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1.1).- GENERALIDADES SOBRE REACCION QUIMI-
CA.

Con respecto a las reacciones quimicas se-
pueden hacer dos preguntas:

1).- ;Qué tan répido puede |levarse a cabo
una reaccidén? '

2).- .Qué tan répido pueden alcanzarse las
condiciones de equilibrio?
No es posible dar una respuesta sencilla,-

debido a que muchas propiedades y condiciones in--
fluyen en un sistema quimico dentro de la veloci-
dad y el equilibrio gquimico. '

La velocidad de una reaccidén quimica se ve
afectada por factores tales como: Condiciones de -
interfase, Temperatura, Presidén, y las proporcio--
nes en que se encuentran productos y reactivos.

En el campo de la cinética de reacciones -
se presentan las siguientes etapas para la fase de
diseflo y control de reactores:

1).~- Recopilacién de datos experimentales.

2).- Establecimiento del mecanismo de reac
cidn. :

3).- Correlacién de datos para ver si el me

canismo es el adecuado o bien, con -
los datos, obtener una expresién de -
velocidad de reaccidn.

4).- Disefiar el reactor apropiado.
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5).~- Especificar las condiciones de opera-
cién asi como los métodos de control,
y el equipo auxiliar.

El conocimiento del mecanismo de reaccién-
permite la formulacién de las ecuaciones mateméati-
cas apropiadas en base a las cuales los datos expe
rimentales se pueden correlacionar, y extrapolar -
fuera de las condiciones experimentales.

Los datos de velocidad de reaccién pueden-
ser obtenidos en equipo intermitente o de flujo. -
Cuando se tiene un equipo intermitente los reacti-
vos son cargados totalmente a un recipiente agita-
do y el efecto de la reaccién se observa conforme-
se lleva a cabo.

En el caso de equipo de flujo continuo, -
los reactivos son alimentados constantemente a un-
tubo largo y estrecho, o bien a uno o més recipien
"tes agitados conectados en serie, haciendo las ob-
servaciones cuando se alcanza el estado estaciona-
rio.

_ Muchas veces los datos obtenidos en los ex
perimentos no son completos ni precisos, o el mode
lo matematico puede ser complejo, por lo que pre--
senta dificultades en su manejo para poder obtener
resultados confiables. Por lo mismo se han desa--
rrollado métodos numéricos para obtener soluciones
aproximadas de las ecuaciones que pueden interve--
nir en el desarrollo de los cdlculos para un buen-
disefio. Estos métodos aunque féciles en concepto,
son dificiles en su aplicacién, por lo que han si-
do usados més seguido Gltimamente, gracias al cre-
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ciente uso de las computadoras electrénicas, por -
medio de las cuales es posible obtener soluciones-~
con un grado de precisién tan confiable como por -
los métodoa analiticos.

1.2).- CLASIFICACION DE LAS REACCIONES

Las reacciones quimicas, sean o no catali-
ticas, se pueden clasificar segln el tipo y nlmero
de fases contenidas en el sistema, y también por -
la forma de operacidn.

1.2.1).- Clasificacién de acuerdo al tipo-
de fases.

Las reacciones quimicas pueden ser clasifi
cadas, como homogéneas si solo existe una fase, y-
heterogéneas si més de una fase interviene en la -
reaccidn:

a).- Reacciones en fase liquida.

b).- Reacciones eén fase gaseosa.

c).- Reacciones en fase gas-sélido.
d).- Reacciones en fase liquido-sélido.

e).- Reacciones en fase gas-liquido.



1.2.2).~ Clasificacién de acuerdo a la for
ma de operacidbn.

Seglin la forma de operacién, se pueden cla
sificar como:

a).- Intermitentes
b).- Continuas
c).- Semiintermitentes

las cuales pueden ser homogeneas o heterogéneas.

Ambos tipos son importantes industrialmens
te, y existen muchos procesos donde se pueden te~-
ner ventajas |levando a cabo una reaccién quimica-
ya sea en forma intermitente o continua, para obte
ner un mayor rendimiento o mejorar la calidad de -
producto.




1.3).

- TI1POS DE REACTORES

Para la realizacién de una reaccidén quimi=
ca se usan variantes de dos tipos bdsicos de reac#

tores.

a).-

Reactor tubular.- Los productos y -
reactivos pasan a través de un tubo -
de longitud y diémetro definidos por-
los requerimentos del proceso de mane
ra que existe un contacto continuo a-
fo largo del reactor, conforme los -
productos y reactivos se desplazan.

(fig. 1.2)

Reactor tipo tanque agitado. Consiste

" de un tanque cilindrico en el que nor

malmente se emplea un agitador mecéni
co para mezclar los reactivos dentro-
de la masa reaccionante inmediatamen-
te que éstos entran al reactor. Los-
productos se sacan continuamente. En
un estado ideal de mezclado perfecto-~
tendrén la misma composicién que el -
contenido del reactor.
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En algunos cases, cuando se usa un reactor
agitade, ocurre que tan pronto los reactivos en#: -
tran al reactor, se mezclan y una porcidn sale jun
to con los productos sin permanecer el tiempo nece
sario para la conversién. Para reducir tal efec--
to, se emplea un cierto nimero de reactores en se-
rie, que presentan grandes ventajas en el grado de
conversién. (fig. 1.3.a y-1.3.b).

frm—— e o
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La selecciédn de un tipo de reactor se debe
hacer por discriminacién econémica aunque el con--
trol del proceso muchas veces permite seleccionar-
el equipo mas adecuado al analizar variables de -
operacidén y al tipo de fases involucradas, asi por
ejemplo, un reactor semintermitente podria ser se-
leccionade en los siguientes casos:

1).- Para hacer reaccionar un gas con un -
liquido ya que favorece el mezclado -
al estar los reactivos dentro del -
reactor el tiempo suficiente para -
ello.

2).~ Para controlar reacciones altamante -
exotérmicas, mediante el control de -
la alimentacién de uno de los reacti-
vVOS.

3).- La selectividad del producto deseado-
se puede aumentar controlando la ali-
mentacién de uno de los reactivos, la
temperatura y las concentraciones en-
el sistema reaccionante.

El reactor agitado y el tubular se emplean.
en procesos en los que se tiene una fase liquida, -
pero el reactor tubular se emplea preferentemente-
en reacciones que se llevan a cabo en fase gaseo-~-

sa. (ref. 1, 13, 16).

1.3).- INFLUENCIA DEL CALOR DE REACCION

Como se sabe cada cambio quimico tiene aso



ciado un calor de reaccidédn y solamente en pocos -
casos puede ser despreciable. La magnitud del ca-
lor de reaccidén influye bastante en el disefio de -

reactores. En reacciones extremadamente exotérmi-
cas se presenta un aumento en la temperatura de la
mezcla reaccionante. Si no se tiene la precaucidn

de remover el calor conforme la reaccidn se efec--
tua, el reactor puede presentar caracteristicas de
inestabililidad en su operacién.

1.4).- CLASIFICACION DE LOS REACTORES SE--
GUN" EL CONTROL DE LA TEMPERATURA.

De acuerdo al control de la temperatura -
los reactores se pueden clasificar:

1).- Reactores isotérmicos.- La temperatu-

" ra de la mezcla reacionante permane-

ce constante, esto se logra transfi--

riendo o agregando un calor equivalen

te al de reaccién més lo que requie--

ran los reactivos para alcanzar la -
temperatura de reaccidn.

2).- Reactores adiabéticos.- La operacién-
adiabética se prefiere por su simpli-
cidad. En este caso la temperatura -

del reactor se verd aumentada o dis--
minuida segln el caso, ya que no hay-
ninglin tipo de transferencia de ca- -
lor. Son ventajosos para reacciones-
en las cuales no se requiere ningdn -
tipo de contro!l de la temperatura.
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3) Reactores en los que existe transferen-

cia de calor. En los reactores que no-
operan adirab&ticamente, deberi incluir-
se el equipo necesario para poder tener
una transferencia térmica adecuada.

§Sy~gﬁ‘
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Cuando se tienen reactores tubulares, si -
la cantidad de calor transferida es grande, la re-
lacién de superficie de transferencia de calor a -
volumen de reactor requerido es grande, semejando-
se el reactor a un cambiador de calor.

ﬂlll/ /N ﬂlll////ﬂﬂ// LTS

Fig. 1.10

4).- Operacién autotérmica.- Si una reac--
cién requiere temperaturas relativamen
te elevadas para tener una velocidad-
de reaccidn apreciable, los productos
de la reaccidén saldrdn a una tempera-
tura elevada. Para poder hacer econé
mico el proceso el calor puede ser re
cuperado para aprovecharlo dentro del
mismo proceso. Para que los reacti--
vos puedan ser |llevados a la tempera-
tura de reaccién, se hacen arreglos -
para que los productos que salen a -
una temperatura elevada puedan calen-
tar los reactivos alimentados a la -
temperatura deseada.
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1.5).- VELOCIDAD DE LAS REACCIONES QUIMI-
CAS.

La velocidad de una reaccién homogenea se-
define como el cambio de moles por unidad de volu-
men con respecto al tiempo.

- L dwn
Al vV 3t

Cuando la velocidad de reacciédn permanece constan-
te en todo el volumen de reaccidén, la concentra- -
cién y la temperatura permanecen uniformes.

Cuando el volumen del sistema permanece -
constante, la velocidad de reaccién viene dada por
el cambio de concentracidén por unidad de tiempo -
(Reactor Batch), y la expresién matemética de la -
velocidad de reaccién seréd la siguiente:

L dw _ _ 4¢

B Y S | RS B3
V d+t d+
Si la ecuacién anterior se expresa en tér-

minos de la cantidad de reactivo que ha sido trans
formado, se obtiene:

; 1.2
v = L 2%

Cuando se tiene un reactor tubular en es-
tado estacionario, la variable independiente es la
posicién en el volumen de reactor.



13

En algunos tipos de reacciones es posible-
separar el efe¢to molar de los reactivos involucra
dos de otras variables, y expresar la velocidad de
reaccidén por una ecuacién del siguiente tipo:

T = \2&'(’“\3—“15“3‘) °°g~)“_“\ 1.3

Por definicién, la constante de velocidad de reac-
cidn es independiente de la masa de los partici- -
pantes, pero dependiente de la temperatura. Para-
una solucidén real, las concentraciones se pueden -
sustituir por actividades o fugacidades, quedando-
la ecuacidén:

Ay :Rkka\)aagab5°°°)a‘ﬂ\ 1.4

Aqui se debeée hacer notar que-la expresidn-
anterior se aplica Gnicamente a reacciones simples
ya que cuando una reaccidén esta compuesta por va--
rios procesos quimicos o fisicos se requiere mas -
de un parémetro "k”. Para poder caracterizar la -
reaccién, debiéndose tomar en cuenta las otras va-
riables que intervienen en la reaccién:

Cuando se tiene una reaccién del tipo:
aA %.b%:f-.__,‘—-—- QC-’*AB a

que se lleva a cabo a volumen constante. La expre
sién de velocidad viene dada por la siguiente ecua
cién:

Q.
L dX -t dva- 3__)(1(_\_3-
Ya=y3ie 77V ¢ k(va \/b> 1.5
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s = \Z(YLG_%:)S)Q (Qf\bo—\lx\ a)g\_ 1.6

En la que el cambio de concentracién de los cuatro
reactivos y productos estid relacionada de la si- -
guiente manera:

LodTA b oatel o L\ L AWl
a 4+t b 4L < &K< A AX

De la ecuacién 1.7, se puede concluir que una reac
cién general para todos los componentes puede ser:

S U
Y= x i< 1.8

En donde el coeficiente estequiométrico es negati-
vo para los reactivos y positivo para los produc--
tos.

1.6).- ORDEN DE REACCION Y CONSTANTE CINE-
TICA:

Si se supone una reaccidén quimica como !a-

que se prepresenta en la ecuacién "a”, la velocidad

de reacciédn se puede escribir como:
1

- R
ol 1.9
-égig_ -k JATEL
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Y = ‘Z\X‘g\(a downde o dA= \“AXA 118

la actividad puede expresarse en funcién del coefi
ciente de actividad por lo que la ecuacién 1.18 -
puede escribirse como:

~ = kiap 1.19

Cuando se tienen reacciones en fase gaseo-
sa, la ecuacidén de velocidad es la siguiente:

X = k\?A 1.20

en donde:

Pa = 1T n ¥a :TV\({;L“‘(\A/“T\ 1.20

Si el coeficiente de fugacidad es igual -
a la unidad (sistema ideal), se obtiene:

PA =0 t‘\lk(\-\_‘\ = £ Y\‘\' Q“P l'Y\1\

Si el volumen permanece constante, esta Gl
tima expresidén se transforma a:

—dnp = R RT“(\A 1.21
d <
Para una reaccién de segundo orden del ti-
po (A+ B ==R+ 8), la velocidad de desaparicién

de reactivos sera:
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Ridpap - Radeas 1.22

que también se puede escribir:

T = R(2ada-dgas(x) 1.23

Para una reaccién ideal en fase gaseosa, -
la ecuacidén de velocidad de reaccién queda expresa
da por:

Y= k\ \(p. \(B T\LT\Q,'WL/‘Y\—‘- 1.24

= k‘“k“a“"'?"ﬂ?E R0 0o 1.25
en donde n \/AII . ({4 \/B” — 1II

Para una reaccién irreversible de tercer -
orden del tipo (A+ B+ C==R ) S+ ... ), lave
locidad de reaccién viene dada por:

=R 32303 1.26

Y = \{\ XAAVQ\\A&‘QAT\Q‘(\L’Y\-‘; 1.27

y para soluciones gaseosas se puede escribir:

-
* = RW VaVeVepnonc/ne  1.28

para reaCCIones que se aprox:man a la idealidad -
("\/” = " = "V/ por lo que la ecuacidn-
anterlor se transforma a: '

RiQa vy 0 1.29
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1.8).- REACCIONES CATALIZADAS POR MEDIO DE
SOL I1DOS.

Para el desarrollo de las ecuaciones de ve
locidad, se ha propuesto que, c¢lando una reaccidn-
es catalizada por un sélido, la reaccidn ocurre en
la superficie del catalizador, teniendo en cuenta-
la reaccién de moléculas o &tomos que son adsorbi=-
dos por actividad en los centros activos de la su-
perficie.

Un catalizador aumenta la velocidad de -
reaccién por su habilidad de adsorber los reactan-
tes cambiando la trayectoria de la reaccién en for
ma tal que la energfa de activacién es menor que -
su valor si la reaccidon no fuera catalitica.

Para que un reactivo de la fase fluida pue
da ser convertido cataliticamente a producto, es =
necesario que el reactante sea transferido de su -
posicién en el fluido a la interfase catalftica, -
siendo adsorbido en la superficie para que se lle-
ve a cabo la reaccion y formar el producto adsorbi
do. El producto se desorberd para transferirse de
la interfase a su posicidén en la fase fluida. La-
velocidad con que ocurren los procesos influird en
la distribucidn de concentraciones en el sistema, -
Jugando un papel importante en la obtencidén de la-
velocidad neta de reaccién. - Debido a los mecanis-
mos involucrados, es conveniente clasificar estas-
etapas en la forma siguiente:

1).~ La transferencia de masa de reactivos
a la superficie y de la superficie ex
terior al fluido.



20

2).- La transferencia difusional y de flu
Jo de reactivos y productos dentro y-
fuera de la estructura porosa del ca-
talizador, cuando la reaccién toma lu
gar en las superficies internas.

3).- La adsorcién activa de reactivos y de
sorcién de productos en la interfase-
catalitica.

4).- La reaccién superficial de los reacti
vos adsorbidos para formar productos-
adsorbidos.

El primer caso se determina por las tarac
teristicas del flujo del sistema, tal como la masa
velocidad, el tamafio de particula, y las caracte--
risticas difusionales del fluido. El segundo ca--
so, se determina por el grado de porosidad del ca-
talizador, las dimensiones de los poros, el grado-
de interconexiéh de los mismos, y el tamafio de par
ticula. El! tercero, se determina por la extensidn
de la superficie catalfitica, y por las energias ne
cesarias para la adsorcién y la desorciédn de cada-
uno de los componentes de la corriente. EI cuarto
caso, se determina por la naturaleza y la exten- -
sién de la superficie catalitica, y por las ener--
gias necesarias para la reaccidén en la superficie.

<138a4).- Anédlisis de los fenémenos de su--

perficie.

Entre los fenbémenos de superficie se tie--
nen: ‘
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a).- Adsorcién
b).-~ Desorcién
c).- Reaccién Quimica.

Cuando se estudian los fenémenos de supeFT-
ficie se aplica la teorfa de pasos en serie y pa--«
so controlante para obtener informacién de que pa-
so es el que estd rigiendo el proceso.

1.8.a).- Controla el paso de adsorcién o -
©  desorcién.

La adsorcidén activa, es una reaccidén espe-
cifica entre el adsorbato y la superficie y posee="
las caracteristicas de una reaccidén quimica rever-
sible.

Se considera que una unidad de superficie-
catalitica contiene "L” centros activos en los que
puede ocurrir adsorcién y que todos estos se com--
portan similarmente, donde la energia de adsorcién
es la misma para todos los sitios, o bien se consi
dera un valor medio que representa la totalidad de
la superficie.

La velocidad de adsorcién de un componen--
te "A”, en la corriente en contacto con la superfi
cie es proporcional a su actividad "a,.”, en la in
terfase y a la concentracidn “cl” de los centros

vacios por unidad de superficie.
La velocidad de adsorcidén seréa:



22
y la velocidad de desorcidén es:

i
~ = *LA(:A. 1.31
Cuando se ha alcanzado el equilibrio las -

velocidades de adsorcién y desorcién seréan iguales
y de las ecuaciocnes 1.30 y 1.31 se obtiene:

Rpap;y = k'.p\CA
Ca - \lk/\-q. = KA

A QL
Si el componente "A” sesencuentra mezclado
con otros componentes ”B”, "R"”, ”8”, e "I1" que tam
bién pueden ser adsorbidos en centros activos del-
mismo tipo, entonces la concentracidén de los cen--
tros activos vacios seria:

1.32

Cl = L - KCA+C@+C&+C5+61+.“\ - 1.33

En el equilibrio, cada una de las concen--
traciones de los adsorbatos pueden ser sustituidas
por una expresidén similar a la que se obtiene para
"C,” al resolver la ecuacién 1.32 con la 1.33, dan

doé

C\ =L-Ct KaA'\KA ¥ ae,.(KBJ,\c‘\\(c '\'a\{( K(?JAS‘\\(s-hu\—l - 34

Cirdn k420 Ko 25 Ko + A5 KetdriKaten
Si se combinan las ecuaciones 1.32 y 1.35-

para poder obtener la concentracidén superficial de
"A” en el equilibrio, en términos de las activida-



des de la interfase del Fluidp, se obtiene:

Cp= dac Kal o 1.36
CU AIKA 4235 g, ¥ ArKe +a5{ K+ Az Ko ree)
Pudiéndose obtener ecuaciones similares pa
ra los otros componentes de la mezcla.

1.8:b).- Control del paso de velocidad de-
reaccidn en la superficie.

La reaccidén en la superficie puede ocurrir
entre moléculas de reactivo adsorbido en centros -
activos adyacentes o entre una molécula de reacti-
vo adsorbido y una molécula en la fase fluida. -
Cuando se establece que la reaccién sigue el pri--
mer mecanismo, la velocidad ocurre a velocidades -
proporcionales a la concentracién de reactivos ad-
yacentes adsorbidos, de tal manera que si una molé
cula adsorbida de ”A”, reacciona con otra molécula
"B"” que también se encuentra adsorbida, la veloci-
dad seré proporcional al nGmero de pares “A” y "B”
adyacentes. Si se tiene una reacciédn monomolecu--
lar en la que ”A” adsorbido reacciona para formar-.
un complejo que posteriormente se romperd para for
mar dos moléculas de productos adsorbidos, la velo
cidad de reaccién serd proporcional nimero de molé
culas de "A” adsorbidas.

