedio de aproximadamente4%, son : A = -

0. 21315209 C = -1. 6744785 B =

1. 0249554 D = 1. 6124526 La

conductividad térmica para un componente se obtiene por ( referencia 2) k = ( 

Cp + 5
R ) µ E- 50

4 M

donde : 

k = conductividad térmica cal

C seg cm

Cp = capacidad calorífica cal

gr ° C

R = constante universal de los gases = 1. 987 cal

g mol ' K

M = peso molecular grr _ 

g mol

Una vez calculadas las viscosidades y conductividades térmicas individuales

de todos los componentes por medio de las ecuaciones E - 48 y E - 50, se
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debe emplear otra correlación para obtener las propiedades de la mezcla a

partir de las individuales. Para realizar ésto, se aplican las siguientes ecua

cions ( referencia 2 ): 

n

µ mezcla = r_ x; µ i

E- 51

i n r— xj '
11 ij

j=
1

donde: 1 i' 
1 1 + Mi ( Mi 1/ 2 D4j

1/

4

Z J
8 ( Mj ) 1 C 

J
LMi

J yx = 

fracción mol. µi = 

viscosidad individual M = 

peso molecular Para

conductividad térmica: Se aplican las mismas ecuaciones, intercambiando solamente

las " m " por,, 

k11. La estimación de las propiedades de transporte por medio de la teoría

del po- tencial de Lennard Jones sbio es aplicable a compuestos no polares. 

En este trabajo se aplica la misma teoría a todos los componentes. incluyendo

al agua y al óxido de etileno que son polares, sin embargo, no se introduce

unerror Importante debido a que la simulación se efectúaa una presión de

1 atmósfe- ra a la cual nosepresentan desviaciones considerables provocadas por

la po laridad. Para aplicar las ecuaciones involucradas con las

propiedades de transporte se requiere obtener los parámetros E ya para

cada componente. Para componentes no polares dichos valores se hallan reportados

en tablas; para los componentes polares es necesario estimarlos. Las
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se usan aquí para esta estimación son ( referencia 9 ) : 

e = 
1. 15 Tb

lk. 

a = 1. 17 ( Vb) 
1/ 3

Tb y Vb son temperatura normal de ebullición en ' K y volumen molar en el

punto de ebullición en

cm3
respectivamente. Los datos empleados en es

mo

te par de ecuaciones se obtuvieron de la tabla D- 7 de la referencia 9. 

Por lo que respecta a los parámetros e y o para los demás componentes

nitrógeno, oxígeno, etileno y bióxido de carbono ), se extrajeron de la refe- 

rencia 20. 

3- 3- 3 CALCULO DE PARAMETROS DE TRANSFERENCIA

Para el cálculo del coeficiente de transferencia de calor h, se recurrirá a la

siguiente correlación: 

donde: 

h = 
C p G Jh ( Pr) - 

2/ 3

h = coeficiente de transferencia de calor de la superficie del

catalizador al bulto de gas cal

OK CM2

seg

C = capacidad calorífica de la mezcla cal

K

emu
mol

G = masa velocidad total g mol_ 

seg cm2

Pr = número de Prandtl Cn u

Jh = número adimensional fuuncióibn del número de Reynolds
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J se obtendrá por medio de la ecuación ( referencia 18 ): 

1/ 2

Jh = 1. 15 ( Re) 

Re = námero de Reynolds D. G PMM

µ D. = diámetro de
partícula

n PMM = peso molecular medio = i 1
Mi_ 

n 3- 4 Diagramas de

Flujo Como ya expresamos, los diagramas de flujo de los programas de

computado ra vienen a ser una recopilaciónyculminación de lo expuesto en este

capítu- lo. Presentaremos dos diagramas básicos, uno para el estado

estacionario y otro para el régimen transiente, los cuales tienen algunas subrutinas en

co mGn omuy

parecidas. 3- 4- 1ESTADO

ESTACIONARIO Se compone

de: aPrograma

principal bSubrutina Runge.- Aplicación del método Runge Kutta de

4° 

orden. cSubrutina Deri.- Cálculo de las derivadas necesarias para

el Runge Kutta. Incluye el método del intervalo

medio dSubrutina Propie.- Cálculo de

Propiedades 3- 4- 2REGIMEN

TRANSIENTE Está formado por las siguientes
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a Programa principal

b Subrutina Euler. Aplicación del método de Euler

c Subrutina Deri. Calcula las derivadas que serán usadas

por el método de Euler

d Subrutina Propie

e Subrutina Grafic. Grafica los resultados para tenerlos en

forma más objetiva y clara. 
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PROGRAMA PRINCIPAL

ESTADO ESTACIONARIO

K - es una variable que indica cada vez que se terminó un intervalo. Cuan

do esto ocurre, K = 0. Si K ; é 0, se calculan derivadas . 

ICOUNT es un contador del número de intervalos. 
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SUBRUTINA RUNGE

M es una variable cuyo valor indica qué rama del siguiente bloque so debe seguir. 