En una superficie catalitica existen ”“L”
centros activos, los cuales pueden presentar un -
arreglo especial, de manera que cada centro activo
este rodeado por "s” centros, y asf una molécula -
de ”"A” tendré& adyacente a ella "sel” centros acti-
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" vos vacios, donde "@©l” es la fraccidén de los cen--
tros totales que se encuentran sin ocupar, la molé
cula de ”"A” también estaréd por "se_” moléculas de

"B” adsorbidas. La concentraciédn en la superficie
de moléculas de "A” y centros activos vacantes ad-
yacentes viene dada por ”sC ei” y la concentracidn
de moléculas de "A” y "B” aésorbidas en posicones-

adyacentes vendré dada por ”sC,e_.”. Puesto que -
" e{ = C|7L" y ”eé = CB/L?,‘ée obtiene:
Chpr= S
- 1.37

La reaccién monomolecular entre una molécu
la de "A” adsorbido y un centro activo tendr& una-
velocidad igual a:

= k Gy = RSGQOY 1.38

De la misma manera para una reaccidn entre
una molécula de "A” y ”"B"” adseorbidas, se tiene:

'z RGle = SGG )L 1.39

Si se forman productos ”“B” y "S8”, la velo-
cidad de desaparicién de “"A” en la superficie se -
expresa por:

< = ;k_E, (Ch Cp - Cals [\43 1.40
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1.8.¢c).- Desarrollo de la expresién de ve-
locidad global de reacciédn.

Teniendo como base lo que anteriormente se
desarrollb, se puede obtener una ecuacién para una
reaccidén en la superficie; si la reaccibén es del -
tipo:

A + B , R

La velocidad de la reaccién vendrd dada en
términos de las velocidades de reaccidédn directa e-
inversa:

T:%—_(RCAC& - R ) 1.41

Las concentraciones superficiales se pue--
den expresar en términos de las actividades en las
interfase. Siendo la velocidad neta de adsorcién-
del componente “A” igual a la diferencia entre las
velocidades de absorcién y desorcibn, o:

)
< = kAQMCL—-ELCAﬁ sKI&LKAE.A-;Q -C.p:) 1.42

Cp= Kadpicy v [eh) 1.43

Pudiendose encontrar expresiones similares
para los otros componentes, y sustituyendo en la -
ecuacién 1.41, se obtiene:

v =% hrfkaga-vlellketaci-vedl
~k [keet& WNQXC\{
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Las concentraciones de los centros vacios
se puede expresar también en términos de las acti-
vidades en la interfase.

C\: L-QQ—A'\‘C—B‘\'C&*CS‘{‘éao\
\.45

Cy= L - € (Kadp; +Xedgy +¥rer *Ksds! 4.0+
(v QR+ v+ (- 1 RR)))

En muchos casos se puede suponer que la -
velocidad se controla por una etapa lenta y que to
dos los demés pasos son tan répidos que se obtiene-
el equilibrio rapidamente.

Para ilustrar el procedimiento anterior, -
se desarrollarén ecuaciones de velocidad para di--
versas etapas controlantes del sistema:

a):- A+ = AVX
adsorcidn

b)im B K B*%

c)i- AXARY —= O + % reaccién de su--
perficie
d).- CY <= <& -« RS desorcidn
e).- A /= C reaccidn total
Sirla reaccidn superficial controla; las -
concentraciones en la interfase corresponderén al-
equilibrio para las etapas de adsorcidén y desor- -

sz
clona.



27

De acuerdo al modelo las velocidades de ca
da etapa serén:

! ~p = ke CrCni Gy = (GO o e

H Yy = Ryle G By Con =ty (Calu- CW/KQ

Il Yo = EC_ LA*CQ‘ - ECCL\LC*:mQQ‘K—QYr‘ (gg(.y.‘\(a

(R TA. = bLCc*—ﬂc_cQ*: —k‘kCccﬁ* \13,(-&*

v KA = CA‘A/CAQ\A

Vi Ke= Cex/cacy

Vil c e ..g‘_;_ - _6.5— = V_-"
c_w:CY-/CM. Ceox J K Vo o \6.\/.,:(

Vil Ké.: CC‘L[CcC*

Sustituyendo estos resultados en la ecua--
cién de reaccidén en la superficie se obtiene:

X Ye = \ZC(K" Cr CxKpCaly-¥y CC¢$¢*"{£\

X ve = ke € (KakaGuca-Ka ey

La concentracién de centros vacios puede -
expresarse en términos de la concentracién de cen-
tros totaltes ”L”.



28

X1 L = CX‘\'CAX + Coy + Cew

Puesto que "C,”, "C_." y "C.” corresponden-
al valor en el equiliério, a ecuacibén anterior -
puede combinarse con las de las constantes (V,Vl, -
Vil,VIll) y obtenerse:

Xt €x= L
1+KaA Q4 4K Cq +KeCe

donde:

X1l Ye = hc C;I(L(kAKB CACQ -_Eﬁ!.é;.th’_)
<

XV

YC = hg KA Ka Ll(CACQ—Cg\Q/(l ‘\'KA(A+¥OCQ +K¢Q‘-_\L

que es la expresién final en términos de las con--
centraciones en el fluido.

Cuando controla la adsorcién o desorcidn, -
se supone que la adsorcidédn de ”"A” es una etapa len
ta, entonces la adsorcibén de ”“B”, la reaccidén de -
superficie, y la desorcién de "C”, tendran lugar -

en el equilibrio. De manera tal, que la velocidad
puede formularse por medio de las ecuaciones V, V],
Vit, VIlIl. De esta forma se obtiene para el va- -
for de "C, ". '

Ax

CAy = CQ;¥.<1X./l<lc Cex

oo Cavm (Kol Ko Celx/ o)
Cav= ¥a & Cc /ey
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Sustituyendo este valor en la ecuacién |, se obtie
ne:

XV1i T = ka Cx(_C-.A - Ct/\éC_g\

Si se expresa la concentracién de los cen-
tros activos vacios al igual que en el caso ante--
rior por medio de las concentraciones de los cen--

tros totales “L”, se obtiene para “C ”:
x

Vit Cy= L

\+Ka Ce[KCa TKala +IKc Ce

con la que, si se sustituye en la ecuacién XV, se-
obtiene una ecuacién de velocidad final cuando la-
adsorcidén de ”"A” controla el proceso. La ecuacidbdn-
final es:

XVITE Ya= Ral (Ca - Ce/ice)

[+Ka Ce /Ko +¥XgCo+ KcCe

Si en lugar de la adsorcién, la velocidad-
de desorcién del producto ”“C” controla la reacién,
la ecuacién de velocidad deberéd formularse a par--
tir de la ecuaciédn IV. La adsorcién y la veloci--
dad de superficie tendran lugar en condiciones de-

equilibrio. Sustituyendo los valores de equili---
brio de "C." vy "Cx” en la ecuacién 1V, se obtiene-
como resul%ado final la ecuacién:

o RILK(GCe —ce/K)
| + Kaca +Kg Co +Ke K Ca Co

XX
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El efecto difusional externo o interno se-
mide normalmente por difusividades efectivas que -
dependen de la geometria, naturaleza y condiciones
de operacién del sistema.

Una vez que se ha establecido la cinética-
del sistema reaccionante, ésta se aplicard simultd
neamente con los balances de materia y energia pa-
ra obtener el modelo del reactor, tal como se des-
cribe en el siguiente capitulo.
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NOMENCLATURA

Actividad del componente i
Concentracién.
Energia de activacién.

Constante de vélocidad de reaccién.
Constante de.equilibrio quimico.
Nimero total de centros activos.
Moles del componente i.

Presién parcial del componente i.
Velocidad de reaccién.

Tiempo.

Temperafura.

Vo lumen

Factor de compresibilidad.

Orden de reaccidén del componente A.

Orden de reaccién del componente B.

Coeficiente de actividad del componente

Presidn total.

= Loeficiente de fugacidad.

k!
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CAPITULO I

ECUAC IONES DE DISENO DE
REACTORES QUIMICOS

32
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2.1).- GENERALIDADES.

Para lograr el disefo de un reactor, es ne
cesario conocer las condiciones de entrada, tales-
como temperatura, presidén, composicidn de los reac
tivos, asi como conocer el método de operacién del
reactor. Si es un reactor continuo, intermitente,
agitado, isotérmico, adiabatico, etc. Esta infor-
macidén junto con la especificacién del producto, -
constituyen las condiciones de disefo del reac- =
tor.

Para poder |legar al disefio del reactor -
més adecuado es necesario tomar en cuenta el méto-
do de operacidn y los costos que intervienen para-
poder obtener el producto deseado.

La forma de llevar a cabo los célculos que
nos conducen a una operacién adecuada (éptima) pa-
ra un conjunto de valores que permanecen constan--
tes en las condiciones de diseflo, puede hacerse - -
por técnicas de optimizacién.

Cuando un reactor se encuentra en opera- -
cién, las condiciones para las cuales fue diseflado
no son constantes sino que cambian conforme pasa -
el tiempo. Aqui se presenta otro problema que es-
el de control del reactor. Para poder controlar -
el reactor o sea las condiciones para las cuales -
fue diseflado y que han cambiado, es necesario de--
terminar como hacer para que esas condiciones que-
han cambiado vuelvan a las condiciones de opera- -
cidén éptimas.
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Para lograr la optimizacién de un sistema-
se requiere de técnicas de célculo, que se pueden-
encontrar en la literatura (12 y 18) vy que no se -
tratarén en este trabajo.

Los balances de materia y energfa en un -
reactor proporcionan las bases para relacionar la-
velocidad de produccién y la composicién de los =
productos con la velocidad de la reaccién quimica.
Si se tiene una operacidén intermitente, o bien una
de flujo continuo, existirdn cambios con respecto-
al tiempo o con respecto a la composicién en el -
reactor.

Cuando se aplica el balance de materia en-
un sistema con una sola reaccién, se puede hacer -
para cada uno de los reactivos o bien Gnicamente -
para el reactivo limitante. Cuando se trata de -
sistemas con mds de una reaccién se puede hacer un
balance para cada reaccién o bien uno solo conside
rando la velocidad neta de descomposicién del reac
tivo clave con respecto a todas las reacciones.

2.2) .- BALANCE DE MATERIA.

El balance de materia de un reactante pue-
de escribirse en forma general para cualquier tipo
de reactor, para un incremento de tiempo At y un -
incremento de volumen AV.

Masa de reactante alimen| |Masa de reactan-

da al elemento de volu--| |[te que sale del-

men. “lelemento de volu
men.




35

Masa de reactante Acumulacién del reac-

convertida en el-| __ jtante en el elemento
“lelemento de volu=| — |de volumen.

men.

Los dos primeros términos corresponden a -
la masa de reactante gue entra y sale del reactor-
en el tiempo At, ElI tercer término depende de la-
velocidad de reaccién en el elemento de volumen §.
Siendo el término que se encuentra a la derecha -
de la igualdad, el que expresa el cambio de la ma-
sa dentro del reactor con respecto al tiempo.

2.3).- BALANCE DE ENERGIA.

Los balances de energia son necesarios, ya
que la velocidad de reaccién es funcién de la tem-
peratura. Por lo que el propésito de un balance -
de energia es el de determinar la temperatura en -
diferentes puntos del reactor o bien la temperatu-
ra a diferentes tiempos de reaccidén o cuantificar-
el calor que debieréd eliminarse o suministrarse, -
segin el tipo de reactor y el objetivo del balan--
ce.

Si se aplica el balance de energfa para un
elemento de volumen "AV"”, y un perfiodo de tiempo-
"ANt”, se obtiene la siguiente expresién:

Energfa en la alimenta Energia en la corrien-
cién al elemento de vo|._|te que sale del elemen
[tumen. to de volumen.



36

Energia transferida Acumulacién de energia-
desde los alrededo~ - _ |en el elemento de volu-
“|res. ~ |men.

Para que el balance de energia quede com--
pleto, se deben incluir todos los términos que se-~
refieren a la energfia de un fluido. Sin embargo, -
en un reactor quimico solo importa la energia in--
terna, la energia de presién-volumen y en ocasio-=~
nes el trabajo mecénico.

Las diferencias entre el primero y segundo
términos representan las diferencias de temperatu-
ra y energias debidas a las diferentes manifesta--~
ciones de energfia al haber cambio de composicién -
de la corriente de salida con respecto a la que en
tra.

El tercer término representa los cambios
de energia con los alrededores, que se originan en
la transferencia térmica a través de las paredes -
del reactor. La entalpia de una sustancia que se-
produce por una reaccidén quimica es: Entalpia de -
la substancia = Entalpia de los reactivos + Calor-
de la reaccién. Si la reaccibén se verifica a 25°C
la expresién quedaria de la siguiente forma: En-=-
talpfa de la substancia a 25°C = Entalpia de los -
reactivos a 25°C + Calor estandar de reaccién:

Esto significa que el término de absorcidén
o desprendimiento de energia por la reacciédn esté-
contenido en el segundo término de la expresidn y-
también en el cuarto término de la misma.
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2.4).- FORMULACION DE MODELOS DE REACTORES+
QUIMICOS.

En esta seccién se plantearan las ecuacio-
nes para describir el comportamiento din&mico de -
los diferentes tipos de reactores sobre la base de
ecuaciones diferenciales de los balances de mate--
ria y energia correspondientes.

2.4.1).- Reactor intermitente.

Si se toma en cuenta que para este tipo de
reactor no hay flujo de reactivos o productos (los
términos de entrada y salida son cero), si se tie-
ne intercambio de calor Gnicamente con el exterion
se tiene:¥

Ye
v
W >
11y —

Fig. 2.1 hi
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Las ecuaciones generales referidas a la fi
gura- 2.1, serfan:

) d Vs 2.1
i -3 G = v V= SIT

donde: j =1, ..., s (componentes de la reaccién),_
existiendo ”s” ecuaciones similares para cada com-
ponente.

La ecuacién 2.1 se obtiene para el caso en
que sélo se tiene una sola reaccidén en el sistema.
Si se hacen las simplificaciones relativas al reac
tor intermitente; "qF" y "q" son iguales a cero. -
El volumen es constante e igual a ”Vr"; la ecua- -

cién 2.1 se reduce a:

: LVEL | vacg
=<ivV = = V_ 22
. A \t 2.2
iy .
B i€ — Sy XY

Si>ée4define fa conyersién como:
7 = (G- G/

la ecuacién 2.2 se transforma a:

€ ~ A} ( i J’r) 2.3

Cuando existen varias ecuaciones simulti--
neas, se incluirdn en el balance para el componen-
te ”j”, obteniendose:

G . s

i€ iy W 2.4

'\2\
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2.4.1.a).- Balance de energia.

En el balance de energia para un reactor -
intermiente, el término de generacnon de calor que
da incluido en la acumulacién.

Con referencia a la figura 2.1 se obtiene:

= . 3
> iy =32 Cing -Q= AEVC W 2.5
3=1 3=t

A€ \=t

Normalmente se tiene que para un reactor -
intermitente, donde el volumen es constante y los-
términos de entrada y salida son cero, la ecua- -~
cién 2.5 se reduce a:

t LS VCihy = -'Q 2.6
A

si en la ecuacibén 2.6 se desarrolla el primer tér-
mino:

v2cj(c\h3/=\#) + VI hi(d Ci/dt)=-Q 27

dai = Qhj AT = Cpp 4T 2.8

At - 317 ot A€

Si se tiene una sola reaccidn, sistituyen-
do la ecuacidén 2.2 en 2.7 y combinando con la ecua
cién 2.8 se obtiene:

V 2 CiCay (ATAL) + VS hyj<jx==Q 2.9

EECJCpJ = Cp volumétrico de la mezcla.

Eoﬁhj = Calor de reaccién.
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obteniéndose Tinalmente:

AT - — AHy/Co -QfVCp 2.10

ol

Si:

Q' =Q/ice 3 d = ARs/Cp

La ecuacién 2.10 se simplifica, quedando:

il:—r = 3*1- - Qg 2.107

4t 7
Para varias reacciones simulténeas se obtiene:
a2t _ f Y Q 2.11
O e

Las ecuaciones de los balances de materia-
y energfa integran un modelo generalizado (referen
cias (1,6,16)), pero es necesario conocer la expre
sién cinética para cada caso particular.

2.4.2).~ Reactor tipo tanque agitado.

Este tipo de reactor se utiliza para reac-
ciones en fase lfiquida con pequefias variaciones en
volumen. E! caudakvolumétrico total en la alimen
tacibén estard compuesto tanto de reactantes, asi -
como de cualquier fluido inerte o algun diluyente.
En una operacidén normal el volumen ser& constante,
y por lo tanto el caudal volumétrico de salida se-
r& igual al de entrada al reactor. Si el caudal -
que entra al reactor no es el mismo que sale del -
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reactor, el volumen de la mezcla no serd constan--
te, y la variacién del volumen es igual a la dife-
rencia entre los caudales volumétricos de entrada-
y salida del reactor, es decir:

4V _
T EXY ER 2.12
Si se examina un ejemplo sencillo, en don-

de entra un reactivo "A” con una concentracidn -
"C..", y reacciona reversiblemente para formar ”“B”
la velocidad de reaccién por unidad de volumen a -
la temperatura del reactor es:

~N = \lc—A"\z‘C—Q

la cantidad de ”"A” en el reactor es "VCA"=-=
y ésta cambia debido a:

1).- "A” entra continuamente en la alimen-
tacion.
2).- Algo de "A” se elimina con el produc-

to.

3).- "A"” reacciona para formar "B” en el -
reactor.

Las velocidades a las que estas variantes tienen -
lugar son:

1).- Caudal de suministro de "A” en la ali
mentacibén = qFCAF

2).- Caudal de elipinacién de “A” en el -
producto = qCA
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3).- Velocidad de desaparicién de "A” por-
la reaccién = V(kCA - k’CB)

Por lo tanto:

VA= 4 Ca-2Ch - VIRG-KC 2.1

Si el volumen es constante, se puede divi-
dir por "gﬁ y obtener:

eAAC-—tA = Ca-Ca - ©(RCaA-FCa) 2,14

Un balance similar para ”B” darfia:

6 = AA_CJ;B =-Cy + 0(RCa-R'Cp) 2.15

Si el tiempo "t = 0”, las concentraciones-

son: "C, = C,\" vy "EB* Con” siendo Ia concentra- -
cién total en la al imentacién “C . Haciendo -
"C C + C_.” y sumando las ecuaciones 2.14 y -

2. %5 se obtiene:

o iCe = C - Ce 2.16
1% AY
con CC = CAF para "t = 0”. De modo que CA + CB =
C o bien:
Af
CA: CA\ -.? 2.17

donde:

C o = %
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Si ahora se sustituye en la ecuacién 2.14-
o 2.15 se obtiene para la conversidn:

ol (RCa-F)-K :
e_ﬁ_ = _?-a-e[ s-FY-REL 2018
con

-?Z :'C:A\._<:Ao-: Ca, pavat =0

Las ecuaciones para el estado estacionario
se obtienen igualando a cero las derivadas respec-
to al tiempo:

O = Cap-Ca -0 (RCa- WCea)

6 = -Ca+0 (RCA - &' Ca) 2.19

Si el volumen no es constante la ecuacidén-
2.13 se convierte en:

Vica 4 Cady =g, Cap-3Ca- V(RCa-KC)  2.20

Susti%uyendo la ecuacidn 2.12 en la ecuacidén 2.20-
se obtiene:

V952 = g (Ca- - ViRG -RCe) 2.2

Para la reaccién general %zicy A Jj=0" la
concentracién en la alimentacidn es ”CJF"’ y perma
nece constante.

Entonces el nGmero de moles de ”Aj” en el-
tanque es ”VCJ”’ y la velocidad de reaccidn tiene-
de nuevo tres“términos de contribuciébn:
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1).- Caudal de ”A” en la alimentacién

= agC ¢
2).- Caudal de eliminacién de ”A” con el -
producto = ch
3).- Velocidad de desaparicién de "A” por-
la reaccién =2V (C,....,C ,T )
Jr 1 s

Por consiguiente se tiene la ecuacién:

que para volumen constante y q = qF" se convd ertée~
en: .
ACS _ 4- .
S 1‘{5 - QJ\_-C‘\ +a<'\e*¢ CC\,.”CSJT) 2.22
Y "o o_ o -
Si CJO CJF + i (e 2.23
Cie) = Ci+oy & () 2.24

Sustituyendo la ecuacidén 2.23 y dividiendo
porosr se obtiene la ecuacién Gnica:

9§:_F+ex—(%ﬂ\ 2.25
?Qo\ "‘?o

en donde la velocidad de reaccién puede expresarse
en funcién de la conversién %m

En el estado estacionario las condiciones-
iniciales no intervienen, y las ecuaciones 2.22 y-
2.25 se convierten en:
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O = CJ'\___CS-\-oqu(c\).w,cg,ﬂ 2.206

o=-F + ox (3,T) 2.27

Cuando se tienen ”"R”, reacciones indepen--
dientes, el balance es exactamente el mismo, solo-
que ahora todas las reacciones pueden contribuir -
a la formacién o desaparicién de "A”. Por lo que:

R

C .
©48) = ¢ - ¢y« o2 . =4ivi (Cy e ST 2028

Ci= Cy, =+ f oLy =, .
) \\( = 4y %\)O 2.29

y sustituyendo:

con ,
Fﬂ L ﬁo ) QS‘: = <SOonstante

R ecuaciones para i = 1, «ss, P
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2.4.2.b).- Balance de energia.

Si "T.”" y "T” son las temperaturas de la -
alimentacién y la del reactor respectivamente y -
puesto que el reactor contiene “VC.” moles de "A.”
la éntalpia total del contenido de! reactor es “-
"V &C.h.(T))”. De nuevo se-tienen tres términos-
en la expresién de la variacidédn de la entalpfa to-
tal (los dos primeros serén andlogos a los del ba-
lance de materia):

1).- Caudal de entrada de entalpia en la -
alimentacién =

%4 = <y hWye (T

2).~ Caudal de entalpia con los productos=

4 = € W LT)

Si la reaccidén es exotérmica, puede ser ne
cesario enfriar (o calentar en el caso de una reac
cién endotérmica), debiendose incluir este térmi--
no:

3).- Calor transferido desde o hacia los -
alrededores =

Q*
Si se requiere calentar "Q*"” se hace nega
tivo, y si la operacién es adiabatica Q% = 0”.

Quedando el balance de energia de la siguiente for
ma:

it CVZECing (0 = 43 Gl () -42 w0 - & 2,33
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n__n

y dividiendo por "q”:

SL'E ECJMJ(T) Eﬂw\\“m -3 W) - Q/g 2.34

Ahora bien al tomar la derivada del primer
término debe hacerse teniendo en cuenta que es una
suma de productos en la que los segundos factores-
son funciones de "T” y "C_,, ..., C

1
e-——gcs‘f\d':é)_é-_es\lxs(_'().yezC ﬂ M}é{ﬁ )( },2.35

En esta expresnon el altimo termlno desapa
rece puesto que:

E C; (c“\,/éck«\ =g.

Ademés "3h-. /AT P;”, que es la capacidad
calorifica total por unldad de masa de la mezcla -
reaccionante. Para evaluar el primer término, se-

toma la ecuacién del balance masico (2.22) para el
componente ”j” y se multiplica por "hj” Qque para -

una sola reaccidédn da como resultado:

2.36

Habré& una ecuacién para cada componente, si se su-
man estas ecuaciones el Gltimo término "6 .(T) r-
generard el termlnoizgm.h «(T)r el cual es Tgual -
al calor de reaccién multlpllcado por " @7 -

Cuando hay varias reacciones la expresidén~
2.36 se transforma a:
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dCiw B“) EQA\V\ \“\\ Z Cs\\\cﬂ.;eEM\ Y, 2n.37

e £ Ik

5 N\m

, Si se combinan las ecuaciones 2.33, 2.34 y-
2.35 se obtiene:

& s - '
< Nt = : . . *
©CedT o= AMixi=Z Gl -y @ -@ la
Si las capacidades calorificas son constan-
tes,Ael primer término de la ecuacién 2.36 es:
= <y C?&(T\T—T\ = Ce (Ty-TY . 239

Finalmente si a la expreS|on 2.39 se divide entre-.
"Cp”, se llega a:

. |
ST = T TreZ i -Q 2.4

en dﬁnde: .
No= ohii/e, 3@ = Qlace

La ecuacidn 2.40 se reduce en el estado es.
tacionario a la siguiente expresién:

O = T\TQT +rOoZ4UN -Q 2.41

2.4.3).- Reactor tubular homdgéneo.

Este equipo se opera normalmente en estado-
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estacionario, por lo que las propiedades son cons-
tantes con respecto al tiempo. Aunque las propie-~
dades de la corriente van cambiando de punto a pun
to conforme la mezcla fluye a través de reactor.

En el reactor tubular ideal se hacen va- -
rias consideraciones: no existe mezclado en la di-
reccioén axial, y si un mezclado perfecto en la di
reccién radial, asi como una velocidad uniforme.

2.4.3.a).- Balance de materia.

Si se hace un balance de materia en base -
a la figura 2.2, se tiene:

SEGMENTO DE VOLUMEN

\.(&) < (z4h2)
c\(2) — ' ‘ C\LZ*623
) : (z+h2
T LZ) T (z+ AZ)
4 t?) . g (z+AD
? . AZ - ’%NLZ*AZ)
z 7
Az
Fig. 2.2 =

1).- Moles de "Aj" que entran en "z” = VAPCJ(Z)

2).—.Mo|es de ”Aj” que salen en "z + Az"=vA C,

(z +bz) "
3).- Moles de "Aj" que se transforman==APAzqﬁr(C,n
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Por consiguiente:

VAy (ejea) -G ) = =4\ CeD Ay Az 2.42
dividiendo por "A Az” y tomando el limite cuando -
"Nz - - - =D 0" se obtiene:

vdSl = i CeyT o 2.43
az

La ecuaciédn 2.43 es una ecuacidén diferen--
cial en "C(z)", sujeta a condiciones iniciales que
especifican la composicién en la alimentacidn.

Si se define a "CJ(Z)" como:

CSLZ\ = Qo + o (2) 2.44

y se sustituye en la ecuacidédn 2.42 se obtiene la -
ecuacién Gnica (independientemente de los componen
tes):

e AN O

Cuando se tienen varias reacciones simulta
neas (:E oL .=0 ), i =1, ..., R, la Gnica-
diferencia en e{ balance fundamental es reconocer-
que la velocidad de formacién o desaparicién de -
”A " seré debldo a todas las reacciones y asi se -
tehdra (APAz 2 =_ ..r (C,T), con lo que la ecua

cién 2.42 se conVIer{e en:
R

\) %i%? = ‘zg.O(S%‘v\(;CST\

1=\

2.46
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Que estéd sujeta a las mismas condiciones |imite pa

ra "z = 0”. Si ahora se define a "CJ(Z)" como
R
Cl (g) = C:\o "+ %‘ a('{JS F (Z\ 2.47

y se sustituye en la ecuacién 2.46, se obtiene:

R

E d".\SEV :—i—;‘ - Yy (?{Y\ = O © 2,48

(=

Que también puede escribirse:

2.49
Si la densidad no es constante, la veloci-
dad lineal no serd constante, ya que:

En donde ”“G” es el caudal masico por uni=--
dad de &rea; este es constante o de otra manera ha
bria una acumulacién de masa en algun punto del -
reactor. En el balance méasico se debe decir ahora
que “v (z)C.(z)" es el flujo de “A.” a través de -
la seccién Yen "z" y v (z +b2z) C‘!('z +Az)" es el
flujo en "z +A&z". Aplicando el balance como se -
hizo anteriormente y tomando el limite pz --- 0. -
Se tiene: ‘

A (v C&LZ.\S = °<'3VCQ>T\

Az 2.51



Si se tiene la concentracién

fraccidén masa:

en donde
drea.

\Pv

Vo= 090wy 2
_de la ecuacién 2.51 se obtiene:
d Cvpq. _ .

G = flujo mésico total por unidad

‘De este modo:

da; _ :
ST = gy
3]' AR 330 -+ %Sw\&?ugz\ 2

G—?—-Z_F = ’V(F“)T) ;'Lb\:o 2.

Para reacciones simulténeas:
G 49
Iz

y la sustitucién de:

5
. - q-" o )
%&(‘Z\ =0 Z %‘)3“\3%'LZ\ 2

da:

: & "
Z"“as’ LG% - (8] 2

Gaf
iz

p—
—

Bl (F) B - HF;)T\

A=

4
= E “i,;&W\STi (9 yT) 7 2.

v =\

52

expresada en-

52

.53

de

-54

+55

56

57

.58

.59

. 60
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2.4.3.b).- Balance de energfa.

Al efectuar el balance de energfia, se des-~
precian las energias potenciales y cinéticas de -
los reactantes y las pérdidas por friccién en el -
sistema, Gnicamente se realiza un balance de ental
pia alrededor del elemento de volumen, con rela--
cién a la figura 2.2 se tiene:

1).- Flujo de entalpia que entra en la sec

cidn en "z” =

Z v Qz\ 4@ \“3 LTCZ\\

2).- Flujo de entalpia que sale en la sec-
cién en "z + b z" =

2 v (Z+A2Z) ¢§(z+A2) hy (T +b2))

3).- Velocidad de eliminacién de calor =
o* (z)Az
Siendo Q%" positivo si se elimina calor. Por -

consiguiente:

> yhj@nd -vZgh@=-dbz 2.61

Si se divide por "A z"”, y se toma el limi-
te cuando " Az - - > 0", se obtiene:

D v A S VRN AT - S 2262

de la ecuacidén 2.51 y la definicién de "Cp."” se ob
tiene la siguiente expresidn: J

V\=-AH[ce 5 co =2 ¢y Q=& ce
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que combinandolas con la ecuacién 2.62 conducen a:

Vv EL:E ::-\S N - | 2.63
az

Si la ecuacién 2.63 se multiplica por la -
densidad " P ” se obtiene:

\ .
Q% = Vy-Q" 2.64
en donde:

Jl'

i

P =- PH/CCp
Q" = pa = (a*/Cp)P

Para el caso de reacciones simultéaneas las
expresiones anteriores se transforman a:

\4 %%g = Eé} iYi - Q 2.65
G% = é‘ﬁ‘\‘“ﬁ -Q" 2.66

J, = -AH./Cp = J."/p

2.4.4).- Reactores empacados.

En la seccidén anterior se uso el modelo de
flujo tapén como base para reactores homogéneos tu
bulares. Se pueden usar las mismas ecuaciones y -
el mismo sistema de célculo para reactores de le--
cho fijo, siempre que el comportamiento del reac--
tor no se desvie mucho de la consideracién de flu-
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Jo tapén. Solamente es necesario reemplazar la -
velocidad de reaccién homogénea de dichas ecuacio-
nes con la velocidad total de la reaccidén cataliti
ca. Cuando hay desviaciones del comportamiento de
flujo tapén es necesario considerar en los balan--
ces el efecto radial y axial de transferencia de -
masa y calor.

En la figura 2.3 se representa una seccidn
de reactor catalitico de lecho fijo, en el que se-
considera un pequefio elemento de volumen de radio-
"n__n

r”, espesor "Ar” y altura ” Az"”, a través del - -
cual fluje la mezcla reaccionante.

2.4.4.a).- Balance de materia.

Si se toman en cuanta las difusiones axia-
les y radiales, en el balance de materia existirén
los siguientes términos: o

1).- Masa que entra por el flujo longitudi

nal = 2Tv v 6 Yz

2).- Masa que entra por difusién radial

= _Dyanvtsz (QYH6v)y
3).- Masa que entra por difusién longitudi

nal = n,am v (3Y/32) 2

La masa que sale del elemento es:

4).- Masa que sale por el flujo longitudi-
nal =

t
am vdv & Yi+nz
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Continuacién de la tabla 4.5

Etapa Moles de Etileno . Temperatura
23 0.030240 334.96
24 0.027354 335.20
25 0.024409 . 335.45
26 0.021409 335.69
27 0.018358 335.91
28 0.015276 336.08
29 0.012199 _ 336.18
30 0.0092084 336.98

Si Gnicamente se cambia el tiempo. de desac
tivacién del catalizador, se tienen los siguientes
resul tados:

Tiempo de desactivaciédn del catalizador=30

Etapa Moles de Etileno Temperatura

1 0.084080 322.98
2 0.082312 323.01
3 0.080534 323.07
4 0.078746 323.13
5 0.076950 323.21
6 0.075144 323.28
7 0.073328 323.36
8 0.071503 323.44
9 0.069667 323.52
10 0.067822 323.61
11 0.065967 323.69
12 0.064100 323.81
13 0.062224 323.87
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Continuacidn

Etapa Moles de Etileno ~ . Temperatura
14 0.060336 323.96
15 0.058437 ' 324.06
16 0.056526 324.15
17 0.054603 324.25
18 0.052668 324.36
19 0.050721 ' 324.46
20 0.048761 324.57
21 0.046787 324.68
22 0.044801 ' 324.79
23 0.042800 324.91
24 0.040786 325.02
25 0.038758 325.14
26 0.036716 325.26
27 0.034661 325.38
28 0.032592 325.49
29 0.030512 325.01
30 0

.028421 325.70

Comentario.

De acuerdo a los resultados que se presen-
tan de este problema, se puede ver como influye el
tiempo de desactivacién del catalizader en el gra
do de conversién qué se pretende alcanzar.

Por las condiciones en que se trabajé este
reactor, se puede ver que la temperatura varia muy
poco, esto se debe a que el sistema de enfriamien-
to que se utilizbé permitia’una buena recuperacién-
del calor generado por la reaccién.
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PROBLEMA NUMERO 6.

La produccién de Cloruro de Vinilo por me-
dio de Acetileno, que se hace pasar con un exceso-
de cloruro de Hidrdégeno sobre un catalizador de -
cloruro mercuroso que se encuentra en un soporte -

de carbén activado. El didmetro de los tubos que-
forman el reactor es de 1/4 de pulgada y contiene-
de 8-10 % de catalizador. La temperatura inicial-~

es de 120°C, y el calor de reacciéntd = -26000 -
Cal/g mol de cloruro . de Vinilo.

Para la resolucién de este problema se pro
pone que la mezcla reaccionante se desplaza con un
flujo tapdén; el didmetro del tubo se puede conside
rar pequefio, de manera que la temperatura en la di
reccién radial es despreciable.

Otros datos son:

Coeficiente de transferencia térmica = 0.0016 -
Kcal /m2 seg °C
Viscosidad = 0.002 Kg/m?-seg.

Constante de velocidad = 1.05 E + 5 Exp (-6000/RT)

Area de transferencia por unidad de volumen de ca-
talizador = 640.0 m—1
Namero de tapas = 30.

Alimentacién = 527.4 g mol/h.
Presién inicial = 1.5 atmn.

Volumen de cada etapa = 0.00031669
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Moles de acetileno = 273.62
Moles de Cloruro de hidrégeno = 273.62

Observaciones.

En la resolucidén de este problema se tomd

como base el modelo propuesto por Ogunye (Ref. 37)
El- modelo propuesto es un poco mas complejo que to
dos los anteriormente tratados, ya que éste toma -
en cuenta la caida de presidn que existe en todo -
el reactor, asfi como también al igual que en el -
problema nimero 6 se hace la consideracién de que-
existe desactivacidn del catalizador conforme el -
tiempo de permanencia de éste en el reactor aumen-
ta.

Resul tados.

El problema se corrié en la computadora -
con diferentes tiempos de desactivacidén del catali
zador por lo que se presentan varias tablas de da-
tos, asi como una gréfica en la que se pueden apre
ciar en una forma més clara como afectan los tiem-
pos de desactivacidédn del catalizador la conversién
de reactivos a productos.

Primera corrida:

Tiempo de desactivacién del catélizador = 0.25

El nimero de iteraciones que realiza el programa -
en los balances de materia y energia son:
BM = 25, BE = 21.

Tiempo de "CPU” = 9.746 segs. -
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5).- Masa que sale por difusién radial

T -Dyalm a2 Y2 vany

6).- Masa que sale por difusién longifudi-
| = .
ne ~Dzacdx QA¥/[32\ 2 4n 2
7).- Masa de! componente producido por la-

reaccibén quimica =

AT v d~dz px

Si se expanden los términos evaluados en -
"z + Az” y “r + Br” en series de Taylor alrededor-
de los puntos "r” y "z” respectivamente, la ecua--
cién del balance de materia para el estado estacio

nario sera:

¥ AY

3 o3¥iin.d
Fb"'\(a’v’%* §Bz’j G—j fore 267

2.4.4.b).- Balance de energia.

De manera similar a lo expuesto en la sec~ -
cién 2.4.4.a, la ecuacidén para el balance de ener-
gia seria la siguiente:

13t 2
Si la concentracién de reactivo que entra-

al reactor es "Y.” y no hay dispersién axial en la
[inea de alimentacién, las condiciones a la fronte
ra seréan:
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Y = YO a z = 0 para. todos los valores de ”"p”

uY = - DL(dY/dz) + u(C) a ”z"” para todos los va-

lores de "p”.

para todos los valores de "z”

dY/dr=0 a r = £y

dC/dr=0 a r = 0 para todos los valores de ”"z”

Si se definen las siguientes variables adi
mencionales:

Yy - Y/Y,

P = r/dp ;oz¥ = z/dp

~rth
1l

en donde f es la conversidn, YO la concentracidén -
inicial; Y la concentracidn en cualquier posicidn,
r el radio del anillo, Az la altura.

En €términos de estas variables, la ecua- -
cién 2.67 toma la forma:

\ k L 9% +éif§ + 37 ——‘—'Az—i-”f?fhée/coq_w 2.69

TRac (Y 3t 3t

en donde:

Per = udp/DP ; PeL = udp/Dz

Si se desprecian los efectos difusionales de las -
ecuaciones 2.67 y 2.68, los balances de materia y-
energia para un componenete de la mezcla reaccio--
nante serén:
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2.70

Estas ecuaciones son similares a las obten
nidas en la seccién anterior, y que constituyen el
modelo aproximado:unidimensional para un reactor -
de lecho fi jo.

Las ecuaciones anteriores sirven para po--
der establecer los perfiles de temperatura y con--
centracién del reactor y asi lograr un buen dise~-
~ . . ey,
no, ya sea isotérmico o adiabdtico-.

f Ycr)
i

Aplicando |as ecuaciones resultantes de -
los balances de materia y energia, el siguiente ca
pitulo fue desarrollado para exponer el método de-
soluciédn de los modelos mateméticos de un reactor-

. . . .
quimico por medio de la matriz bidiagonal.
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NOMENCLATURA

Concentracidn.
Difusividad.

Flujo mésico.

Entalpia.

Conductividad térmica.

Flujo volumétrico.

Calor intercambiado con el exterior.
Concentracién en reactores empacadosnr
Coeficiente estequiométrico.

Densidad.

Conversién.



CAPITULO |1}

PLANTEAMIENTO DEL MODELO

60



61

3.1).- INTRODUCCION AL METODO DE LA MATRIZ
BIDIAGONAL.

Los modelos matemidticos para la simulacidén
de reactores de flujo continuo, se derivan de los-
balances de materia y energia descritos en el capl
tulo anterior, y de las ecuaciones que representan
el equilibrio quimico para el sistema reaccionan-
te a través del reactor, existiendo para la resolu
cién de dichos modelos diferentes métodos matemdti
cos que utilizan diferentes criterios de convergen
cia.

Para tener una idea més clara de los méto-
dos mateméticos, se hace a continuacidn un breve -
estudio del tipo de variables que se involucran, -

~asi como una explicacién de los métodos de conver-
gencia, los cuales sientan las bases para desarro-
Ilar el que aquf se emplea.

3.2).- VARIABLES DEL SISTEMA.

En un problema de ingenieria, tal como la
simulacién de reactores se tiene un gran nGmero de
variables, las cuales van a determinar el comporta
miento del sistema. En un tratamiento matemético-
como el que aqui se presenta, se hace necesario -
dar valores a ciertas variables para poder inicia-
lizar los cédlcules. Estas variables van a depen--
der de las variables ya especificadas por el tipo-
de proceso que se tenga para poder obtener los va-
lores finales de las mismas. Por este método los-
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valores célculados se comparan con los valores su-
puestos hasta que se logra la convergencia.

El nimero de variables puede dividirse en:

, a).- Variables especificas.- Estas varia--
bles no cambian durante todo el célculo, por ejem-
plo: temperatura, presibén inicial, valores de los-
flujos o concentraciones en la alimentacién, nGme-
ro de componentes iniciales, nGmero de etapas, -
etc.

b).- Variables supuestas por cada itera- -
cién.- Estas variables se suponen para poder ini--
ciar los célculos, pudiendo cambiar en cada itera-
cién, y pueden ser los perfiles de los flujos o =~
concentraciones, la temperatura, asi como la pre--
sidén en cada etapa si existe la informacién necesa
ria para poder calcular la caida de.presién que -
puede ocurrir en cada etapa dentro del reactor.

3.3).- METODOS DE CONVERGENCIA.

Una solucién de prueba-error de una ecua--
‘cidén implicita que involucra una sola variable con
siste en la suposicién de la variable desconocida-
hasta que se encuentra el valor que satisface la -
ecuacidén que se estéd resolviendo.