El subíndice " i" indica que se está aplicando a cada una de las ecuaciones del sis

tema E- 3 a E- 7 y E- 10 , E- 11

SAVEY guarda el valor de Yn en cada intervalo ( E- 12) 

PHI suma kn1 + 2 kn2 + 2 kn3 + kn4

conforme obtiene cada término. 

Aunque el método se está aplicando a las ecuaciones E- 3 a E- 7 y E- 10, E- 11, 

la notaci5n está generalizada por medio de las ecuaciones E- 12 y E- 13
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REGIMEN TRANSIENTE

INICIAR FIGURA ' 0

LEER

DATOS

INIC IALIZAR

VARIABLES

ALMACENAR

VARIABLE S

LA LO ARGO

E CARAC. I 

INCREMENTA

TIEMPO

CALCULAR

NTRADA

A Z= 0 6\1 j+1

LLAMAR

SUBRUTINA

EULER

NO CABO

LLAMAR
SUBRUTI NA' PARAR

GRAFIC



SUBRUTINA EULER

INICIAR

FIGu! A 11

Prepara valores
de variables en el
punto anterio r

Llama a DER 1
que calcula derivadas

en el punto anterior) 1

Con las derivadas
calcula nuevos valores

de las variables

Llama a DERI
pasándole estos

nuevos vatores

Promedia derívadas
las más recientes

con las anteriores) , 

Con los promedios' 
recalcula las

variables

NO áca ó

S

RETUk
regresar) 



SUBRUTINA GRAFIC

INICIAR

Encuentra valores
extremos de las

variables a graficar

Calcula

factores

de escala

Inicializa

arreglos de

impresión

Calcula
ordenadas para

cada abcisa

odifica los

rreglos de
impresión

NO aval b
bciSas

si

Imprime
arreglos

gráfi ca s) 

RETURN
regresar) 

F130RA 12



4 RESULTADOS Y CONCLUSIONES

Las variables en la corriente de alimentación que se seleccionaron para su es- 

tudio fueron la temperatura y el flujo, como ya se especificó. 

De esta manera, se hicieron tres corridas del programa que simula el régimen

transiente variando por separado cada una de las variables enunciadas y varián

dolas conjuntamente. 

La forma de las variaciones introducidas en las condiciones de alimentaciónfue

periódica, de acuerdo a una onda sinusoidal, alrededor de su valor en el estado

estacionario, es decir; para la o las condiciones de alimentación sujetas a va- 

riaciones periódicas, su valor en el tiempo t está dado por: 

F.( t) = F.( 0) + A sen ( wt) I- 1

Para observar la influencia de estas variaciones sobre el comportamiento del

reactor, se obtuvieron para cada corrida tres tipos de gráficas, a saber: 

Conversión a la salida contra tiempo

Producción de Sxido de etileno contra tiempo

Selectividad global hacia Sxido de etileno contra tiempo. 

En seguida se especifican los valores que se asignaron a las variables de entra

da, así como los criterios que se emplearon para tal asignación, luego se pre- 

sentan y se discuten los resultados. 

63
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4- 1 Asignación de valores a las variables de entrada

Los programas de simulación dei comportamiento del estado estacionario y del

régimen transiente, permiten que se les alimenten como datos un conjunto de - 

variables que determinará los resultados. Entre más variables quedan como

datos no fijos, la simulación es más flexible y permite probar un mayor neme

ro de condiciones. Los criterios que delinearon la asignación de valor a las

variables fueron los siguientes, en orden descendente de prioridad: 

1 Ajustar los datos de tal manera que los métodos numéricos

aplicados produjeran resultados confiables, con un tiempo

de procesamiento limitado y sin introducir dificultades ex

tras en la aplicación de tales métodos. 

2 Reproducir en lo posible las dimensiones y las condiciones

de operación de los reactores reales de PEMEX. 

Así, para el estado estacionario se introdujeron como datos los siguientes valo

res de entrada: 

Masa velocidad total = 0. E- 0333 gr. mol

seg. cm2

Masa velocidad corriente de enfria- 

miento = 211 740 lb

hr

Fracción mol de etileno = 0. 11

Fracción mol de oxígeno 0. 06

Fracción mol de óxido de etileno = 0. 00
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Fracción mol de bióxido de carbono = 0. 07

Fracción mol de agua = 0. 003

Fracción mol de nitrógeno = 0. 757

Temperatura de la corriente de reacción = 543 ' K

Temperatura del mobiltherm ( enfriamiento) = 513 ° K

Coeficiente de transferencia de calor = 50 BTU

hr ft ° F

Presión = 1 atm

Longitud del reactor = 50 cm

Diámetro de los tubos = 2. 54 cm

Todos los datos anteriores, con excepción de la longitud del reactor, la masa

velocidad total y la presión, reproducen valores reales del reactor de PEMEX. 

En cuanto a la longitud, no se tomó el dato real de 750 cm aproximadamente, ya

que esto implicaba un tiempo de procesamiento demasiado grande al simular el

régimen transiente. Para compensar ésto, se redujo la masa velocidad real - 

de 0. 05 gr mol ( 10287 lb ) en forma proporcional hasta 0. 0033

seg. hr ft2

gr mol ( 686 lb ). Haciendo esta reducción en masa velocidad y lon- 

seg. hr ft2

gitud , la conversión y demás variables de salida permanecen prácticamente sin

alterarse. Por lo que respecta a la presión, el reactor real opera a 15 atm. Sin

embargo, la cinética que se empleó para la simulación se determinó a una pre - 

si6n de 1 atm; de ahí que se haya introducido este valor. 



El coeficiente de transferencia de calor se calculó como un valor promedio a

partir de un balance de calor con las temperaturas y las cantidades de calor

del reactor real. 

Para el régimen transiente se dieron los siguientes valores de entrada: 

Fracciones molares

Temperatura del mobiltherm ( enfriamiento) 

Coeficiente de transferencia de calor U

Presión

66

Iguales que las especifi

cadas para el estado - 

estacionario. 

513 ° K

50 BTU

hr ft F

1 atm

Temperatura del mobiltherm ( enfriamiento) = 513 ' K

Longitud del reactor = 50 cm

Diámetro de los tubos = 2. 54 cm

Cuando se varió la temperatura, la ecuación 1- 1 tomó la siguiente forma: 

T ( t ) = 543 ' K + 10 ° K sen ( wt) 

Esto implica que la amplitud de las oscilaciones fue de 10 ° K con lo que la tem

peratura varié entre 533 y 553°K. Elvalor elegido para la frecuencia de las ose¡ 

laciones ( w ) requiere una explicación más amplia. Como se puede observar en

la figura 5, se tienen dos tipos de curvas características. A las descritas

por la ecuación E- 39 les llamaremos curvas características tipo I, a las dadas

por la ecuación E - 40, las denotaremos por curvas características tipo II. La
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primera curva característica de tipo I ( que representa el limite del estado

estacionario, es decir, a la izquierda de ella las perturbaciones introduci- 

das no tienen efecto aGn ), se cruza con curvas características del tipo II

a intervalos que dependen del espaciamiento Az que se da para la integra- 

ción de las curvas del tipo I. Dado que Az queda fijado como un máximo

permisible por la precisión del método numérico y el tiempo de procesa - 

miento límite, esto fija también el espaciamiento de las características

de tipo II y por lo tanto el At con que se introducirán las variaciones a lo

largo del eje t con z = 0 . Una vez que está fijo el At, esto determina

cuantas curvas de tipo 1 se pueden integrar sin exceder un límite razonable

de tiempo de procesamiento. 

Mediante pruebas, se concluyó que se podían integrar hasta 25 curvas con

un oz máximo de 1 cm. Para poder apreciar variaciones cfclicas sufí - 

tientes con un máximo de 25 curvas, se pensó que serían convenientes ocho

características de tipo I para un ciclo completo ( desde wt = 0 ° hasta - 

wt = 360 ° ), lo cual permite simular tres ciclos completos. Esto fija

el valor de w de la siguiente manera: 

Si se recorre un ciclo en ocho intervalos de tiempo, cada intervalo debe per

mitir recorrer w radianes . En la figura 5 , se aprecia que este

4

ángulo se debe recorrer en un tiempo dado por . 1t2 . Este intervalo se - 

puede calcular como: 
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át2 = DELT2 - DELT1

donde DELT1 = J z = 1 cm = 0. 00665 seg

u 150. 33 cm/ seg

y DELT2 = 0 z = 1 cm = 0. 02997 seg

uf 33. 356 cm/ seg

de donde w = 
r

4 ( DELT2 DELT1) 

1
lo cual da un valor de: 33. 6 seg

Aunque este valor resulta demasiado pequeño para ser práctico, es aceptable

teóricamente. 

Por otro lado, cuando se varió el flujo molar total, éste se calculé por medio

de la ecuaci6n: 

N ( t) = 0. 00333 gr mol2 + 
0. 000666 gr mol ( wt ) 

seg. cm seg cm

Con w asumiendo el mismo valor que ya se especificó para las variaciones de

temperatura. Nótese que el valor máximo de la amplitud de las oscilaciones

fue 20 % más alto que el promedio y el mínimo 20 % más bajo. 

4. 2. Presentación de Resultados

Los resultados obtenidos se muestran en el apéndice en forma de tablas y de - 

gráficas. 

Para el estado estacionario se reportan, en función de longitud, perfiles de las



siguientes cantidades: 

Temperatura de mezcla reaccionante

Temperatura de fluido frío

Conversión

Rendimientos de C 2 H4 0

69

moles de C2114 que reaccionaron

moles de C2 H4 alimentadas

mn1aG rae C:, He O producidas

moles de C2114 alimentadas

Estos resultados se encuentran en la gráfica 1 y en la tabla 3 del apéndice. 