Una ecuacidn gue involucra una sola varia-
q
ble ”"x”, puede escribirse:

f (x)=0 3.1
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donde ”"f(x)” es la funcién resultante de colocar -
todos los términos en un solo lado de la ecua- -
cién. En una solucién por iteraciones se van supo
niendo valores sucesives de ”“x” de acuerdo a un mé
todo sistemético hasta que se encuentra un valor -
de la variable "x” que satisfaga la condicién de:

"£(x) = 0 "

Estos métodos sistemdticos son los métodos
de convergencia empleados para obtener el valor -
adecuado de la variable por determinarse.

Algunos de los métodos de convergencia més
conocidos que se tienen son los siguientes:

3.3.a).- Método de sustituciones sucesivas
Si la ecuacién 3.1 se le escribe como:
x=F ( x) 3.2

y existe un valor "2&L” gue haga que "f( <) = 0", -
entonces se puede decir que "< =F (&) "”. Para -
poder comenzar con este método de convergencia es-

necesario suponer un valor de la variable “x” que-

se aproxime al valor de la rafz "s<” para poder ob
tener la secuencia de valores ”X X X e -

por medio de la realcién: 1 2 3
‘K5—§§ = F \\LS\ 3.3

con la esperanza de que el método converga al va--
lor de """,
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El método de sustituciones sucesivas se -
puede interpretar graficamente por medio de la fi-
gura 3.1.

)

|
f
]

|
J
\Q‘\Fa o

x-_________
red

Fig. 3.1

El método alcanzard la convergencia, si -
para una constante ” f ” en donde “"0< P < 1”, se -
cumple la desigualdad dada por la ecuacién 3.4.

(T -FGAl & plx —o 3.4

siendo valida 3.4 cuando "(x - «)¢[x, -«)”. Para -
que la desigualdad de la ecuacién 3.4 se mantenga,
se tiene que:

{ Yo = 0{( = \_'FQQ\‘ oL \= k—'T_‘L\L\\-:FQL\\é Q h(\-oq 3.5
y puesto que " = F ()", lo que sé tiene es:

| Xz —otl = \F ua\—%u\\ < P\¥a-| g f‘pu-az( 3.6

Continuando con el procedimiento, se puede
ver que:

W~ ed € P v - =) 3.6
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con lo que se cumple que el limite “x. =d” cuando
q q ;

”j” tiende a infinito.

La desigualdad dada por 3.4 se satisface -
si “F” posee una derivada "F’" tal que "(F’/(x))¥§$
£ 1” para la desigualdad "k -=| <« [¥Xi—=l”, Cuando
el valor de la variable "x.” se encuentra cercano-
al valor de "=¢ ", se cumpl%ré la siguiente aproxi-

macidén.
M-y = =T ) (v == 3.7

en donde "F’ (oc)” se llama: factor asimptético de
convergencia-

3.3.b).- Métodos de perturbaciones.

En los métodos de perturbaciones la rela-
cién que se tiene para poder resolver una ecua- -
cién del tipo de la 3.1 es de la forma:

g4y = Yo - € OFR) /3;(~Q§ 3.8

Para iniciar los métodos que abarca éste -
tipo de resolucién, se comienza evaluando "f(x)” -
con el valor de "xo”,:y a la funcién ” " se le-
evaluard por alguna funcién que establece el méto-

do que se esté empleando.

3.3.b.1).- Método de falsa posicién.- El -
método de falsa posicidén se puede entender mejor -
si se hace referencia a la figura 3.2:
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v

Kty kg 40

Fig. 3.2

En la figura 3.2, el punto (c,f(c)), es un
punto de la curva "y = f(x)”. Si se traza una -
cuerda entre este punto y el punto dado por (x,, -
F(xk)), de tal menra que intersecte al eje ”"X” en-

el punto ( xk+1;0). Por lo que se tendrd que:
Loe) = Ye Lo
X = CA=RE v 3.9
Este punto dard una mejor aproximacién al-
valor de "a ”. UContinuando en la misma forma, ob-

tenemos una sucesién de aproximaciones que conduci
‘ran al valor "eL"” que hace que la ecuacién dada -
por 3.1 se cumpla.

3.3.b.2).~ Método del medio intervalo.- Al
igual que el método anterior éstéd técnica se pue--
de expliar en una forma més clara por medio de una
gréfica, como la que se ilustra en la figura 3.3.
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Ei método del medio intervalo proporciona-
una ralz si los valores de los puntos "x, " vy
"x..)" se Fijan para poder iniciar el proceso ite-
ratTvo, de manera que las funciones “f(x, )" y -
"f(x,.,)" sean de signes opuestos. Para &nciohes—
continuas, el valor dado por la ecuacién de la fun
cién "f(x, , + x,.)/2)" serd el valor de la funcién
en el punto intermedio, tomando el signo de la fun
cién "f(X " o el de ”F(x‘:)", teniendo como una-
tercera a&%ernativa que el valor de dicha funcién-
sea cero. Si el valor no es cero se puede escoger
un segundo par de puntos foz" y "x,,."” de manera -
que las funciones "f(x, )" y "f(x # sean de sig-

nos opuestos, y se cumpla la relacion:

\XL:L ‘*Y‘LL\ - ’ﬂX: \\"F\ ’\LK\ \ 3.10

)]

~eg M
Yoy yez 1 3o X

Fig. 3.3.
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Si se continua con el proceso iterativo -

se puede encontrar un punto “o¢” en el intervalo -
(ka ;X k) para el que se cumpla que "f(a< ) = 0”
y en donﬁe "ot " se determina por la estabilidad -

del proceso aunque existan més puntos de la fun---
cién donde se cumpla la ecuacidén 3.1.

3.3.b.3).- Método Regula-falsi. Este méto
do de resolucién por interaciones de ecuaciones -
en forma implicita combina algunas caracteristicas
de los dos anteriores. Para poder entender el de-
sarrollo de este método se hace referencia a la fi
gura 3.4:

{l K

Fig. 3.4
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Al igual que en el método del medio inter-
valo, los puntos “x 1" vy "“xR1” pertenecen a la cur
va “f(x)”, de manera que "f(xL1)” y "f (le)” son
de signos opuestos. 8i-el punto "x3"” es la absci-
sa del punto de interseccién de la cuerda que une-
los puntos (XLl , (XLI)) (le, F(le)) con el -

eje ”X”, de manera que:

Y — X/_,\-Q‘zh~\(2\\'(.‘l~l-(\
* = T o - bOrL 3.11

Si ”F(xz) = 0”, el proceso termina con un-
valor de "f(x)” de cero. Si "f(x2)” tiene el mis-
mo signo que "(xR1)”, para la préxima iteracidn

se escogerd “x; 5 = x| 1" ¥y “xg2 = x2”. Si "F(x9)"-
tiene el mismo signo que ”F(xLl)", los valores que
se les asignardn a las siguientes variables de la-
interacién serén "xj3 = x3”, y "xpg = le". EI =
proceso iterativo se continua hasta alcanzar la -
convergencia por medio de los valores del par -

(Xfgr %R ) -

3.3.b.4).- Método de Newton-Raphson. Esta-
técnica iterativa se inicializa con la suposicidn-
dé la variable que se va a determinar, el método -
de Newton-Raphson es un procedimiento muy cémodo -~
para célcular el valor aproximado de dicha varia--
ble. Las figuras 3.5,a y 3.5,b muestran dos puntos
"P(xLl, F(xLl)", "Q(le))” de la grafica "f(x)", -

situados a lados contrarios del eje de las ”X”.

Si "PT ” es la tangente en “P”. Entonces-
la abscisa "xp 17 ” del punto ”"T” de interseccién -
de la tangente con el eje de las ”X”, es un valor-
aproximado del punto de interseccibén del eje de -
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las ”X"”, con la gréfica, y, por lo tanto, de la
raiz correspondiente de "f(x) = 0”.

la abscisa -

método de Newton determina
la abscisa -

Para poder determinar
“P” son:

El

del punto ”T”.
“xp1" ", las coordenadas de

La pendiente de la tangente "PT” es ”m1=F’
(xLl)", y segln la ecuacién de la |inea recta, la-

ecuacién de "PT” es: ‘

: 3.12

M= Yy / !

Fig' 3-5

Haciendo "y = 0” y despejando el valor de-
” x (=xll’)”, se obtiene la férmula de aproximacidén

de Newton, que es:

Yo = Yo, - k—ﬁ\(l-\\ / F LY ).



Cuando se ha encontrado el valor de X 4
por la ecuacidén 3.13 se puede reecemplazar "xL1” -

por “x; 1" en el primer miembro y obtenerse:

Y =X - H\LL:\ /&‘ o)) 3.14

como una segunda aproximacién. Si se continua con
el procedimiento hasta encontrar el valor ”xle” -
que se aproxime a la raiz exacta.

3.4).- METODO PROPUESTO.

El método de la matriz bididgonal, hasta -
el momento de plantearlo no tenfa antecedentes de-
su uso. En el caso de reactores de flujo continug
que es el que se trata en este trabajo, las bases-
se tomaron del método de la matriz tridiagonal pro
puesto por Wang (42), y también del método de reso
lucién propuesto por Naphtali (37) que reportan -
buenos resultados para el caso de destilacién de -
multicomponentes. El algoritmo empleado para la -
resolucién se fundamenta en el modelo presentado -
por Naphtali ya que éste hace uso del método de -
Newton (4) modificado y Wang se basa para la reso-
lucién de la matriz tridiagonal en el algoritmo de
Muller (42), que es una variante mejorada del méto
do de falsa posicién.

3.4.1).- Planteamiento del modelo.

Al igual que en los casos de absorcidén y -
destilacién este método es altamente numérico y di
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ficil de manejar inclusiv e con el uso de calcula-
doras de bolisillo. Este problema se maneja fécil-
mente por medio de computadoras digitales y un len
guaje apropiado de programacién (Fortran), con el-
que se puede hacer un programa base (Simulador) -
que puede ser aplicado al disefo de reactores, pe-
ro sin alterar su estructura original.

El método propuesto se ha aplicado a reac-
tores de flujo continuo tubulares o bien a reacto-
res tipo tanque agitado en serie, encontréndose -
que los resultados concuerdan con los obtenidos --
por modelo mateméticos de resolucién tradiciona- -
les.

En el desarrollo del modelo, el proceso ma
temdtico es diferente a los tradicionales, por lo-
que para poder obtenerlo se han hecho algunas con-
sideraciones y simplificaciones al modelo que se -
obtiene de aplicar los balances de materia y ener-
gfa en un reactor que se esté estudiando, y al -
cual se le considere como un reactor real.

Si se considerd una reaccién homogénea que
se efectua en fase lfquida en un sistema reaccio--
nante por etapas, de tal manera que el efluente de
la primera etapa sea la alimentacién a la segunda,
la salida de la segunda etapa es la alimentacién-
a la tercera, y asi sucesivamente, como se mues--
tra esqueméticamente en la figura 3.6
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abinh

fig. 3.6

Las etapas mostradas en la figura 3.6, pue
den presentar variantes tales como: alimentacidén -
a cada etapa, intercambio de calor, ya sea quitén-
dolo o suministrandolo.

Estas etapas pueden ser consideradas como-
reactores que integran un sistema reaccionante, co
mo por ejemplo reactores en serie o pequefios reac-
tores tubulares conectados de tal manera que for--
men un reactor con las dimensiones apropiadas para
poder obtener la conversidén deseada. TEn el caso -
de reactores en cascada, cada etapa se equipa con-
un agitador que produce una mezcla homogénea en la
que se mantienen las concentraciones de reactivos-
uniformes dentro de la etapa, de manera que la co-
rriente de salida de cualquier etapa tendré la mis
ma composicidén que el contenido de la etapa de la-
cual proviene.

Por la dificultad que representa el obte=-
ner datos reales de reactores industriales, este -
estudio se ha hecho en base a problemas teéricos <
obtenidos en libros y articulos con la informacién
suficiente para poder obtener resultados confia---
bles de los problemas en las diferentes corridas -
del simulador.
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Al igual que en el método de la matriz tri
diagonal, las ecuaciones que se tienen que resol--
ver son las que se obtienen al efectuar los balan-
ces de materia y energia en la etapa j’ esima, pu-
diendo después generalizar para todo el reactor.

3.4.2).- Balance de materia.

Un balance de materia aplicado en la etapa
J’esima del sistema con respecto a cualquier reac-
tivo, y en las condiciones del estado estacionario
da por resultado la siguiente ecuacidén general de-
diseflo aplicable a cualquier reaccidn: '

CiuuFl, = G =x. acC - 3.15
3 3 A—FJ — \it V5
gue se obtuvo en el capfitulo anterior, y en donde:
C. .= Concentracidn de reactivo en la eta-
J—l "o ”
pa "j-1".
C. = Concentracién de reactivo en la eta~
\J pa "J"H
r  =.-(dC/dt). = velocidad de reaccién en
la etapaJ"J”i
F. = Flujo volumétrico procedente de la -
J etapa "j”.
F. = Flujo volumétrico procedente de la -
J etapa I'J_lll-
VJ = Volumen ocupado por la mezcla reac--
" n

cionante en la etapa "j".
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La ecuacién 3.15 es la forma més usual del
balance de materia, y no se consider&n corrientes-
laterales. Pudiendose escribir para su uso como:

. — . . ) A C .
My =0 = GT-qF +(?§g i

Si se introduce cualquier corriente adicio
nal, por ejemplo una recirculacién de material, -
una corriente nueva, o una porcidén del flujo total
se separa como una corriente lateral en el reac- -
tor ”j” la ecuacidén de disefio debe tomar en cuenta-
un término adicional, quedando la ecuacién 3.16 de

fa siguiente forma:

3.16

Hy= © = Goifjm- ¢ Fj +Cs Fe *Q%\S Vi 317

en donde:

Cs = concentracién de reactivo en la co- -
rriente lateral.

F = flujo volumétrico de la corriente la-
teral, que serd positivo si la co- -
rriente entra al sistema y negativo -
si sale.

3.4.3).- Balance de energfa.

Un balance de energfa que tome en cuenta -
las consideraciones anteriores, da por resultado -
la ecuacién de diseRo que se obtuvo en el capitulo
anterior, y la cual es aplicable a cualquier reac-
cibn:

By T G Ty - TG T ws(—AH\ﬁ -OA(T, Ta)eo 3.18
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en donde:

T. 1,T. = temperatura de la mezcla reaccio
J J nante en la etapa "j" y "j-1"

respectivamente.

DH . = calor de reaccién en la etapa -
r‘J " :n
Jr.
U = coeficiente de transferencia tér
mica.
Ah = 4rea de transfTerencia térmica.
Ta = temperatura del medio enfriante.

La ecuacién 3.19 se puede transformar para
SuU uso en:. )

B =o=T, Cogo\ir - T G Ty =>4 \/j Al*j&-UMU")‘Té\ 3.20

La ecuacién 3.20 incluye la posibilidad de
tener en-el sistema més de una reaccibén, por lo -
que el término incluido en la sumatoria seréd el ca
lor de reaccién total generado por la reaccién que
interesa y todas las dem&s reacciones laterales -
gue puedan ocurrir.

Si el balance de energfa se efectua toman-

do en cuenta cualquier corriente lateral, la ecua-
cién 3.20 se convierte en:

By o TR Gy T T vislesls- Zeia Vi AW Y5 3.21
— UA\‘\LTJ ‘T&\
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en donde:
FS = flujo molar de la corriente lateral, -

que es positiva si la corriente entra
al sistema y negativa si sale.

3.5).~ RESOLUCION DE LAS ECUACIONES Y METO

DO DE CONVERGENCIA.

En esta parte se trata la forma del método
para resolver un sistema con ”“n” ecuaciones y "n”-
M 7 : "
incégnitas "x;, X3, X3, ..., x, como el que se ob-
tiene al generalizar las ecuaciones obtenidas en -
la seccién anterior al generalizar las ecuaciones=-
de los balances de materia y energia para todo el-=

reactor.

\\)\:(X\)Xi)\(5>oﬁ o)\(y\:.o
Wa= (YXisXay Yzy oe 0 ) Xw= o

o 3.22
&\L\)X‘lj »<%) 6o @ ) X\A:Q

Si "X = (x . X3y wesy xn)t, se tendra-
entonces que ”F(X) = F%xl,xz,xS, Wy )t" De -
aqui en adelante se tendrd en cuenta que 1< i< n.

Si "ot = (041,a<'2, ag3, oo ey o{h)t" es el vector -
soluci6én de la ecuacion 3.22, de manera que "f; -

(<) = 0",

Para poder encontrar el vector <", se ne
cesita un método iterativo, que de los valores més
apropiados para que el error involucrado por el mé
todo se minimise. A continuacidén se explicaré el-
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método de Newton-Raphson por ser el que se utiliza

en este trabajo.
Si primerc se define a:
s (KD
kv\hs&\k\ —_ ’3 LQ\

y a continuacién la matriz "(?(X)" como:

Cb(\i\ = (%i) G«\\ \'s‘:z.V\J HSQ\_

3.23

3.24

Con la matriz "<b(X)"‘aSI deflnlda, el de—
terminante ((&(X)) es Jacobiana del sistema 3.22 -

evaluada para el vector "y = (XI'XZ'XB’

wa, X )t"' 

La Jacobiana se puede escribir en una forma mas -

explicita como:

=0 (X)

kPH )Wli’)(y!Z_) o0 q}l)“
kl}y-‘ )Ll)ﬂ-ia) q/l'i_) s 6 @ L‘)113’\

k\’,25\, Wz Wazy =ee Waw

¢
@

L4

WV\\ \\\)\A'.L) kP\/\’)} ev e ke wwn
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s

Si se define el vector "tP(Z)" c;%o:

YA =l0@®, @), .., dEY 325

Con esta definicidén, y teniendo en cuenta-
el vector inicial "XO = (xlopxzo,xgo, waoay xno)t",
y haciendo que:

Tﬁzk*‘ = SZ-R""&‘R 3.26

en donde %fk" es el vector solucién para el arre--
glo de ecuaciones simulténeas:

(JD(\Z\Z\ Sy = - W (e 3.2y

La ecuacién 3.27 se obtiene al expander -
las funciones en términos de series de Tylor trun-
cadas en el término de primer orden.

Si se tiene por resultado que los componen
tes de ” @(X)" son continuos en los alrededores -
del punto "= ", de tal manera que "f( o ) = 07, y-

si el determinante ( ¢’(55) = 0, entonces "Xp" se-
encuentra cercano al vector "¢¢” y el limite X =0
k = =->0

Una manera de resolucidén serfa, combianndo
la ecuacién 3.25 con la ecuacién 3.27 y puesto que
", (ec) = 0", se tiene:

Cg\z = (})—\L\(\l\[ﬁyka\ - U‘JL\—(\z\l 3.28
Por medio del teorema del valor medio, se tiene:

i C\z\z\ - \"\ 9433 = Ej\q)‘_\(‘;‘ "7\&(12‘54\\)6(3\{“‘}) 3-29
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en donde: O ik 1. Si se define una matriz -
"W " para la que un renglon de la misma seria:

L, WvF, -2 ... Wiju&+Z, éqw:g)ks.w

entonces:

Yo ~Z = P —atr b= OO L\Lz—/uﬁ@m—i\ 3.31

Entonces, los componentes de la matriz -
" ¢(X) ~n" son diferentias del tipo ”xyij(xk)_ -
(Q&éﬁﬁufl))" que se mantienen uniformes si el vec-
tor “Xp” permanece en la regién inicialmente selec
cionada “R”, que se describe como:

Puede notarse que las funciones para la eta
pa j’esima (ecs. 3.15 y 3.18) involucran variables

de las etapas "j”" y "j-1". Por lo que las deriva-

das parciales de las funciones de la etapa "j” res
pecto a las variables de todas |las deméds etapas, -
excepto la etapa "j” y la etapa " j-1"” se anulan. -
Es decir, la estructura del Jacobiano es bidiago--

nal o casibidiagonal. Esta caracteristica es la -

que permite un método de inversidén sencillo, y ade
més una reduccidén de la memoria de almacenaje de -
la computadora. Asfi, para la aplicacién del méto-

do de Newton-Raphson pueden usarse las funciones -
que se obtuvieron al plantear los balances de mate
ria y energia en la etapa j'esima.

La estructura del Jacobiano, cuyos elemen-
tos se han simplificado, serfia:



3 M,
ALY 3
dMz I Hs
S Yo 3 ¥
JH2
Iy = © 5 SN2

en donde "J,”

que se estd estudiando.
el Jacobiano, pueden ser

J

) Qjé)

(G2EN CD ) & e e

o\,oéé()o

00030
3V

. SMHun |
S~

reactor

las concentraciones en cada etapa.