Para el régimen transiente se reportan gráficas y tablas de valores ( apendice B) 

de variables a la salida del reactor en funci5n del tiempo. Las variables repor- 

tadas son: 

Conversión

Selectividad de C21140 = Rendimiento de C2 H40
Conversión

Producción de C 2 H 4 0

Los resultados están distribuidos de la siguiente manera: 

a) Con variaciones de temperatura exclusivamente: 

Conversión: Gráfica y Tabla 4

Selectividad de C2 H40 : Gráfica 3 y Tabla 5

Producción de C 2 1-14 0 Gráfica 4 , y tabla 6

Temperatura de salida Tabla 7
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b) Con variaciones de flujo exclusivamente: 

Conversión : Gráfica 5 y tabla 8

Selectividad de C2 H 40 = Gráfica 6 y tabla 9

Producción de C2H40 = Gráfica 7 y tabla 10

Temperatura de salida = Tabla 11

c) Con variaciones de flujo y temperatura simultáneamente: 

Conversión : Gráfica 8 y tabla 12

Selectividad de C2H40 = Gráfica 9 y tabla 13

Producción de C2H40 = Gráfica 10 y tabla 14

Temperaturas de salida= Tabla 15

4. 3 Discusión de Resultados y Conclusiones

Es importante tener en cuenta que los resultados obtenidos deben considerarse

más como resultados cualitativos que como indicadores del comportamiento - 

real que presentaría el reactor si se introdujeran en 61 las condiciones simula

das en este trabajo. Este hecho se explica en virtud de las simplificaciones - 

introducidas en el modelo y de la incertidumbre en el valor de algunos paráme

tros, principalmente de las ecuaciones de velocidad de reacción. 

En las gráficas 2 a 10 se pueden hacer las siguientes observaciones: 

1, La conversión total de etileno es más sensible a la temperatura

de alimentación ( To ) que al flujo de alimentación ( Qo ) ( grá- 

ficas 2 y 5 ). 
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2. La selectividad de C2 H4 para el caso de variar To prác- 

ticamente se mantiene constante. Las variaciones son me- 

nores a 1% ( gráfica 3 ). 

3. La selectividad de C2 H 40 varía en ± 9 % para el caso de

variar Qo ( gráfica 6 ). 

4. Considerando los 2 puntos anteriores y dado que las varia - 

ciones que se introdujeron en la temperatura fueron propor

cionalmente bastante menores que las de flujo, la selectivi

dad. también resulta más sensible a To que a Qo. 

5 La producción promedio de C2 H4 disminuye ligeramen- 

te en todos los casos. Esta disminución es del mismo or - 

den en los tres casos considerados ( gráficas 4 , 7 v 10 ). 

6. Los efectos de variar Qo y To en forma simultánea se

anulan parcialmente de tal modo que las oscilaciones a la

salida del reactor para este caso están en un valor inter- 

medio de los casos individuales. 

7. En general, el modelo predice que el reactor se estabiliza

rápidamente. 

Es importante aclarar que cuando se varió el flujo, la conversión y la selecti- 

vidad se calcularon de la siguiente manera: 

Conversión de C2 H 4 = moles de C2 H4 alimentadas al introducir



72

la perturbación - moles de C2114 que salieron con la perturbación/ 

moles alimentadas al introducir la perturbación. 

Selectividad de C21-140 = moles de C21140 que se produjeron al salir

la perturbación / Conversión de C211 4

Estas definiciones son justificables ya que por el tipo de modelo que se selee- 

cionb ( flujo pistón), la respuesta del reactor sigue muy cercanamente la for- 

ma de las perturbaciones a la entrada y es posible asociar cada onda en la

salida con una perturbación correspondiente en la entrada. Las deformacio

nes en las respuestas del reactor se deben a los efectos difusionales externos

Por otro lado, las definiciones anteriores explican las aparentes discontinuida

des iniciales de la gráfica cuando se vari5 el flujo. 

Una simplificación importante del modelo empleado, es el hecho de no haber

considerado que en el estado no estacionario la concentración de las especies

adsorbidas en el catalizador no es constante sino que varía respecto al tiem

po. Sin embargo; la carencia de datos de velocidades de adsorción impidió

introducir este fenómeno en el modelo. 

Finalmente, podemos establecer las siguientes conclusiones: 

Resulta lógico que las variaciones en To sean más importantes que

las variaciones en Qo debido a la dependencia exponencial de las cons

tantes de velocidad de reacción con la temperatura. 
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De acuerdo al modelo empleado en este trabajo, no existe ninguna mejo- 

ría en el comportamiento del reactor en cuanto a producción de C 21340

por el hecho de introducir perturbaciones periódicas en la alimentación. 

Por el contrario, hay un descenso, aunque dudosamente significativo, en

la producción de C2 H 40 . 

5e recomienda el uso de modelos matemáticos más complejos que inclu- 

yan dispersión radial y variación de concentración de especies adsorbi- 

das con el tiempo ( previa estimación de los parámetros necesarios), pa

ra una simulación más real del comportamiento del reactor al introducir

este tipo de perturbaciones e inclusive estudiar el efecto de otras varia- 

bles del sistema. 
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APENDICE A

A- 1 Evaluación del error por despreciar gradientes externos de concentración. 

Las ecuaciones de transferencia de masa para los reactivos, considerando

sólo las dos primeras reacciones ( ver ecuaciones A- 1 y A- 2 ) son: 

Para etileno: 

kg a ( Pb C2114- 
Ps

C2 H 4 ) = rl (Ts, Ps i) + r2 ( Ts, Psi) 0- 1

Para oxígeno: 

kg a( Pb 02- Ps02) = 1 ( r1( Ts, Ps i ) + 6 r2 ( Ts, Ps i ) 0- 2

donde: 

kg = coeficiente de transferencia de masa

a = área externa del catalizador

Pb = presión en el bulto del gas

Ps = presión en la superficie del gas

i = reactivos ( 02, CLH4 ) 

rly r2 = velocidades de reacción ( ver ecuaciones A- 1 y A- 2 ) 

La ecuación simplificada de transferencia de calor ( ecuación E- 14 ) es: 

rl (- J 111 ) + r2 ( - AH .) ) = ha ( Ts - Tb ) 0- 3

84
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Los valores calculados de los parámetros ( referencia 20) fueron al

principio de reactor los siguientes: 

Difusividades: 

De etileno en aire 0. 11907 cm

seg

De o2dgeno en aire 0. 1498

cm2
seg

Número de Reynolds 166

JD ( masa , referencia) 0. 11

JH ( calor, referencia) 0. 16

Números de Schmidt: 

J. C
3. 546

H2 4

c

02
2. 819

Número de Prandtl 0. 679

Coeficientes de transferencia de masa: 

k g C2 H4 = 6. 95 cm

seg

k 902 = 8. 10 cm

seg

Coeficiente de transferencia de calor: 

h = 0. 00505 cal

seg em C

Resolviendo simultáneamente las ecuaciones 0- 1 a 0- 3, tenemos: 

Ps C2 H4 = 0. 1071 atm
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Ps 02 = 0. 0561 atm

Ts = 556. 36 ° K

Las velocidades de reacción evaluadas con presiones y temperatura en la

superficie son: 

rl = 2. 60 x 10- 6 g mol C2 H 4
hr gr

r2 = 1. 93 x 10 - 6 g mol C2 H4
hr gr

Las velocidades de reacción evaluadas con presiones en el bulto y tempe- 

ratura en la superficie, son: 

rl = 2. 71x10- 6 gmol ("2 H4

r2 = 1. 99 x 10 - 6 g mol C 2% 
Er- gr

El error es: r = ri ( Ts, Ps ) - ri ( Ts, Pb ) x 100

ri ( Ts, Ps ) 

Por tanto los errores son: 

Para r 4. 23 % 

Para r2 3. 11 % 

Considerando que este cálculo es el inicio dei reactor, donde las veloci- 

dades son altas, el error introducido e, 1) a: ueiio y se puede despreciar. 
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A- 2 Justificacion de suponer despreciables los gradientes internos de masa

y calor: 

Cálculo de números de Biot: 

Biot masa = kg rs
De

Biot calor = h rs

x

donde: 

kg = coeficiente de transferencia de masa de etileno=6. 95 cm

seg

rs = radio de la partfcula de catalizador = 0. 238 cm

De = difusividad efectiva, estimada como 0. 08

cm2
seg

conductividad térmica efectiva, estimada como

0. 0016 cal

c1n seg °C

Por lo que: 

Biot masa = 20. 68

Biot calor = 0. 75

Ya que Biot masa » Biot calor y puesto que éste es pequeño, podemos

suponer que los fenómenos de transferencia de calor internos son desprecia

bles frente a los fenómenos de transferencia de masa internos. 

Para evaluar estos últimos, recurrimos al criterio de Weisz ( isotérmico ). 

rs2
ki Pb < 1 —> 7Iiz,, 1

De
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donde kl = ri R Ts

P C 2 H 4

y con Pb = 1. 25 g queda lo siguiente
CM3

De > 8. 345 x 10 - 6 cm2 _~ 

71,; 1

seg

Puesto que los valores en el rango de la difusividad efectiva deben

ser mayores que el número a comparar, podemos asegurar que V-- 1

para el caso isotérmico y puesto que los fenómenos internos de trans

ferencia de calor son menos importantes que los de transferencia de

masa, se justifica la simplificación realizada en la simulación aún en

el caso no isotérmico. 
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TABLA 2 CINETICAS DE OMDACION DE ETILENO