De |la misma manera,

cuando se tiene un

reactor en el que la temperatura juega un papel

importante en su disefio,
serfa:

3 &,

AT\)OBOJ OODJO

d®q QE

@2 ¢ 6o

3T sajh_3()3 © ) O
JE = .

° 3 Ew

Q) O‘)O) oao)c}_.vv\
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es la Jacobiana resultante de apli-
car un balance de materia por etapas- al

Los elementos que forman-
los flujos molares o bien

la Jacobiana resultante =
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en donde "J_."” es la Jacobiana requerida para encon

trar la solucién del sistema de ecuaciones que se-

obtienen al aplicar un balance de energfa en cada-

etapa, y cuyas variables vienen representadas por-
nr o _ tn

el vector T = (Tl, To, T3, woey, Tn) .

Para poder aplicar el modelo de Newton a-
la solucién de un sistema de ecuaciones no |linea~-
les, como el que se obtiene al aplicar el método -
de la matriz bidiagonal a un reactor especifico, -
se requiere de las derivadas parciales de las fun-
ciones 3.15 y 3.18. Estas derivadas parciales se-
pueden obtener analiticamente o por un método numé
rico conocido.

3.6).~ ESTRATEGIA GENERAL.

La estrategia general seguida por el méto-
do de la matriz bidiagonal, se explica, para su =
més facil comprensibén por medio de un diagrama de-
bloques:



SUPOSICION DE

LOS PERFILES-
DE FLUJO Y TEM

'PERATU?A.

SOLUC ION DEL
BALANCE DE MA
TERIA
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Teniendo el

algoritmo empleado para
solucién de problemas concernientes con el

de reactores por medio de
el siguiente capitulo se hace la descripcién del -
programa resultante, asi como la presentacién de -
los resultados obtenidos en
grama a la solucién de problemas propuestos.

la matriz bidiagonal,

FCUAC IONES - e IMETODO DE
DE - CONVERGEN
FQUILIBRIO ClA
l .
BALANCE DE SOLUCION DEL} CRITERI0-
MATERITA BALANCE DE =~——ﬁ§DE CONVER|
ENERGIA GENCIA.
FIN

la re-
disefo-
en

la aplicacién del pro-
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NOMENCLATURA

Balance de energia en la etapa i.
Funcién.

La matriz Jacobiana.

Balance de materia en la etapa i-.
Variable independiente.

Vector de las variables desconocidas en las -
diferentes etapas.

Variable dependiente.

Vector de incrementos para la correccién del-
vector de variables por determinarse.



CAPITULO v

DESCRIPCION DEL PROGRAMA Y RESULTADOS

85
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Para poder resolver el modelo resultante, ~
fue necesario hacer un programa de computacién. -
Este programa es capaz de resolver problemas con--
cernientes con el disefio de reactores de flujo con
tinuo siempre y cuando se emplee el modelo unidi--
mensional para el diseflo de reactores.

El programa ayuda a explorar .alternativas-
de resolucién. Al simulador no se le puede pregun
tar: ;Cémo se construird un reactor?;sino ;Cémo -
trabajaré el reactor bajo las condiciones que se -
han establecido para su simulacié4n?. Existen mu--
chas formas para diseflar un equipo, en las cuales-
hay que considerar varias condixiones de operacién
y balancear varias metas diferentes y a veces -

opuestas. El gimulador no puede enumerar las con-
diciones de deseflo, o de operacién que se investi-
gan. Por lo general lo que puede ofrecernos es -

una ayuda al predecir las consecuencias que las va
riables asignadas pueden tener al estarse haciendo
el estudio previo de un reactor quimico.

4.1).- DIAGRAMA DE FLUJO.

El diagrama de flujo que representa la se-
cuencia de célculos de este método propuesto para-
realizar la simulacién de un proceso de conversidn
por medio de un equipo de flujo continuo se encuen
tra dado por la figura 4.1.
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- ANALISIS DEL DIAGRAMA DE FLUJO.

Algunas caracteristicas del programa son:

1).-

2).-

3).

4).-

5).-

6).-

Poder resolver procesos isotérmicos, -
adiab&ticos y no-adiab&ticos.

Adaptable a todos los tipos de reacto
res de flujo continuo (Reactores en -
cascada y tubulares).

Maneja fase liquida o gaseosa.

El proceso de convergencia que apare-
ce en el diagrama de flujo utiliza el
método de prueba-error, y las compara
ciones que se hacen aplicando un mar-
gen de error, pueden ser cambiadas -
(Criterio de convergencia).

Poder determinar la conversién y la -
temperatura en cada etapa, dando un -
perfil de conversién y temperatura.

Se puede determinar la caida de pre--
sidén si se proporciona el modelo para
el céalculo.

Seleccién del nGmero de étapas desea-
das en el proceso de célculo, de -
acuerdo al tamafio de la etapa (Esto -
implica seleccionar el nGmero de eta-~
pas en el sistema).
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- Seccién de lectura.

El conjunto de datos que se debe alimentar
para cada problema es:

1).-

2).-

3).-
4).-

5).-
6).-

7).-
8).-

9).-
10) .-

NGmero de componentes alimentados.

NGmero de componentes de que consta -
el sistema.

NGmero de etapas-

Nimero de reacciones que se efectuan-

en el sistema.

Clave para poder manejar gases o |fi--
quidos.

Temperatura de la alimentacién.
Temperatura base.

Factor de conversiédn para utilizar -
sistemas de unidades ingles o métri--
CO

Moles. totales alimentados.

Volumen de cada etapa-



(PRINCIPIO )

LEER: TEMPERATURA -

INICIAL, PRESION, -

VOLUMEN, AL IMENTA~-

CION, No. DE ETAPAS
ETC.

k 0
T . e T.
s J
0,  —mmmmeemme- Q,
T Yy
X. . e 1/n
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ENCONTRAR LOS VALORES
INICIALES DE LOS FLU-
JOS MOLARES O DE LAS-
CONCENTRAC IONES.
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CALCULAR LOS FLUJOS

MOLARES O CONCENTRACIO
NES INICIALES PARA QUE
SIRVAN COMO BASE INIC.

DETERMINACION DE LA

PRESION QUE TIENE CA- |
DA ETAPA EN EL CASO ~

DE CAIDA DE PRESION,

DETERMINACION DE LAS-
VELOCIDADES DE REAC--
CION QUE HAY EN CADA-

ETAPA.
|
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APLICACION DEL ALGORIT-
MO PROPUESTO A LOS BA--
LANCES DE MATERIA Y -
ENERGIA.

RESOLUCION DE LA MATRIZ
BIDIAGONAL RESULTANTE -
PARA LA DETERMINACION -
DE LOS INCREMENTOS.

CALCULO DE LOS NUEVOS-
FLUJOS MOLARES PARA -
EFECTUAR EL SIGUIENTE-
CALCULO ITERATIVO.

|
©
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ERROR < E

REACTOR = ISOTER.

CALCULAR LA ENTALPIA -

QUE VA CON LA CORRIEN-
TE DE LA ALIMENTACION.
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TCALCULO DEL CALOR IN-
TERCAMBIADO CON LOS -
ALREDEDORES.

DETERMINACION DE LA
ENTALPIA DE TODOS LOS
COMPONENTES.

CALCULO DE LAS VELOC]
DADES DE REACCION Y -
SUS DERIVADAS.

CALCULO DEL CALOR DE
REACCION GENERADO POR
LAS DIFERENTES REAC--

C1ONES.
l
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MATENGj’n+1 = EC. 3.20
MATENG. . =
JrJd
d EC. 3.20/dTJ
MATENG. .
JIJ-]- =

d EC'AB‘ZO/dTJf1

DETERMINACION DE LOS IN
CREMENTOS PARA LA CO- -
RRECCION DE TEMPERATU--

RA.

O,
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ERROR < Eg_

ERROR < &
i
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ESCRIBIR RESULTADOS
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SUBRUTINA BIDIAG.

ENTER
i,nt1 ~ T T
A1,n+1/ A1,1
Jlj—l —————————————
_______ FIRISTATY
JrJt+l J,n+1/AJ,J
2
A. .
g, nF1-A. . )
Jrntl AJ,J—IAJ—l,h*I
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11).-
12).-
13) .-
14) .-

15).
16).

17) .-

18) .-

19).-

20).
21).

22).
23).-

24) .-

100

Moles y fraccién mol de cada compo--
nente en la al imentacién.

Factores para calcular las constan--
tes de reaccién y equilibrio de cada
reaccidn.

Presién a la entrada del reactor.
Flujo volumétrico de la alimenta- -
cibén.

NGmero de reacciones -independientes.

Valor del periodo de tiempo para el-
caso de tener desactivacién del cata
lizador.

Calores de reaccidédn de las reaccio--
nes que se |levan a cabo.

Valores de los incrementos de las ca
pacidades calorfificas para el caso -
de que el calor de reaccién sea de--
pendiente de la temperatura.

Constantes para poder determinar las
capacidades calorificas.

Tipo de proceso que se efectua.

Tipo de presién que va a tener el -
sistema (Constante o variable).

Nombre de los componentes.

Formato para la s&lida de los resul-
tados.

Calor suministrado por los alrededo-
res (Para el caso de que sea constan
te).
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25).- Temperatura del medio enfriante.
26).- Coeficiente de transferencia térmi--
cax

27).- Area de transferencia térmica.

. [ W

28).- Incremento de temperatura para ini==
cializar los célculos. ’

4.4).- CAMBIOS DE VARIABLE.

Para un proceso de célculo como el que -
aqui se describe, es necesario tomar un punto de -
arranque para iniciar los calculos y ya especifica
da esta base, trabajar como se hace en todos los -
métodos de prueba-error, en este caso el punto de-
arranque requiere de incrementos de temperatura y-
concentracién, a continuacién realiza una serie de
cédlculos (Balances de materia y energia), para ob-
tener las condiciones en que se encuentran las co-
rrientes en cada etapa, después de obtener estas -
condiciones las toma como punto base y lleva a ca-
bo una nueva serie de célculos, hasta obtener el -
resul tado correcto de la alternativa de operacidn-
que se estd estudiando.

Por esta razén, es necesario utilizar los-
cambios de variable después de cada célculo, asfi,~
los valores que se obtienen después de un célculo,
desplazan a los valores de la iteracién anterior.
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4.5).- PROBLEMAS EN QUE SE PROBO EL METODO.
PROPUESTO.

Con el fin de comprobar el buen funciona--
miento del programa, para asegurarse de que el al-
goritmo estd bien desarrollado, se resolvieron una
serie de problemas, que se encuentran en la litera.

tura (Ref. 4K16’23’ etc).

Después de la resolucidn de los-problemas-
tratados, se hizo una comparacién de los resulta---
dos obtenidos por medio del método de la matriz bi
diagonal con otros métodos tradicionales, como -
son: Método de Euler para resolucién de ecuaciones
diferenciales, Runge Kutta, y para el caso de reac
tores en cascada comparacién con los métodos gréafi
co y algebraico-.

Los datos que se obtuvieron en la literatu.
ra, en ocasiones ho se encuentran-completos sSino -
que hay que calcularlos o buscarlos en otras fuen-
tes de informacién, como por ejemplo, el caso de -
los coeficientes de transferencia térmica que se -
obtienen por métodos tradicionales que se encuen--
tran en la literatura (refs. 12 y 18).

A continuacién se dan los enunciados de -
los problemas, asf como los resultados y ciertas -
observaciones que se obtienen al analizar o compa-
rar los resultados obtenidos con los resultados -
que dan las fuentes de informacién o con otro méto
do de resolucién. Para esto fue necesario hacer -
un programa de computacién para poder resolver al-
gunos de los problemas planteados y hacer las com-
paraciones convenientes.
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PROBLEMA NUMERO 1.

La pirolisis de etano se |lleva a cabo en -
un reactor con un rango de temperaturas de 1200~ -
1700 °F y se representa por la reaccién quimica -
irreversible:

C H6 __________________ CZH4 + H2

Al reactor se alimentan 1800 Ib/h. de eta-
no con una temperatura de 1200°F. Los tubos del -
reactor son de 4.026 pulgadas de dié&metro interno.

E! calor proporcionado al reactor es sumi=-
nistrado por un quemador a una velocidad de 5000 -
Btu,/hmpiez. El tubo carece de obstrucciones in—--
ternas (Por ejemplo, algln catalizador), y la caf-
da de presidén a lo largo de los tubos del reactor-
se puede considerar despreciable. La presién me--
dia a lo largo de los tubos del reactor se puede -
considerar de 30 psia. Si se considera flujo ta--
pén, calcular la longitud requerida para obtener -
un 75% de conversién de etano a etileno e hidrége-
no .

Resul tados.

Este problema se resolvié por medio de |a-
matriz bidiagonal y también con un sistema de reso
lucién de Euler.

Los resultados obtenidos por medio de la -
matriz bidiagonal y los obtenidos por los otros -
métodos son practicamente los mismos aunque para -
este caso los tiempos de resolucién empleados por-
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la computadora son diferentes. EI| método de la ma
triz bidiagonal resulto més estable aunque empleo-
un poco més de tiempo de "CPU”.

A continuacién se da la tabla 4.1, en la -
que se pueden ver algunos resultados con los que =
se pueden hacer comparaciones para poder evaluar -
el método de la matriz bidiagonal. -

TABLA 4.1

Los tiempos de ”“CPU” (Control Process Unit)
que emplea la computadora por los diferentes méto-
dos de resolucidén son:

Método de Euler-———emmmmm e 3.818 segs.
Método de Runge-Kutta--—-ececace-o 5.316 segs.
Método de la matriz bidiagonal--
Namero de Etapas Tiempo (Segs.)

2 1.5

4 1.9

6 2.3

8 2.6

10 3.0

12 3.5

14 3.7

16 4.1

18 5.2

20 6.7

22 7.1

30 16.2
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Los flujos molares y las temperaturas en -
cada etapa son:

EULER MATRIZ BIDIAGONAL
Etapa Moles de Temperatura Moles de Temperatura
Etano Etano

1 60.000 922.22 59.742 968.14

2 59.967 973.72 58.827 999.25
3 - 59.638 1017.72 57 199 1015.1
4 57.682 1023.39 - 55.168 1022.6
5 54.839 1027 .64 52.970 1026.6
6 52.767 1029,48 50.711 1029.3
7 50.031 1031.54 48.433 1031.6
8 47 .867 1034.38 46.148 1033.8
9 45.221 1036.11 43.864 1035.9
10 42.983 1038.12 41.581 1038.1
11 40.409 1039.39 39.301 1040.4
12 38.120 1042.17 37 .025 1042.7
13 35.6006 1044 .78 34.754 1045.1
14 33.281 1048.94 32.488 1047 .5
15 30.817 1050.44 30.227 1050.1
16 28.474 1053.12 27 .074 1052.9
17 26.052 1056.56 25.794 1055.7
18 23.707 1060. 28 23.493 1058.8
19 21.325 1063.33 21.269 1062.1
20 18.925 1067 .34 19.054 1065.06
21 16.657 1071.17 16.866 1069.5
22 14.361 1075.33 14.694 1073.7
23 12.549 1078.5
24 10.439 1083.9
25 8.3768  1090.2
26 6.3823 1097 .9
4

27 4.4894  1107.
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Etapa Moles de Temperatura Moles de Temperatura

Etano ' Etano
28 2.7605 1120.1
29 1.3128 1138.2
30 0.3772 1165.7

En este problema se puede observar que con
forme se aumenta el nimero de etapas se incrementa
el tiempo de ”“CPU” de la computadora.

En el método de resolucién de Euler el -
error involucrado por el método se hace mayor en--
tre més grande es el valor del incremento. En el-
uso del método de Euler se presentan tambien osci-
laciones en el momento de efectuar los célculos =-

debido a que la temperatura al inicio del incremen
to se considera que permanece constante en todo el
incremento. En el "método de la matriz bidiagonal

este fenbmeno es menor debido a que por medio de -
este procedimiento lo que se hace es suponer la -
temperatura en el incremento y no en inicio del =~
mismo, como en los casos de resolucién por integra
cidn.

En la gréfica 4.1 se marcan los resultados
por los diferentes métodos con lo que se puede -
ver de una manera més facil las pequefias diferen--
cias en los resultados obtenidos.
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PROBLEMA NUMERO 2.

Una reaccién quimica irreversible se va -
a llevar a cabo en un reactor tipo tanque agitado.
La reaccién es de primer orden con respecto al -
reactivo "A”, la cual posee un calor de reaccién -

de 3 0000 BTU/Ib. mol.

Considerando las pérdidas de calor despre-
ciables, y las densidades constantes, determinar -
la conversidén cuando _se tiene un reactor de 48 -
pies clbicos.

Para poder controlar la temperatura el -
reactor posee un sistema de enfriamiento para po--
er remover e! calor generado. Este sistema mane-
Ja agua gque se encuentra a una temperatura de 530-
°R y se puede considerar que permanece constante a
lo largo del sistema de enfriamiento. La constan-

te de velocidad viene dada por:
k =7.08 E 10 Exp ( -30000/R T )

Resul tados.

Los resultados obtenidos en la resolucién~
del problema propuesto por Luyben (Ref. 10), se : -
presentan en la tabla 4.2, asi como en la gréafica-
4.2, en donde se pueden hacer varias observaciones
de como trabaja el método de la matriz bidiagonal.
El tipo de tratamiento que se hace para poder sa--
car algunas conclusiones més del tipo de resolu- -
cién propuesto muestra como influye el nGmero de -
etapas seleccionadas para representar un mismo vo-
lumen de reactor.
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TABLA 4.2

Las concentraciones del reactivo "A”, y la
temperatura en cada etapa son:

Nimero de etapas = 4.
Volumen de cada etapa = 12 pies3
Runge-Kutta Matriz Bidiagonal

Etapa Concentra Temperatura Concentra Temperatu

cién de A cién de A ra
1 0.36141 610.6372 0.37424 609.22
2 0.27271 606.5995 0.28908 .606.01
3 0.21339 602.8013 0.23005 602.69
4 0.17039 600.4749 0.18634 600.54

Si se cambian las condiciones:

Namero de etapas = 10
Volumen de cada etapa = 4.8 pies3

Etapa Concentra Temperatura Concentra Temperatu
cién de A cién de A ra

1 0.42982 612.1841 0.43878 610.14
2 0.36426 614.6083 0. 38080 612.29
3 0.31367 611.8807 0.33370 610.42
4 0.27525 008.3194 0.29623 607 .66
5 0.24484 605.4701 0.26593  605.28
6 0.21975 603.4419 0.24042 603.48
7 0.19846 602.0049 0.21849 602.15
8 0.17988 600.9481 0.19631 601.14
13 Sfﬁgfﬁf gﬁfiﬁﬁﬁg 0 16750 _3%93%?
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Continuacidén de la tabla 4.2

Si ahora se escoge un volumen de etapa me-
nor, se tiene: :

Namero de etapas = 25
Volumen de cada etapa = 1.92 pies3

Etapa Concentra Temperatura Concentra Temperatu

cién de A . cién de A ra

1 0.47431 607 .5764 0.47709 606.46
2 0.44945 610.1526 0.45109 610.93
3 0.42176 613.8309 0.42378 613.69
4 0.39488 614.7691 0.39696 614.88
5 0.37079 614.1719 0.37196 614.74
6 0.34553 613.4897 0.34646 613.67
7 0.32405 612.1361 0.32954 612.10
8 0.31276 610.6844 0.31196 610.39
9 0.29897 609.0581 0.29633 608.74
10 0.28609 607.5779 0.28232 607 .28
11 0.26369 606.0481 0.26960 606.02
12 0.25246 604.8211 0.25796 604.97
13 0.24214 603.8366 0.24720 604.09
14 0.23259 603.0384 "0.23719 603. 35
15 0.22369 602. 3805 0.22782 602.72
16 0.21934 601.8279 0.21901 602.18
17 0.21149 601.2548 0.21071 601.71
18 0.20008 600.9425 0.20285 601.30
19 0.19396 600.5777 0.19539 600.93
20 0.18641 600.2506 0.18831 600. 60
21 0.18009 599.9544 0.18156 600. 30
22 0.17407 599.6837 0.17513 600.02
23 0.16834 599.4347 0.16899 599.77
24 0.16287 599.2044 0.16313  599.53
25 0.15765 598.9914 0.15711 599.31
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Como se puede observar en la gréfica 4.2, -
el modelo de la matriz bidiagonal para la resolu--
cién de reactores se comporta como si se estuviera
utilizando uno de los métodos tradicionales para -
la resolucién de un reactor tubufar ideal, esto so
lamente sucede cuando el nGmero de etapas seleccio
nadas para cubrir el volumen de reactor es grande.
Este tipo de comportamiento es ldgico ya que es -
una cascada de reactores (Reactores en serie) de -
tanque agitado ideales, al aumentar el nGmero de -
reactores su comportamiento se aproxima al de un -
reactor tubular ideal.