SOBRE CATALIZADORES DE PLATA

Reacción Ecuación de velocidad de reacción

Oxidaci6n de etileño d C2114
0. 45 0. 55

a 6xido de etileno dt k1 C2 H4 02

Formacibn de CO2 d CO 0. 3 1. 1

a partir de etileno
it- k2 C 2 H4 0 2

Oxidaci6n de 6xido d C2 H 4 0 2
de etileno

dt
O ads

Oxidaci6n de óxido d C211d0 = 

k2 C H2 4 0 2de etileno dt

Oxidaci6n de etileno d C2 H 4 - k C H2 4
0. 3

0
0. 7

2a 6xido de etileno
dt

Jxidaci5n de etileno d C2 H4 O2
dt

Jxidaci6n de bxido d C2 H40 02
le etileno

dt

Jxidacibn de etileno d C2 H4 k1 C2 H4
dt C2 H4 0 + k CO2

ara más datos consultar la referencia 16. 

90

Enerafa de Activa

ción k cal/ mol

16

16

20

17- 19

19

15 ( C 2 H 4 0 ) 
19 ( CO2 ) 
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TABLA : RESULTADOS DEL ESTADO ESTACIONARIO

Longitud del Temperatura Temperatura Conversión Rendimiento

reactor en cm. de la mezcla de enfriamie_n de C21140

reaccionante to en ' h. 

en ' K

0 543. 00 513. 00 0. 0000 0. 0000

2 547. 35 513. 07 0. 0151 0. 0087

4 550. 13 513. 14 0. 0305 0. 0176

6 551. 38 513. 22 0. 0457 0. 0262

8 551. 21 513. 30 0. 0602 0. 0343

10 549. 82 513. 38 0. 0736 0. 0418

12 547. 56 513. 45 0. 0857 0. 0485

14 544. 87 513. 52 0. 0966 0. 0545

16 542. 09 513. 58 0. 1064 0. 0598

18 539. 50 513. 64 0. 1151 0. 0645

20 537. 22 513. 69 0. 1230 0. 0688

22 535. 27 513. 73 0. 1303 0. 0727

24 533. 67 513. 78 0. 1370 0. 0763

26 532. 37 513. 82 0. 1433 0. 0796

28 531. 31 513. 85 0. 1493 0. 0827

30 530. 45 513. 89 0. 1549 0. 0857

32 529. 72 513. 92 0. 1603 0. 0885

34 529. 11 513. 95 0. 1654 0. 0911

36 528. 56 513. 98 0. 1704 0. 0936

38 528. 07 514. 01 0. 1751 0. 0960

40 527. 64 514. 04 0. 1797 0. 0984

42 527. 25 514. 07 0. 1841 0. 1006

44 526. 91 514. 10 0. 1884 0. 1027

46 526. 59 514. 12 0. 1925 0. 1047

48 526. 29 514. 15 0. 1965 0. 1067

50 526. 01 514. 17 0. 2004 0. 1086
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TABLA 4 CONVERSION DE ETILENO A LA SALIDA DEL REACTOR

AL VARIAR TEMPERATURA DE ENTRADA

Tiempo en Conversión de C2 H4
segundos

0. 000 0. 2059

0. 023 0. 2086

0. 047 0. 2056

0. 070 0. 2002

0. 093 0. 1963

0. 117 0. 1949

0. 140 0. 1960

0. 163 0. 1997

0. 187 0. 2049

0. 210 0. 2077

0. 233 0. 2047

0. 257 0. 1994

0. 280 0. 1955

0. 303 0. 1941

0. 326 0. 1953

0. 350 0. 1990

0. 373 0. 2043

0. 396 0. 2072

0. 420 0. 2041

0. 443 0. 1987

0. 466 0. 1948

0. 490 0. 1935

0. 513 0. 1947

0. 536 0. 1985

0. 560 0. 2038
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TABLA 5 SELECTIVIDAD GLOBAL DE OXIDO DE ETILENO A LA

SALIDA DEL REACTOR AL VARIAR LA TEMPERATURA

DE ENTRADA

Tiempo en Selectividad global

segundos

0. 000 0. 5382

0. 023 0. 5363

0. 047 0. 5384

0. 070 0. 5421

0. 093 0. 5447

0. 117 0. 5455

0. 140 0. 5448

0. 163 0. 5423

0. 187 0. 5387

0. 210 0. 5367

0. 233 0. 5388

0. 257 0. 5425

0. 280 0. 5451

0. 303 0. 5459

0. 326 0. 5452

0. 350 0. 5426

0. 373 0. 5390

0. 396 0. 5369

0. 420 0. 5391

0. 443 0. 5428

0. 466 0. 5454

0. 490 0. 5462

0. 513 0. 5454

0. 536 0. 5429

0. 560 0. 5392
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TABLA 6 PRODUCCION DE OXIDO DE ETILENO A LA SALIDA DEL

REACTOR AL VARIAR TEMPERATURA DE ENTRADA

Tiempo en Producción de C2 H4O
segundos en Ton/ Día

0. 000 1. 0067

0. 023 1. 0165

0. 047 1. 0056

0. 070 0. 9860

0. 093 0. 9713

0. 117 0. 9663

0. 140 0. 9704

0. 163 0. 9842

0. 187 1. 0030

0. 210 1. 0130

0. 233 1. 0023

0. 257 0. 9827

0. 280 0. 9680

0. 303 0. 9629

0. 326 0. 9673

0. 350 0. 9813

0. 373 1. 0004

0. 396 1. 0107

0. 420 0. 9999

0. 443 0. 9801

0. 466 0. 9653

0. 490 0. 9604

0. 513 0. 9648

0. 536 0. 9791

0. 560 0. 9784
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TABLA 7 TEMPERATURAS A LA SALIDA DEL REACTOR AL

VARIAR TEMPERATURA DE ENTRADA

Tiempo en Temperatura del Temperatura del

segundos producto en ° K mobiltherm ° K

0. 000 525. 55 514. 16

0. 023 525. 28 514. 15

0. 047 525. 53 514. 14

0. 070 526. 00 514. 12

0. 093 526. 35 514. 11

0. 117 526. 45 514. 10

0. 140 526. 32 514. 08

0. 163 525. 95 514. 07

0. 187 525. 46 514. 06

0. 210 525. 19 514. 04

0. 233 525. 43 514. 03

0. 257 525. 89 514. 01

0. 280 526. 23 514. 00

0. 303 526. 33 513. 98

0. 326 526. 19 513. 97

0. 350 525. 82 513. 95

0. 373 525. 32 513. 94

0. 396 525. 04 513. 92

0. 420 525. 28 513. 91

0. 443 525. 73 513. 89

0. 466 526. 06 513. 87

0. 490 526. 15 513. 85

0. 513 526. 01 513. 83

0. 536 525. 62 513. 82

0. 560 525. 12 513. 80
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TABLA 8 CONVERSION DE ETILENO A LA SALIDA DEL REACTOR

AL VARIAR FLUJO DE ENTRADA

Tiempo en Conversión de C2 H4
segundos

0. 000 0. 1879

0. 023 0. 1939

0. 047 0. 2036

0. 070 0. 2113

0. 093 0. 2128

0. 117 0. 2067

0. 140 0. 1965

0. 163 0. 1883

0. 187 0. 1869

0. 210 0. 1930

0. 233 0. 2027

0. 257 0. 2105

0. 280 0. 2120

0. 303 0. 2059

0. 326 0. 1957

0. 350 0. 1875

0. 373 0. 1862

0. 396 0. 1923

0. 420 0. 2021

0. 443 0. 2099

0. 466 0. 2114

0. 490 0. 2054

0. 513 0. 1952

0. 536 0. 1870

0. 560 0. 1857
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TABLA 9 SELECTIVIDAD GLOBAL DE OXIDO DE ETILENO A LA
SALIDA DEL REACTOR AL VARIAR FLUJO DE ENTRADA

Tiempo en Selectividad global
segundos

0. 000 0. 5831

0. 023 0. 5586

0. 047 0. 5271

0. 070 0. 5063

0. 093 0. 5057

0. 117 0. 5261

0. 140 0. 5583
0. 163 0. 5836

0. 187 0. 5838

0. 210 0. 5592

0. 233 0. 5274

0. 257 0. 5065

0. 280 0. 5060

0. 303 0. 5264

0. 326 0. 5588

0. 350 0. 5841

0. 373 0. 5843

0. 396 0. 5595

0. 420 0. 5277
0. 443 0. 5067

0. 466 0. 5061

0. 490 0. 5265

0. 513 0. 5590

0. 536 0. 5845

0. 560 0. 5846
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TABLA 10 PRODUCCION DE OXIDO DE ETILENO A LA SALIDA DEL