El modelo de la matriz bidiagonal no pre--
senta problemas de convergencia ni de estabilidad-
del método matemético, pero el nGmero de Runge- Ku
tta si los presenta sobre todo cuando el nGmero de
incrementos seleccionados es pequefio, ya que enton
ces el volumen del incremento serd grande y condu-
cird a que el error involucrado por el tipo de re~
soluycidn numérica sea mayor.

PROBLEMA NUMERO 3.

Se planea diseflar una planta piloto para -
la produccidédn de cloruro de alilo. Los reactivos=-
constan de 4 moles de propileno/mol de cloro y en-
tran al reactor a 200 °C. La longitud del tubo se
tiene que calcular y el diémetro es de 2 pulg. DI.
Si la alimentacién combinada es de 0.85 Ib. mol-h.,
determinar la conversién a cloruro de alilo en fun
cién de la longitud del tubo. Se puede suponer -
que la presién es constante e igual a 29.4 psia.
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Los reactivos se precalentardn a 200 °C -
por separado y se mezclarédn a la entrada del reac-
tor. A esta temperatura, los problemas de explo-~
sién durante el mezclado son pocos. El reactor --
estard enchaquetado con etilenglicol a ebullicibn,
para que la temperatura en el interior de la pared
sea constante e igual a 200 °C. ‘El coeficiente de
transferencia de calor en el interior es de 5 Btu/

h-pie2-0 F,

Las reacciones que toman lugar en la for--
macién de cloruro de alilo son:

Cly + Tl mmmmmmm- CH,=CH-CH,CI + HC

2) C12 f C3H6 ———————— CHZ—CI—CHCI—CH3.

Los calores de reaccién se dan a continua-

i

Reacciédn 1 AH - 26700 Cal./gr. mo |

- 44000 Cél./gr. mo |

i

Reaccién 2 AH

Las velocidades de reaccién propuestas -
(Ref. 15) para las dos reacciones son:

t

r

1 206000 Exp ( 27200/RT)pc H

p
3" Cl

P, = 11. 7 Exp ( 6860/RT)pC H

3
en donde ri{ y rg estén dados en Ib. mol de Ci2 con
vertido por hora por pie clbico, "p” en atmésferas,
y "T"” en grados Rankine.

p
6 Clo
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Resul tados.

Los resultados que se obtuvieron en la re-
solucidén de este problema, se presentan en la ta--
bla 4.3, asi como en la gr&fica 4.3. Los resulta-
dos que-se dan, son los que se obtiene por medio -
del método de la matriz bidiagonal.

TABLA 4.3

Etapa Moles de Cloro Moles de Propileno Temperatu
' ra

.67993 863.41

1 0.166693 0
2 0.16388 . 0.67388 874.50
3 0.16087 0.67087 884.73
4 0.15788 0.66788 894.17
5 0.15493 0.66493 ‘ 002.89
6 0.15201 0.66201 910.93
7 0.14912 0.65912 918.32
8 0.14626 0.65626 925.12
9 0.14342 0.65343 931.35
10 0.14064 0.65064 937.03
11 0.13787 0.64787 042.20
12 0.13524 ©0.64514 946.86
13 '0.13245 - 0.64245 951.03
14 0.12978 0.63979 954.74
15 0.12715 0.63715 957.99
16 0.12456 0.63456 960.80
17 0.12200 0.63200 963.17
18 0.11947 0.62947 965.13
19 0.11697 0.62697 966.67
20 0.11451 0.62451 967.82
21 0.11209 0

.62200 968 .59
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Continuacidén de la tabla 4.3

Etapa Moles de Cloro Moles de Propileno Temperatu

ra
22 0.10970 0.61970 969.34
23 0.10734 0.61734 068.77
24 0.10502 0.61502 067 .24
25 0.10273 0.61273 966.14
26 0.10047 0.61047 964.74
27 0.098249 0.60825 963.12
28 0.096062 0.60606 961.30
29 0.093909 0.60391 959.30
30 0.091789 0.60179 957.15
31 0.089703 0.59970 954.86
32 0.087651 0.59765 952.47
33 0.085632 0.59563 949.99
34 0.083646 0.59365 947.94
'35 0.081696 0.59169 944 .84
36 0.079775 0.58977 942.21

Observaciones.

El comportamiento seguido por este tipo de
reactor tubular, es muy parecido al que se tendria
si el reactor se resolviera por un método tradicio
nal de resolucién (Euler o Runge-Kutta). Como.en-
la resolucién del problema el valor de la etapa es
muy pequefio, los resultados son préacticamente los-
mismos que si se utilizara un método en donde se -
empleen incrementos de volumen.
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PROBLEMA NUMERO 4.

~ La reaccidén “ 2A C+D " se
|leva a cabo en una baterfia de reactores agitados-
en serie en la que el reactivo "A” se alimenta con
una velocidad de flujo de 100 pies3/h. La concen-.
tracidn inicial de "A” es de 1.5 |b. mol/pie3 y =

las de “C"” y "“D” son iguales a cero. La constante
de velocidad de la reaccién es igual a 10 pies3/h—
I1. mol, y la constante de equilibrio termodinémi
ca de reaccién es igual a: " K = 16 ”. Calcular-

el nGmero de reactores para obfener un 80% de con-.
versidn.

Comentario.

Este problema lo resuelve Walas (Ref. 16)-
por el método de gréficar la velocidad de reaccién
contra la concentracién de "A”, obteniendo los si-
guientes resultados, tal y como se muestra en la -
grafica 4.1.

Etapa v Concentracién de
A
1 0.94
2 0.67
3 0.52
4 0.42

El problema también fue resuelto por medio
del programa resultante. Los resultados que se ob
tuvieron son:
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Etapa Concentracidén de
A
1 0.94550
2 0.67402
3 0.52195
4 0.42902

Tiempo de ”“CPU” = 1.300 segs.
Volumen de cada etapa = 6.27 pies3

Observaciones.

Como se puede ver los resultados que se ob
tienen por un método grafico (Refs. 16 y 26) y los
obtenidos por el método propuesto son muy pareci--
dos, aunque hay que hacer notar la precisidédn que -
da el método de la matriz bidiagonal, asi como el-
ahorro en tiempo de resolucibén, lo cual representa
una gran ventaja ya que el tratamiento matemético-
que se le da en el modelo desarrollado y el uso de
una computadora abaten el tiempo de resolucidén. -
Si el problema se resuelve como lo hace Walas -
(Ref. 16), se necesita hacer una gréfica en la que
se represente la velocidad de reaccién contra la -
concentracidon de reactivo tal y como se muestra en
la gréfica 4.4, lo cual implica que el tiempo de -
resoluciédn se haga mayor y un poco més dificulto--
SO .

PROBLEMA NLMERO 5.

La hidrogenacidén de etileno se va a llevar
a cabo en un reactor tubular catalitico no isoter-
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mo; el catalizador se desactiva conforme la reac--
cidén ocurre. :

El producto que se va a obtener al reali--
zar la hidrogenacién va a ser etano. El cataliza-
dor que se emplea es una combinacién de niquel-alu
minio. La constante de velocidad de reaccién vie-
ne dada por "k = 4.6 Exp (-5840/T) ” a la presién
atmosférica y un rango de temperatura de 50-120 -
°C. La desactivacién del catalizador a temperatu-
ras abajo de los 100 °C se puede describir por una
ley de decaimiento de primer orden de la siguiente
manera:

d /dt = - 1.0E+11p, |, Exp(~-12500/T) ©
24

Para poder resolver este problema se si- -
guibé el modelo unidimensional para reactores cata-
|Tticos, introduciendo también el modelo de desac-
tivacién del catalizador que se menciona en el en-
cabezado del problema. Al introducir un modelo de
desactivacién, el sistema de ecuaciones que se ==
tiene que resolver aumenta, con lo que el modelo -
se complica un poco pero sin afectar el algoritmo-
del programa que se hizo, ya que éste es capaz de-
aceptar tal modificacidn.

Los resultados que se obtuvieron son:

Cuando se define al problema de la siguien
te forma:

Nimero de etapas = 20

Alimentacién = 0.55365 Ib mol/h.
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Temperatura de la alimentacién = 323 °C.
Tiempo de desactivacidén = 10.
Volumen de cada etapa = 7.222 E-3

Namero de iteraciones que se realizan en:. Balance-

de materia = 13, Balance de Energia = 35.
TABLA 4.5
Etapa Moles de etileno Temperatura
1 0.082685 331.31
2 0.079605 331.31
3 0.076575 : 332.51 .
4 0.073557 333-10
5 0.070582 333.44
6 0.067494 333.67
7 0.064437 333.87
8 0.061315 334.08
9 0.058248 334 .30
10 0.055109 334-.55
11 0.051934 334.82
12 0.048721 335.12
13 0.045468 335.45
14 0.042171 335.80
15 0.038882 336.17
16 0.035435 336.57
17 0.031989 337.00
18 0.028486 337.46
19 0.024923 337.95
20 0.021298 338.46

Si se cambian algunas de las condiciones -
en las que opera el reactor, se obtiene:
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Ndmero de etapas = 30

Alimentacién = 0.5365 Ib. mol/h.

Temperatura de la alimentacién = 323 °C
Tiempo de desactivacidén del catalizador = 15.
Volumen de cada etapa = 0.00722 pies3

NGmero de iteraciones que se realizan: BM = 47, -

BE = 54.

Etapa Moles de Etileno Temperatura
1 0.083461 329.52
2 0.081266 331.35
3 0.079112 - 331.89
4 0.076952 332.10
5 0.074772 332.23
6 0.072569 332.34
7 0.070341 332.44
8 0.068087 332.55
9 0.065807 - 332.66

10 0.063500 332.78
11 0.061164 : 332.90
12 0.058797 333.03
13 0.056399 333.16
14 0.053968 333.30
15 0.051502 333.50
16 0.048998 333.61
17 0.046456 333.76
18 0.043871 333.94
19 0.041244 334.12
20 0.038569 334.31
21 0.035846 334-52
22 0.033070 334.73
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TABLA 4.6

Moles de Acetileno = Temperatura Presién
265.86 432.60 1.4975
257 .47 442.42 1.4950
248.55 ' 452.25 , 1.4922
239.24 461.44 1.4894
229.75 470.50 1.4863
220.24 478.16 1.4831
210.87 484.41 1.4796
—+201.75 489.06 1.4750
192.94 492.05 1.4722
184.50 493.43 1.4682
176.44 493.31 1.4641
168.76 491.98 1.4598
161.46 489.31 1.4553
154.56 485.81 1.4507
148.04 481.56 1.4458
141.91 476.76 1.4404
136.17 471.37 1.4358
130.80 466:17 1.4305
125.79 460.69 1.4251
121.14 455.27 1.4195
116.80 450.01 1.4139
112.78 445.00 1.4081
109.04 440.29 1.4022
105.55 435.94 1.3961
102. 30 431.95 1.3899
99.253 428.34 1.3837
96.399 425.09 1.3772
93.715 422.20 1.3707
91.183 419.63 1.3641
88.787 417 .36 1.3573
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Tiehpo de desactivacién del catalizador = 0.5

Nimero de iteraciones que se realizan en los balan

ces de: BM = 28 BE = 18
El tiempo de "CPU” 9.601 segs.

Los resultados obtenidos en la segunda co-
rrida son:

" Etapa Moles de Acetileno Temperatura Presidn
1 265.95 432.44 1.4976
2 257.71 , 442.01 1.4950
3 249.02 451.45 1.4923
4 240.03 460.42 1.4894
5 230.94 468.55 1.4864
6 221.91 475.50 1.4823
7 213.06 481.03 1.4798
8 204.48 485.05 1.4763
9 196.20 487 .57 1.4726

10 188.25 488.67 1.4687
11 180.62 488.51 1.4647
12 173.31 487 .25 1.4605
13 166.31 485.05 1.4562
14 159.63 482.07 1.4517
15 153.27 478 .47 1.4471
16 147 .23 474 .37 1.4423
17 141.52 469.92 1.4374
18 136.13 465.24 1.4323
19 131.05 460.43 1.4271
20 126.30 455.60 1.4218
21 121.84 450.84 1.4163
22 117 .67 446.23 1.4107
23 113.76 441.83 1.4050
24 110.11 437 .69 1.3991

1.3931

25 106.70 433.84
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Etapa Moles de Acetileno Temperatura Presidén
26 103.49 430.30 1.3870
27 100.48 : 427 .07 1.3808
28 97 .967 421.51 1.3680
29 04.967 421.51 1.3680
30 92.435 419.15 1.3608

Los resultados obtenidos en la tercera corrida -
son: '
Tiempo. de desactivacién del catalizador = 5.0

Nimero de iteraciones que se realizan en los balan

ces de: BM = 40, BE = 66.
Tiempo de “CPU” = 19.404 segs.

Etapas. Moles de Acetileno  Temperatura Presién
1 267 .38 430.11 1.4976
2 260.96 436.55 1.4951
3 254.71 442.13 1.4924
4 248.62 446.75 1.4898
5 242.73 450.43 1.4870
6 237.04 453.20 1.4841
7 231.54 455.18 1.4812
8 226.19 456.47 1.4781
9 - 220.99 457 .20 1.4750

10 215.91 457 .45 1.4718
11 210.92 457 .33 1.4686
12 206.62 456.90 1.4653
13 201.19 456.22 1.4619
14 196.44 455.33 1.4584
15 191.75 454 .27 1.4548
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Etapa Moles de Acetileno Temperatura Presién
16 187.12 453.08 1.4512
17 182.57 451.77 1.4475

18 178,08  450.36 1.4437
19 173.66 448 .87 1.4398
20 169.32 : 447 .31 1.4358
21 165.07 445.69 1.4317
22 160.89 444 .02 1.4275
23 156.81 442.32 1.4233
24 152.82 440.57 1-4189
25 148.93 438.81 1.4145
26 145.14 437 .04 1.4099
27 141.45 435.26 1.4052
28 137.87 433.50 1.4005
29 134.40 431.75 1.3956
30 131.03 430.02 1.3902

Comentario.

De acuerdo al modelo de resolucién que pro
pone Ogunye (Ref. 37) para este problema, se obser
va que cuando aumenta el tiempo de desactivacidn -
del catalizador la conversién de reactivos a pro--
ductos disminuye. La temperatura y lapresién tam
bién son afectadas por el tiempo de desactivacién-
observandose que cuando’ se empieza a operar el -
reactor (catalizador puro), las temperaturas son -
mayores y la caida de presién al contrario de la -
temperatura va a ser menor cuando se tienen tiem--
pos mayores de desactivacidn.
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PROBLEMA NUMERO 7.

Se tiene una serie de reactores tipo tan--
que agitado que se utiliza para llevar a cabo la -
reaccién ” A —ceecomeon B ”. Si el ntmero de reac
tores es 3 determinar el grado de conversién cuan-

do se operan bajo las siguientes condiciones:
Flujo volumétrico = 2500 cm3/seg,

Factor acéntrico = 2000 seg-l

Capacidad dalorifica de la mezcla = 0.000135 -
Kcal/g °C

Volumen de cada reactor = 800000 cm3
Energia de activacién = 10.1 Kcal/g mol
Densidad de la mezcla = 0.85 g/cm3-
Calor de reaccién = 35 Kcal/g mol

2

Area de transferencia térmica = 900 cm

CoeFICIente de transferencia térmica = 0.00004 -
Kcal /°C cm? seg.

Temperatura del medio enfriante = 29 °C

Resul tados.

Para resolver este problema se ha consnéeu
rado que la temperatura del medio enfriante es . -
constante, y que los tiempos de residencia son -
iguales para los tres reactores.

Los resultados que se obtuvieron por medio

del modelo propuesto se comparan con los que obtu-
vo D. Mukesh (Ref. 35).



Temperatura

Concentra--
cién dada -
por D.M.

Concentra--
cidén por mo
delo.

Temperatura

Concentra--
cidn dada -
por D.M.

Concentra--
cién por mo

delo

Temperatura

Concentra--
cién dada -
por D.M.

Concentra--
cién por mo
delo.

Temperatura

Concentra--
cién dada -
por D.M.

Reactor |

308 °K

0.000576

0.00057518

308

0.000576

0.00057518

308

0.000576

0.00057518

444

0.0000775

Reactor |1

316 °K

0.000542

0.00053979

316

0.000542

0.00053979

442

0.0000747
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P

Reactor

332 °K

0.000474

0.00047252

440

0..0000756

0.00007587

445.5

0.00000916

0.000077277 0.0000095965

446

0.00000916

435

0.000000117



Concentra--
cién por mo
delo.

Temperatura

Concentra--
cibén dada--
por D.M.

Concentra-=
cién por mo
delo.

Temperatura

Concentra~--
cidédn dada -
por D.M.

Concentra--
cién por mo
delo.

Temperatura

Concentra--
cién dada -
por D.M.

Concentra-~-
cidn por mo
delo

Temperatura

0.000077063

307.5

0.000576

0.00057581

309

0.000566

0.00056687

314

0.000566

0.00056648

444

137

0.0000091632 0.00000011893

318
0.000537
0.00053687

320
0=9005333
0.00053229

446

0.000068

335

0.000462

0.00046150
443
0.000069

0.000069791

445

0.00000801

0.000068503 0.0000080539

447

434
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Concentra--
cidén dada -~ 0.0000775 0.000009 0.00000117
por D.M.

Concentra--
cién por mo 0.000077364 0.0000092535 0.0000011563
delo. )

Observaciones.

Los resultados que se obtienen por medio -
del modelo de la matriz bidiagonal, tienen un gra-
do de presiciédn mayor pero en concordancia con los
resul tados dados por D. Mukesh, observéndose un -
error promedio de los valores comparados de -
2.8025%, que indica el buen funcionamiento del mo-
delo. ‘

Con los resultados obtenidos de los proble
mas propuestos en esta seccidn se puede pasar al -
capitulo siguiente en donde se mencionardn algunas
de las conclusiones a las que se llegan al emplear
el modelo de ré%olucién por etapas para reactores-
de flujo continuo.
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CAPITULO V

CONCLUSIONES



3).-

4) .-

5).-
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CONCLUSIONES

El método presenta una gran estabilidad mate-
mdtica debido a su forma de aplicacién.

Por su forma de operacidén el método propuesto
no presenta problemas de convergencia a la ho
ra de aplicarlo a la resolucién de reactores-
de flujo continuo.

El programa realizado para la aplicacién del-
método de la matriz bidiagonal, se adapta a -
cualquier tipo de problema que se plantee.

Si la forma de manejar los tamafios de las eta
pas es el adecuado, los resultados que se ob-
tienen poseen un grado de precisién mayor que
los obtenidos por otros métodos.

Cuando el nimero de etapas es grande, los re-
sultados obtenidos por medio del método de la
matriz bidiagonal son muy cercanos a los que-
se obtienen por medio de un método de resolu-
cién por integracidén como es el de Runge-Ku--
tta. La ventaja que se obtiene al emplear el
método propuesto, es gque para poder iniciar -
los calculos los valores que se toman no son-
los del principio o final del incremento o e-
tapa, sino uno intermedio que se va recalcu~-
lando conforme el proceso iterativo avanza, -
es decir, los valores de la temperatura, pre-
sidén, concentracién o flujos molares, son los
valores medios en cada etapa, que se obtienen
por la forma en que trabaja el método propues
to .



6).-

7).-

8).-
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Cuando se tienen reactorse agitados conecta--
dos en serie, el tiempo de resoluciédn por me-
dio de la computadora es menor que el emplea-
do por otros métodos-

Cuando se tiene el caso de reactores agitados
conectados en serie con diferentes volGmenes,
el método propuesto lo maneja con gran facili

dad.

Por la forma en que estd hecho el algoritmo -
del método que se propone, se puede adaptar -
Facilmente a problemas de mezclado, en los -
que exista réaccidén quimica, asi como en los~
que no haya una conversién de reactivos, siem
pre y cuando el problema se facilite para -
adaptarlo al modelo propuesto.



142
APENDICE

1).- Programa y subrutinas para resolver problemas
de reactores de flujo continuo.

2).- Presentacién de resultados obtenidos al co- -
rrer un problema de reactores de flujo conti-
Nnuo »
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WORKFILE: ULYHEB (05/11/79)

104

200

306

400

506

00

700

800

900
1000
1100
iza0
1300
fa00
isag
1600
i7e0
iago
1900
2000
21co
2200
2300
2400
2500
2600
2700
2800
2900
3000

2tiaa

SRESEY FRFF

FILE
FILE
FILE
FILE

I=FNTRA,UNTTSKENOTE

SEPNTRY,UnTT=D1SK,RECQRD=14,BLOCKINGE30

6=SALF,UNTTZROMOTE

4zSAL T UNTT=PRINTLR

CoMMONZBL ¢C1/CPAC16),CPBL10),CPCC10),DCPA(1D),DCPIC10),DCPC(L0)
COHMUN/ELOQE/DHREQC(TO,ZOO),DDHF(10:200)pCPMTOT(EOO):DHR(lOJ
COMMPN/BLOCS/RNALS,200) ,RNT(200),FRACHL(5,200),T(200)

COMMON /BLGCA /SUMVDD ¢200) , SUDVDD (200)
COMMAN/RLACS/VREACL10,200) ,DVREAC(10,200) ;DVREAT(10,200),VREAL(2,2
CO0),DVRFAZ (2,200),DVREA3(2,200)
COMMOMNZELACE/AFACT (10 ,EACT(103,FK(10,200) ,RKEC10,200),RKT(200)
COHMON/BLGET/GAGPE(200),CRAGRECZ00),UCOEFT, ATRANS

DIMENSIGN DYRDVRI2003,DVR(200),G (200, PNADCI0), TS(200)
PIMENSTON AC200,2003,%x(10,200),FI(200),¢(200),DC(200)

NIMENSTON B(200,200), AA(60) ,FRANLOC10),ASKT(1)

DIXEMSTON ALGO1(3), aLGO2¢3), NOMCOK(300),FUT(5), FMTI(S) FNT2(S)
NIMENSTON TPVYR(1,200),PIDVR(1,200)

REAL (5, /N0, NCOMP, WFTAPS ,NRFACS, L

READ (S, /) TR, T0,CALRTH,RNTG, UVRI

PEARCS, /Y (RNAOCTI), T=1,NCO) + (FRANVLOCK) ,K=1,HC0)

PEAD (5,73 (AFACT(T), 751, 1REACS)

PEALCS, /) (FACT(1),7=1,NREACS)

PEAD(S,/)FT1,80,MRCTNP, TBL, TINFLC

PEAL (547 ¢DHR (11,121, NPCACS)

REACLS,7) (DCPACI), T=1,NRFACS)

PEAL (S, /Y (PEPR(I), 121, NREACS)

PEACCS, /) (DCPCOT), 121, NREACS)

REALC5,7) (CPA(CI),I=1.NCOMP)

REAR(S, /) (CPB(T) s 121, NCOMP)

PEADIR . 7Y (roreTY . res LLOMDY

5:i53 PM FRICAY, M

noocolo
go00020
0000030
0goondo
00ngaS0
0000060
0000070
0000080:
0000090
0000100
0000110
0000120
0000130
0000140
0000150
0000160
0000170
0000180
0000190
0000200
0y00210
0000220,
0000230
fyooa4e
00060250
0p00260
0000270
0000280
00002901
00063001

AnAnATLN




3200
3309
3400
3500
3600
3700
3809
3900
4000
ainp
4200
4304
4400
#4500
8600
4700
4800
49¢n
5000
5100
52060
5306
5400
S%5¢n
Seqo
5700
5800
5900
6000
eine
620p
6300

o N0 o0

[z »)

334
33

READ (5,334) (ALGOL{TY,1=1,3)
PEAUCS,334) (ALGO2(T1,151,3)
PEAD(5,33) (NOMCOM(TY, 151,5)
REAL (5,333 (NOMCOM (), T=6,10)
REAL(5,33) (NOMCOM(T), T=11,15)
READ (5,37 (NOMCOM (7)Y, 1516,20)
PEAC (5,337 (NOMECM (T, 1221, 25)
READ (5,333 (NOMCOM(T1,1526,30)
READ(S,3%3 ENOMCOM(T), 1231,35)
READ(5,33) INOMCOM(T), 1236,40)
PEAD (5,3%) CNOMCOM(TY, T=41,45)
READ(5,33) (NOMCOM(TY, [506,50)

CON FSTE RFAD SE Lgg EL FORMATO PARA LA SALIDA DF LOS PESULTADOS 8}
BTENIDOS CON LAS DTFFRENTES MATEICES. EL FORMATO ES EL SIGUIENTE
(NCOMPC1PF12.4)); poMpE NCOMP €S SUSTITUIDO PoR EL NUMERO CORRESPO

Ve

HOTENTE: (1,2,3,0u00l)
PEAD (5,33) (FMT(IK),Tk=1,5)

COM FSTE PEAD St Ler £EL FORMATO PaAPA EL LETRERO DE LOS ENCALEZADOS

DE LOS REFSULTADOS naTENIDOS (FLLJOS MOLAPES)
READ(5,33) (FMT1CIKY, TK=1,5)

READ(5,33) (FMTR(LMY,ILMS1,5)
PEAD(5,/)GAGRF L, TCOF, UCOEFT, ATRANS
FORMAT(3Ae)

FODHAT(SAb)

WRTTF(4,7)

WRITE(H,8)

WRTTF (4,88)NETAPS , HREFACS HRCINP, NCO,NCOMP, RNTO, TOLFIL
WRITE(4,10) CALGNL(T),T=1,3)
WRITF(4,31)C(ALGU2(T),T51,3)
IF¢TTHRDC NE. DYWRITF (4,89) TIMEDC
IFCUCOFFT.NELOYWRITE (4, 90) UCNEFT
IF(ATRAHS;NE:O)NHITFtﬂp‘?l)ATRANE

GYUUL I

0000320
00003301
60003404
00003501
00003601
00003704
00003804
00003904
0000400t
00004101
gonod2q:
0000430
0000440
0000450
0000460
0000470
0000480
0000490
0000500
0600510
0000320
0000530
0000540
0600550¢
00005601
00005701
00005801
00005901
60006001
0000610¢
0000620(
0600630(



SN

6400
6500
6600
6700
6800
6904
7000
7100
7200
7360
7400
7500
7600
7700
7800
7904
8000
8106
8200
8300
8400
8500
8600
8700
88006
8906
9600
9106
9200
9300
9404
9500

19
3
89
90
.91
1p01

99
77
bo

WRITF Ca,aa)

DO 9 KM21,MCO

WRTTF (4,99)KM, RNAD (KM, FRAMLO (KD

COMTTNIE

WRTTE (4,43 (NOMCOME JK) » JKS1, (HOCMPES))

WRITE(4,77)

FORMAT(3(/),10%,"EL PEACTOR ES ®,3A6)

FORMAT(2(7),10%,"La PRESION DENTFO CEL REACTOR ES ",3A6)

FORMAT(2¢7)7 10X, "EL TIEMPO ES ", 1FE10,4)

FOPMAT(2(/),10X,"El. vALOR DEL OCEF. DE TRANS. TER, ES ",1PEL10,4)

FORMAT(2(7/), 10X, "EL ARFA DE TRANS, TER. ES ",1PE10,4)

FOPMAT(2(7), 1PSEL2.4)

FOPMATCS(7Y,X, 1300 &), 7, X, %", 128X, "™, /,%, "% 128X, " %", /X "™, 1
C2By, xn, /7, %, nain, 44y, "UNIVERSIDAL NACTOMAL AUTQNOMA DE MEXICG",45%,
CMaP, /%, Pt 128X, i, /X, N aN L2EX, A", 7, X, %", 54X, "FACULTAD DE QUI
CHICAM,SSX, xit, 7, X, Wah 128X, WhM, /X, Wi, (28X, "a", /, X, "%", 128X, "%", /
CoX,130CHaMy)

FORMAT(2(7), 71 P a3, 7, %, "%", 068X " %%, /, X, " ", 10X, "LUGAR DQHCE SE
CNESAPROLLA FL TEMA =h'22XI"*"l/lxl"*"lobBXI"*“l/'XI"*“IIOXIHEIELIO
CTECA FACIULTAD DE QUIMICA Y C,5.C, U M A M, ", 08%,"%",/7,%X,"%x", 068X
Colxil, /X, 070 (%))

FORMATC(6(7),55CP*") "pEFTHICTON DEL PROBLEMA™,S4C"4") ,4(/),10X,"NU
CMERG OF FTAPAS $",32("."),13:20,),10X, "NUNERO DE REACCIONES :",28¢(

C"e™3s13,2(/),10X:"N1MFPO DE REACCIONRES INDEPENDIENTES :",13(".")/1

€3,2(/),10%, "uyMero & COMPUESTOS INICIALES :",18(","),13,2¢/), 10X,
CHNUMERN TOTAL DF COMPUFSTOS 2"022("e™)e13+2(/),10Xs "ALIMENTACICN ¢
C" 360" "), F12,4,4X, "grAMOS MOL",2C/) 10X, "TEMPERATURA A LA ENTRADA
C DFL REACTOR ", 12¢i."),F12, 4, 4%, "GRADOS KELVIN",2(/)},10X, "PPESION
C A LA ENTRADA DEL REACTOR 37,16(","),F12.4+4%,"ATHOSFERAS™)
FORMATC(17x,72,11X,1PF12,4,4%,1PE12.4,2¢/))

FORMAT (3(/),50("*ny, "RESULTANOS DEL REACTORY,54("%"))
FORMAT(5(7), 10X, "HUMERD DE ITERACIONES QUE SE REALTZAN EN EL BALAN

00006404
0000650¢
0000660¢
0000670¢
0000680¢
0000690¢
00007000
0000710¢
0000720¢
0000730(
0000740(
0000750(
00007601
00007704
0000780(
0000790¢
00008001
0000810(
00060820(
0000830(
00008400
0000850(
0600860(
0000870¢
00008801
0000890«
00009001
0000910
00009201
00009301
0000940
00009501



9600

9709

9800

9900
10000
10166
10200
10300
10400
10500
10600
10764
10800
10900
11000
11104
11206
11360
11400
11504
11600
11760
11800
11900
12000
12160
12200
12360
12466
12500
12600
12700

43

a4

45
65

35

78

29

CCE UE HMATERIA = ",13,2(/),10X%,"NUMERD DE ITERACIONES QUE SE REALIZ
CAWN EN FL BALANCE DE FNERGIA =",13,3(/))

FOPMATC2€7),10x, "NOMRRE y NUMERC DF IDENTIFICACION DE LOS COMPUEST
COS“,3(/).(1ox,sAe,pt/))J

ﬁDPMAT(2t7].10X,"COMPUESTO NUMERO MOLES IMICIALES FRACCION MGLAR
c INICIAL™,3(/)

FOPMATC3(7),53X, "FI.11J0S MOLARES POR FTAPA™)

FORMAT €3(7),54%,"FRACCION MOL RCR FTAPAW)

FOPMATEZ(7), 25X, 1PF12,4,4X,1PE1Z,4,4X, 1PEL?, 8,0, 1PE12,4)

FORMAT (3(¢7). 24X, "MOI FS TOTALFS", 4%, "PRESION TOTAL", 7X, "VOLUHEN", 7X
Cr"TEMPFRATHPAM)

KUNT=13LM=NETAPS+] sM=KETAPS

ToizTo

WRITE(6,73" DA EL vALOR DEL INCFEMFNTO PARA INICIALIZAR LA TEMP,"

READ (3, 7}FACEST

WRITE(6,73" DI ST LA PRESION ES CCNSTANTE 0 No®

READ(3,54)ASKT (1)

ropnarciAe)

DO 1 KS1,NETAPS

TIK)2TO14+K*FACEST

CONTTHUE

00 2 J=1,NETAPS

TSCH=TT

CONTINUE

PO 29 J1=1,NETAPS

R(JI=00

DVR(J)=DVR1

CONTINUE 4

TF(DVPI.EQ.0)READ(3,7) (DVR(KV),kV=1,NETAPS), (T(JQ),JA=1,NETAPS)

PO 3 TE1,NRCINP

DO 4 J=1,NETAPS

X(T,J)=] . 7NETAPS

0600960¢
0000970¢
0000980(
0000990(
0001000¢
0001010¢(
0001020¢
0001030¢
0001040¢(
0001050¢
0001060(
0001070¢
00010804
0001090¢
0001100¢
0001110¢
0001120¢
0001130¢
0001140¢
0001150¢
0001160¢
00011700
00011800
000119090
0001200¢
0001210¢
0001220¢
0001230¢
0001240¢
0001250¢
0001260(
0¢01270¢"



12800
£12900
13000
13100
13200
13300
13400
135006
13600
13700
13800
1390§
14000
14100
14200
14300
14400
14500
14600
14700
14800
14900
15000
15300
152¢0
15206
15400
15506
15600
15700
15800
15904

55

18

15

CONTINUE

CALL DFFUN3CA,RNAO, y,NETAPS,1)
CALL BIDTAG(A,C,NETAPS,LM)

nO 301 J=1,NETAPS
RNACT,JY=c ()

COMTINUE

CONTINUE

CALL KCINFT(RNAQsNCOMPINETAPS,NREACS,pY, TIMEDC)

CALL BALMATINETAPS,RNAO,NCOMP,DVR,Q)
CONTINUE

cALL PRESS(PT,PIl,DyR,NETAPS,NOCMPsASKL)
DO § §=1,NRCINP

CALL KCINFTIRNAO,NCOMPeNETAPS,MFEACS,PI, TIMEDC)
CaLL DFFUN(B,NETAPS,LM,Q0,RNAQ,LVR,8,I,RNTO,L)

CALL BIDTAG(B,DC/NETAPS,LM)

DO 55 J=1,NETAPS

RNACT,JY=RPMACT,d)+DC ()

COMTINUE

CONTINYE

CALL BALMAT(NETAPS,RNAO,NCOHP,DYR,0)

SUMAZ( L '

VHINZ1ETS

Do §8 J=1,NETAPS

SUMA=SUMA LABS (DC (JY)
TFCYMIM,GT.CO)IVMINEC L)

CONTINDE

KONT=KONT+1
IFCARS(SUMA®VMINT (oF. (1,=1F=6)%#YMINIGD TO 15
60 TO 400

CONTINUE

Ip(pACFSTIEG.CIGO Tn 30

CALL CALINT(TO,TH,PNAOSL HCO, a2, CALBTY,Q0)

00012801
00012901
0001300
00013104
0001320¢(
00013304
0001340¢
0001350¢(
6001360¢(
0001370«
0001380¢(
0001390¢
0001400¢(
00031410¢
00014201
00014301
0001440¢
0001450¢(
00014601
0001470(
0001480¢(
0001490(
0001500
0001510¢
0001520!
0001530:
00015401
00015501
00015601
00015701
0001580:
0001590



16000
16106
16200
16300
16400
16500
16600
16700
16860
16900
17000
17109
17200
17300
174060
17500
17600
17700
17800
17900
18600
18106
18200
18300
18400
18500
18600
18700
18800
18900
19000
19700

29

21

22

30

444

CALL DEFUN2(TR4NETAPS,NCOMP,NREACS,Q12,QsGAGRE1,DYR,CALBTU2RNAO,PI

CrCONT1,TCOE,DECION, TIMEDC)
CONT22CONT2+4CONTL

FRROR=Z0.

DO 26 K=1,METAPS
FRROP=FRROR$ (TS(K)mT(K))#%2
no 21 k=i, NET&PS

TSLKIZT(K)
IFCERRORILEL1E=6)G0 TO 30
no 22 1z1,METAPS

Do 22 K=i,LM

B(1,K)=30

PCK)=0.

COMTINUE

60 TO 400

CONTINUE

WRTTE (4,66 KONT,CONT?R

WRITE (4,45)

WRTTE (4,FMTI)

WRITE (4, FMT) CCRNACT, 73 4 I=1,NCOMF), J=1,NETAPS)
WRITEC6,FMTI C(RNACT,J) ,151,NCOMFY, =1, HETAPS)
WRITE (4,65)

WRITE (4,FMT2)

WRITE(O,FMTI CCFRACML CT,J),1=1,NCOMP),J=1,NETAPS)

WRITE (4,78)

DYRDVRETI=DYR(1)

DO 444 JDVRS2,METAPS

DYRDVR [JDOVRI=DVROVR ¢ JDVR=1) +DVR (JOVR)
CONTINUE

DO 25 Lkz1,NETAPS

PIDVR(T,LKISPT (LK)

TOVRC1,LKIET (LK)

0001600
00016101
00016201
00016301
0001640
00016504
0001660¢
0001670¢
0003680¢
0001690¢
0001700(
0001710¢
0001720¢
0001730¢
0001740¢
0001750¢
Bon1760(
00017700
00017800
00017900
0001800¢
0001810¢
0001820¢
0001830¢
0001840(
0001850¢
00018604
0001870¢
0001880¢(
0001890¢
0001900¢
00019101,



19209 WRITE (4,3%)RNT(LK),PT (LK) /DVRDVE (LK), TLLK) ' 006§920¢
19300 25 CONTTNUE _ ' ' 0001930¢
19800 CALL EXIT : 0001980¢(
19900 END . 0001990¢(



WORKFILE:s ULYNFB (05711779

20003
207co
20200
20300
20400
20500
206060
20700
20800
20900
21000
21100
21204
21300
21406
21500
21600
217090
21800
21900
22000
22100
22200
22300
22406
22500
22600
22700
22800
22900

o 0O o 0 O

w

SUBROUTINE CALREC (PVRNETAPS,NOCMP,NPEACS)
RAREEAKRE R IR ARTRE R I AR AR KRR KAARRA AR R T RARRRRAAARRIRRRARERKA KRR AR

KARARRRKAXHAKARR KA AN RIRARARARRARRARI AR AR AR ERAAARRKARARARRARARRR

KKARKAAKARFARRAKR KA AR A KR ERERAAAAFRARARRAAR AR R AAREAARARRRRR KR ARERNA
COMMON/pLOC2/DHREACCT0,200),DDHR (10,200) ,CPMTOT(200), DHRC10)
COMMON/ZBLOCA/SUMVDD 200, SULVLD(200)
COMMON/BLOCS/VREAC ¢10,200) ,DVREEC (10,2003, DVREAT (10,200), VREAL (2,2
CC0Y,PVPEAR(2,200),PVREAZ(2,200)

DIMENSTIGN SULIVDD(10,206),51DVOD(10,200),5U2VDD(10,200),52DVDE(L10,2
£00),DVR(2003

N0 § 1=1,NREACS

DO 2 J=1,NFTAPS

suUtypncl, g)=o.

S1nVDD (T, )=0,

CONTTHUE

CONTTNIE

DO 3 I=1,NREACS

DO 4 J=1,NFTAPS

SU2YND (], 3=DVR(II*VREACLI, J)*xOFREAC(T,J)

S2DYND (T+.0)2DVR (Jy* (VREAC (T, J)%CDFR (1, J)+DVREAT (I, JJ*DHREAC(L, J))
SUMVDD(IYZSUIVOD LT, 1Y +8U2VDDIT,d)
SUPVDD (JY=SIDVOD (I, 73 +52DVDD(Ied)
SULVPDCT4T,0)=SUMYDNC )
SIPVDDCI+7,J)=5UCVON ()

COMTINUE

CUNTTNUE

RETUPN

END

5354 PM FRICAY, M

00020001
0p02010¢
00020201
00020301
0002040
0002050
0002060«
0002¢70!
0002080:
00020901
00021004
00021101
00021201
00021301
00021401
0002150
0002160
00021701
0002180
0002190
0002200

0c022101
0002220
00022301
0002240
00022501
0002260
00022701
00022801
00022901



2

WORKFILE: ULYNEB (05/11,79)

23000
23106
23200
23300
23468
23506
23600
23700
23800
23500
24000
24706
242090
2430
24409
24500
28600
24700
24800
24900
25000
25160
25200
25300
25400
25500
25600
25506
25800
25900

2A0nN

O 0 o0 0

-

SURROUTINE DEFUN1{TR;NCOMP,NETAFS,NREACS,CALBTU, %)
ERA AR RARBRARRK AR AR A kAN IR RRARIA R AR A RRRARE AR R AARNIR KRR KA AN LR IR AR K

REEAARRI AR AR R AR AR FARERRA A RAKARERARR AR AR RRARRARRRARRRRRAR

HARAHRAR SRR RAEE R At RREHERNKUA KR AR RHRERIRARRRAR AR AR RRCAR AR EK
HAR AR E IR A AR KA E A AR KRR RIRKTARA KR IR R AR AR IR ARRKKRXAARRRAK
COMMONZBLOCTZCPAC103.CcPBCI0),CPCC10),DCPACLO),DCPBELI0),DEPC(LO)
COMMONZBL 0C2/DHREAC ¢10,.200) ,DDHF€10,200) ,CPMTQT(200),DHRC10)
COMMON/BLNC3/RNACS, 2003, RNT(200) s FRACHL(5,200),T(200)

DIMENSTON CPM(10420nY,CPMT(10,200)

DO 1 1=1,nCOMP

DO 2 J=1,NFTAPS

CPMT(T,J)z0.