REACTOR AL VARIAR FLUJO DE ENTRADA

Tiempo en Producción de C22 H4
segundos en Ton/ Dfa

0. 000 0. 9955

0. 023 0. 9982

0. 047 0. 9944

0. 070 0. 9860

0. 093 0. 9776

0. 117 0. 9739

0. 140 0. 9768

0. 163 0. 9842

0. 187 0. 9916

0. 210 0. 9944

0. 233 0. 9908

0. 257 0. 9827

0. 280 0. 9745

0. 303 0. 9708

0. 326 0. 9738

0. 350 0. 9813

0. 373 0. 9887

0. 396 0. 9916

0. 420 0. 9881

0. 443 0. 9801

0. 466 0. 9720

0. 490 0. 9685

0. 513 0. 9715

0. 536 0. 9791

0. 560 0. 9866
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TABLA 11 TEMPERATURAS A LA SALIDA DEL REACTOR AL

VARIAR FLUJO DE ENTRADA

Tiempo en Temperatura del Temperatura del

segundos producto en °K mobiltherm en° K

0. 000 526. 13 514. 16

0. 023 526. 16 514. 15

0. 047 526. 11 514. 14

0. 070 526. 00 514. 12

0. 093 525. 89 514. 11

0. 117 525. 84 514. 10

0. 140 525. 86 514. 08

0. 163 525. 95 514. 07

0. 187 526. 04 514. 06

0. 210 526. 06 514. 04

0. 233 526. 01 514. 03

0. 257 525. 89 514. 01

0. 280 525. 77 514. 00

0. 303 525. 71 513. 98

0. 326 525. 74 513. 97

0. 350 525. 82 513. 95

0. 373 525. 90 513. 94

0. 396 525. 92 513. 92

0. 420 525. 85 513. 91

0. 443 525. 73 513. 89

0. 466 525. 60 513. 87

0. 490 525. 54 513. 85

0. 513 525. 55 513. 83

0. 536 525. 63 513. 82

0. 560 525. 69 513. 80
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TABLA 12 CONVERSION DE ETILENO A LA SALIDA DEL REACTOR

AL VARIAR FLUJO Y TEMPERATURA DE ENTRADA

Tiempo en Conversión de C2 H4
segundos

0. 000 0. 1933

0. 023 0. 2022

0. 047 0. 2088

0. 070 0. 2113

0. 093 0. 2090

0. 117 0. 2017

0. 140 0. 1927

0. 163 0. 1882

0. 187 0. 1923

0. 210 0. 2013

0. 233 0. 2080

0. 257 0. 2105

0. 289 0. 2082

0. 303 0. 2009

0. 326 0. 1919

0. 350 0. 1875

0. 373 0. 1917

0. 396 0. 2007

0. 420 0. 2074

0. 443 0. 2099

0. 466 0. 2076

0. 490 0. 2003

0. 513 0. 1913

0. 536 0. 1870

0. 560 0. 1912
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TABLA 13 SELECTIVIDAD GLOBAL DE OXIDO DE ETILENO A LA

SALIDA DEL REACTOR AL VARIAR FLUJO Y TEMPERA_ 
TURA DE ENTRADA

Tiempo en Selectividad global

segundos

0. 000 0. 5780

0. 023 0. 5521

0. 047 0. 5239

0. 070 0. 5063

0. 093 0. 5075

0. 117 0. 5289

0. 140 0. 5613

0. 163 0. 5836

0. 187 0. 5787

0. 210 0. 5526

0. 233 0. 5243

0. 257 0. 5065

0. 280 0. 5077

0. 303 0. 5292

0. 326 0. 5617

0. 350 0. 5841

0. 373 0. 5791

0. 396 0. 5529

0. 420 0. 5245

0. 443 0. 5067

0. 466 0. 5078

0. 490 0. 5294

0. 513 0. 5620

0. 536 0. 5845

0. 560 0. 5795



102

TABLA 14 PRODUCCION DE OXIDO DE ETILENO A LA SALIDA DEL

REACTOR AL VARIAR FLUJO Y TEMPERATURA DE -- 

ENTRADA

Tiempo en Producción de C2 H40
segundos en Ton/ Día

0. 000 1. 0151

0. 023 1. 0288
0. 047 1. 0140
0. 070 0. 9860

0. 093 0. 9638

0. 117 0. 9557

0. 140 0. 9629

0. 163 0. 9842

0. 187 1. 0113

0. 210 1. 0252

0. 233 1. 0106

0. 257 0. 9827

0. 280 0. 9605

0. 303 0. 9525

0. 326 0. 9598

0. 350 0. 9813

0. 373 1. 0087

0. 396 1. 0227

0. 420 1. 0082

0. 443 0. 9801

0. 466 0. 9579

0. 490 0. 9500

0. 513 0. 9574

0. 536 0. 9791

0. 560 1. 0067
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TABLA 15 TEMPERATURAS A LA SALIDA DEL REACTOR AL

VARIAR FLUJO Y TEMPERATURA DE

ENTRADA

Tiempo en Temperatura del Temperatura del

segundos producto en ' K mobiltherm en °K

0. 000 525. 64 514. 16

0. 023 525. 41 514. 15

0. 047 525. 63 514. 14

0. 070 526. 00 514. 12

0. 093 526. 24 514. 11

0. 117 526. 30 514. 10

0. 140 526. 22 514. 08

0. 163 525. 95 514. 07

0. 187 525. 55 514. 06

0. 210 525. 32 514. 04

0. 233 525. 52 514. 03

0. 257 525. 89 514. 01

0. 280 526. 12 514. 00

0. 303 526. 18 513. 98

0. 326 526. 09 513. 97

0. 350 525. 82 513. 95

0. 373 525. 41 513. 94

0. 396 525. 17 513. 92

0. 420 525. 37 513. 91

0. 443 525. 73 513. 89

0. 466 525. 96 513. 87

0. 490 - 526. 00 513. 85

0. 513 525. 90 513. 83

0. 536 525. 63 513. 82

0. 560 525. 21 513. 80
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