CONTINUE

CONTINUE

DO 3 I=i,NCoMP

Do 4 J=1,NFTAPS

CPM(T, J3S(CPACTIHCPRETIX(T (I 4TE) /2. 4CPCIIIX (T (JI**2+T (IIATR4TEA*2
CY/3. ) xprAapMLT, ) %0aL BT

CPMTOT () SCPHT (T4 Jy4CPM(T,J)

CPMTCI+1, 3)2CPMTOTC 1)

COMTINIE

coNTTHUF

PO 5 1=1,NREACS

PO 6 Jz1,NFTAPS
DHPFAC(i;J)E(DHR(Ij¢nCPA(I)*(T(J)-TB)+DCPB(I)*(T(J)**E'TB**ZJ+DCPC
CLID* (T () %*TuTB**3) ) kCALBTU

DOHR (14032 (DCPA(T)4nCPB(T)wT ()42, +DCPCLI) 43, 4T (J)#x2) *CALBTU
COMTINIE

cONTINUE

RETIOL Y

5355 PM FRIDAY, M

00602300
0002310
0002320
0002330
08002340
0002350
0002360
0002370
0002380
0002390
00024000
0002410
0002420
00024301
00024401
00024501
00024601
00024701
0002480!
05024904
00025001
0002510
0002520
00602530
0002540
00025501
00025601
00025701
0002580«
00025901

ANADLOA



3

WORKFILE: ULYNER (05/11/79)

26200
26360
26400
26500
26600
26706
26800
2690¢
27000
27100
27200
27300
27400
27540
27600
27706
27800
27960
28064
28106
28200
28300
28400
28505
28600
28700
289¢¢
29000
29105
29200
2Q1rn

O O Mn a9

5:56 PM FRICAY, M,

SURROUTINE DEFUN2 (TR NETAPS,NCOMP, NREACS. 12, s GAGREL,CVR,CALBTUSR 0002620
CNAD,PT,cONTL,TCOE, DECION, TIMEDC) 0002630
EAERERAAR AR AR ARR R AR IART AR RRA R AR AR AR AR AR AR AR A AR AR AR ARk 0002640
RRR AR AR R AR A A AR R Rk AR B RARE R AR RA KRR AR ARAR AR AR AR IR AR KA ARk AR ® R 0002650
0002660

KA AR A E AR A KRR A AR SR T EAR KRR RKAR KT AN A EARRE R A AR A ARKANRRRARRRRK ALK K 0002670
L T LT L O T G T U G 0602680
COMMON/BLEET/CPALL10Y,CPBE10),CPC(10),DCPACL0),DCPBC10),DCPCEL0) 0002690
COMMON/BLOC2/DHREAC (10,2000, DUHR (10,200),CPMTOT(200) ,DHR(10) 0002760
COMMON/BL 0C3/RNA(S, 2009, RNT(200),FRACHL (5,200),T(200) 0p0e710
COMMON/BLOTA/SUMYDP (200), 3UDVDD(200) 0002720
COMMON/BLOCS /VPEACCTN,200),DVREAC (10,2003, DYREAT(10,200), VREAL (2,2 0002730
CO0Y,DYREA?(2,200),nyRFAS(2,200) 0002740
COMMON/BLOC6/AFACT(10) ,EACT(0),RK(10,200),RKE(10,200),RKT(200) 0002750
COMPON/BLOCT/GAGRE (200) ,DRAGRE (200, LCOEFT» ATRANS 0002760
DIMENSTON DVR(200),06200),T51(200),5T(200) 0002770
niMEnsTon MATFNG(200,200),RNAQOCIO),PT(200) 000780
REAL MATFNG 0002790
LMENETAPS+1 i NSMETARS 0002800
CONT1=1 00028101
CONTINID 0002820
N10=2012 0002830
CALL CALAGF (NETAPS, T, TCOU, 0AGREL) 0002840
CALL DEFUNL(TB,NCOMP,NFTAPS, NREACS,CALRTU,%6) 0002850
CALL KCINET(RNAQ,NCOMP,HETAPS,NFEACS,PT,TINEDC) 0002860
CALL CALREC(DVR,NETAPS,HCOMP,NRLACS) 00028701
DO 1 J=1,k 0002890
TFCeGT. 1I010SCPMTOTC J= 1) XRNT(J= 1) * (T(I=1)=TR) 0002900
AQUT=CPMTCT (J)#RNT (1Y« (T (J3=TE) 00029101
HATENG(J,LMIZ=(Q10=SUMVDD (J) +QACRE (J)=00UT) 0002920
TRUO VST fanzata.



29403
2950¢
29660
29700
29860
29900
30000
30100
30260
30300
30400
30560
30660
30706
30800
30900
31000
31Te0
31200

PRI RN

MATEMNG(.Jod) = (mSUDVDN (1)) =CPHMTOT (J)*KNT (J) +DRAGRE €1}
CONTTNUE

DO 2 J=2,h

MATENG (Js Jwi >=CPMTOT (J=1) *PHT (Jul)

CONTTINE

CALL BIDTAGEMATENG,nT,NETAPS,LM)

no 3 J=i,»

T(IET (NPT L)

CONT INUE

SUMALZ0,

Do 4 J3i.N

SUMATZSUMAT 4 CTST(J)eT (J) %22

CONTINIE

CONTIZCONT1+1

TFCSUMATLT.1E=3) RETURY

60 T0 S

RETUPH

END

SUﬂRUUTi’NF CALYNI (TO,TB,RHAO,LsNCOs G122, CALBTI, Qo)

vuve TIV

0002540¢

. 00029501

00029601
0002970¢
0002980(
0002990(
0003000t
00030610«
0003020
00030304
00030401
0003050(
06030601
00030701
0003080«
00039901
0003100!
09031101
0003120¢



=

WORKFILE: ULYNEB (05/11,79)

31200
313040
31400
31500
31600
31700
31800
31900
32000
32100
32200
32300
32400
32500
32606
32700
32900
33000
33100
33200
33360
33700
33800

D0 o0 600

10

SUBROUTiNF CAL‘INI (TOL TR, RMNAOL#ipCO,G1C,CALBTU,Q0)
RERREARRA I RA KRR IR Rkt Ak ENTUAREE IR RRRRRREARRAARAARKARRIRRARRR AR AR

AT R AR RR AR AT EAE R AR R AT TR AR A IR AR RERRAEAE AKX ARRRAKNRARRR AR KRR

KAREHRRRHRERK AR AR AR KK ARAIARERAR AR KRN AA AR A AR ARRATAERRARKAAIN AN
HARRARER AR RATRREE RS AR REEH AR RAR KA AR R AR ERAERRAARTEERAA R LR R AR IR
COMMOM/BLOCT/CPALL10);cPBC10),CPCCL0),DCPACI0),DCPBLL0),DCPCLQ)
COMMON/BLOC2/UHRE AC €10, 200),PDHR(10,200),CPMTOT(200),DHR{10)
COMMON/ZBLCC3/RNACS, 2003, RNT(200) s FRACHL (5,200),T(200)

COMMON/BL 0C4/SUMVDD E200) , SUDVDD(200)

COMMON/BLNCS /VREAC (10,2003 ;DVREAC(16,200),DVREATC10,200),VREAL(2,2
£00),DVPEA2(2,200),DVPEAZ(2,200)

COMMONJELOC6/aFACTC30) +EACT(10),RK(10,200),RKEC10,200),RKT(200)
DIMENSTON FRAMLOC1037,RNAO(10),011(10)

a10=0,

np 10 1=i,NCO

Q11¢Ty=RNAO (T )% (TO=TR)* (CPA{I)+CFBCII*(TO+TB) /2, +CPC(IIX(TOXR24TO
CTR+TR*%2)73, I%CALBTH

0122011 (Ti+010

n10=01p

COMTINIE

RETURN

[ M3l

5357 PM FRICAY, M

0003120
0003130
0003140
0003150
0603160¢
0003170:
0003180
00603190¢
0003200
0003210
0003220:
0003230
0003240
0003250:
6003260
0003270
0003290
0003300
0003310
0p03320
0003330
0003370
0yn3380



WORKFILE: ULYNEB (0S/11/79)

33900
38003
34100
34200
34300
34400
345090
34600
34700
34800
34900
35004
35104
35200
35600
35760

0O o o0 a0

SUBROUTINE EQUIL1(NFTAPS/NREACS,T)
R RRKRRR AR RN AANREA RN I RREAAIARARKAR KA IR AR AR RRRAIAABARRK A RKRARRAR

AR AK AR AR AARKANRARANFRKARIERRRRRERRRAAKRRA AR AANARRARR KRR ARRR AR AR R

*******;*;*;*r*a**&;;***tttitita***a*****wm***t***ikt**t*a*«*w***
******;;*;*;*;;***;;;**k****ik*ii**xﬁ****ﬂ*k***ﬂii***tﬁii****t***
COMMONZBLORG/AFACT(I0), EACT(10), RKC10,200),RKE(10,200),RKTL200)
DIMENSION T(200)

DO 1 I=1,NREACS

DO 2 J=1,NETAPS

PKCT,J)=AFACTCI)*EXP (=EACT(II/T(JI)

RKE (T,J321.

CONTINUE

CONTINUE

PETURN

END

S:58 PM FRICAY, M

0003390

0003400
npo3410¢
00034201
0003430
00024401
0003450¢
00034601
0003470
0003480
0003490
0003500¢
0003510:
0003520
0003560
0003570



:}

WORKFTLE: ULYNEB (05/11/79)

35804
35966
36060
36100
36200
36300
36400
36500
36600
36700
36800
36900
37060
37100
37206
37300
37400
37500
37600
37700
37800
38400
38500
38600

o T = B e BN e NN

SURROUTINE KCINET(Rna0,HCOMP,HETAPS,NREACS,PT, TIMEDC)
AR KRR E AN A RRE R R AK AT RN KA KRN RAEARA R AR AR A RKAARARRRRRRK AR KA

RERKARAR AR AAKARER A AR AR AERARARRAREAARAEE AR AR AKRKAARRARRR KRR KRR

**i*****t;iﬁﬁ*f***;;;**********a********ttt********t***w*****tt**t
HRRRKAKARARAR AR AR AN EARERRRANKAREAAA T AR AR R KA ARARRER KRR EA KA AR A
COMMON/BLOC3/RNACS,200) ,RNT(200) , FRACML(5,2003,T(200)
COMMON/BLGCS/VREACCT0,200),DVREAC(16,200),PVREAT(10,200),YRLAL(2,2
CO0Y, DVREAD (2,200, NVREAS(2,200)

COMMON/BI NC6/AFACT(T0),EACT(10),FK(10,200),RKEC10,200),RKT(200)
DIMEMSTON PT(200),PNA0CI0),RK1C],206),PKF1C1,200),TDT(200)
DIMENSTON RKT1€2003,VREACC(1,200),VREACTC{,200)

CALL FQUT( 1 (NCTAPS,NRFACS,T)

D0 1 J=1,NFTAPS

RK1¢1,JI2RK(1,J)

RKEL(1,J)=RKE(1,J)

RKT1CJISRKT(I)

TOTCIISTII+ T (I *iFm3)

CONTINUE

CALL ENUT| 1 CHETAPS, NREACS, TDT)

PO 2 J=1,NFTAPS

CONTTNUE

RETUPH

FND

5:59 PM FRIpAY, M

0003580

0003590

0003600
0003610
0003620

0003630
0003640
0003650
00036060!
0003670
0003680
00036901
0003700/
00037104
0003720
00037301
0003740
0003750
0003760!
0003770¢
0003780!
0003840
0003850:
00038601



-

38700
38806
38900
39000
39104
39200
39300
39400
39500
39500
39709
39800
40100
40200
40300
40500
40600
40700

. HWORKFILE: ULYNEB (05/11/79)

OO0 0 o0

SUBROUTINE BALMAT(N,RNAQ,NCOMP,CVR,G)
*ﬂ*****;*;*****ﬁ**;;;*******ﬁt*******R***#ti**tk*#ﬁ***************

AAEAKRARRARKARKAK AR AR RRAEARARRRARARA AR RN A RARGAARRAANRARR AR RSN

ﬁ**;***;;;**ag****;;;i*tr*****wn****n**gn*xt**‘**t****i*w****t****
REKAREARRAARIRRERK IR ERHERREANARA KRR A AR RRRARARKEARRERARNKRRA KRR AR K
COMMON/ 8L OE3/RNALS, 200, RNT(200)  FRACHML(5,2003,T(200)
COMMONBLOCS/VREAC({0,200) ,DVREAC (10,2003 ,PVREAT(10,200),VREAL (2,2
C00),PVREA2(2,200),DVREA3(2,200)

COMMON7/81. 0C6/AFACT (10 +EACT(10),RKC10,200) ,RKEC0,200) ,RKT(200)
DIMENSION RNAOC10).nVR(2003,0(200)

PO 1 J3I,N

CONTINUE

DO 2 I=1,NCOMP

Dg 2 J3i,N

CONTTHUE

RETURH

END

5359 PHM FRIDAY, Mi

00038704
00038801
00038901
00039001
00039101
0003920:
00035304
0003940
05039504
00039601
0003970¢
0403980¢
0004010
0604020:
0004030«
0004050,
0004060
0004070/



3.

WORKFTLE:

40800
40905
aioed
43106
412606
41300

41409 -

41500
41604
417¢o
41860
4190
42660
427¢o
42200
42300
4240
42500
42600
42700
4280¢
42909

ULYNEB (05/11/79)

a 0o 0 0 0

SUBRUUT‘INF DEFUN(A,NETAPS(LH'QO,HhAGlDVﬂ:QIIpRNTOIL)
AAKAAKRAF AR T RA R A b kAR IRRAKREARRA AR XN RRA AR ARRREARRK A ARAR AR AR K

AAHRRAE A AR ERAKERE A AR HREEAI R RRRRRA R REEANARAAKARK AR AR AR AR KRR AR

AR RAERR R AR RAAR I R wh kRN ENRRAIARKEAKERRR R RN A AARARRRARKARE A KRR
*******;;;;*************i******i*i*******tl**i*****t******i*******
COMMMN/BLOC3/RNACS, 200 ,RNT(200), FRACHL(5,200),T(200)
conwnm/slnES/VREACtTn,Eoom,DVRepc(10,200),DvREATC1o,EooJ,VREA1(2,2
CO0Y,DVREAZ(2,200),DVREA3(2,200)
COMMON/BLOC6/AFACT(10)»EACT(10),FKE10,200),RKECLE,200) RKT(200)
DIMENSTON 4(200,200),PNADCI0), DVP(200),G(200)

C10=A0*RNAOCT)

0o 1 J=1,METAPS

Ir€g.eT 13C1020¢=1)%RNALT, J=1)

ACT, LMY Za(CT0aB¢J)«RHACT, I aVRESL (T, J)*DVR(J))
A(J,J)--G(J)-I,VR('A?"T JIRDVR(I)

COUTINUE

DO 2 J=2,hETAPS

ACT,Ja1)2Q(dm1)

COMTIHUE

RETURN

EMD

6300 PM FRICAY, M,

0004080
0604090«
0004100«
0004110
0004120
6004130t
00041401
00041501
00041600
0004170
0004180!
004190
0004200,
noo4210
0g04220"
00042301
0004240
gg04e50:
0p04260:
004270
NgO04280:
00042904



:j“

WORKFILE: ULYNEB (05/11/79)

43000
43100
43200
43300
43400
43500
43600
43700
43800
43900
44000
44100
4az00
4az0¢
44400
44509
44600
44760
44809
44909

O O 0O 00

6308 PM FRIDAY, M

BREKIRERAARARAAARA R AR EARRAKRAAR KRR A AR AR AR AR AR RIATARAAARAKAK KRN 0004300:
HRKKKAARE AR KRR AR AR ATRRARKRRERAKKAARARE KA AR AR AR KA KRR AR KRR A KK 0004310
LAS SIGUIFNTES SUBRITINAS PEPMARNECEN CONSTANTES 0004320
KRR A KRR A RA AR AT AR ERTARIRABARARARRARRARA KA IR ARARRARKA KR AR R KA KRK 6004330
e ek ok AR e R R AR R AR A AT AR AN A AR RAR KRN AR AR Ak AH A 00N4340
SURROUTINE BIRTAGCa, X, N, L) 0004350:
DIMENSTON A(200,200y,x(200) 0004360
ACL,LMIZACT, L) ZACE, ) 0004376
0O | Jz2,N 0004380
ACTsJ=i)2ACI,Jmld /80T, d) 0004390
ACTLMIZACT,LM) AL, ) 0004400
CONTINUE 0004410
DO 2 J=2,n 0004820
ACT/LMIZACT, LMI=AC, I=1)*AC =1, M) 004430
COMTINUE 0004440,
no 3 J=i,u 00044501
X(IIEACI LMY 0004460
CONTINUE 0004870
RETURN 0004480
FND 0004490s



WORKFILE: ULYNFB (05/11/79) 6302 PM FRICAY, M

3

- 45005 * SURKOUTINF DEFUN3 (A, RNAO.XsN,I) 0004500
45106 DIMENSTION A(200,200),X010,200),FNA0CLG) 0004510
45200 ACLoN#1)z¢1,»X(Ts1y)#RNAO(T) 0004520
45300 PO 1 J=1,N 0004530
45400 ACT,I)=0 0004540
45504 1 CONTINUE . 0004550
45600 PO 2 J=2,N 0004560
45704 ACI, J=1) 2= (1 .aX(T,I7) 0004570
45800 2 CONTINUE 0004580
45900 RETURN . 0004590

46000 END 0004600



-

WORKFILE: ULYNEB (05/11/79)

46100
46200
46309
46209
46500
46600
46700
46800
46908
47000
47100
47200
47300
47400
47500

SURROUTINE CALAGE (NETAPS,T,TCOE,QAGREL)
COMMON 7RLOCT/QAGRE (200) ,DBAGRF (200) ,UCOEFT,ATRANS
DIMENSION T(200)

IF¢TCOF.NEL0O3GO TO »

D0 i JK=1,NETAPS

QAGRE (1KY =NAGRE {

DGAGRF (JK)=0.

CONTINUE

TF(OAGRE (1) EG.QAGRF CNETAPS) JRETURN

DO 3 JKsI,NETAPS

QAGRF (JKISUCOFFT*ATRANS* (TCOE=T(JK))
DQRAGRE (JK)==UCOEFT*ATRANS

CONTIHUE

RETURN

END

6302 PH FRICAY, M.

0004610

0004620
0004630
00046401
0004650
00046601
00046704
00046801
00046901
60047001
00047101
00047201
00047301
0004740¢
00047504



_}":}.

WORKFILE: ULYNEB (05/711/79)

46100
46200
46306
46400
46500
46600
46700
46800
46909
470C0
47100
47200
4739%
47409
47500

SUBROUTiNF CALAGE (NETAPS, T TCOE, QAGREL)
COMMON 7R1OC7/QAGRE (200) ,DRAGRF (200) ,UCOEFT, ATRANS
DIMENSION T(200)

IF(TCOF.NELO)GO TO 2

bo 1 JK=1,NETAPS

GAGRE (TKIZNAGRE {

DQAGRF (JKj=0.

CONTINUE
IF(GAGRE(T) LEU.QAGRE (NETAPS) YRETURN

DO 3 JKk=1,NETAPS

OAGRE (JK)ZUCOFFTXATRANS* (TCOE=T (JK) )
DQAGRF (JK)==lICOEFT2xATRANS

CONTINUE

RETURN

END

6:02 PM FRIpAY, M

0004610,
00046204
0004630
00046401
00046501
00046601
0904670
0004680
0004690:
0004700:
00047104
00047201
00047300
0004740¢
00047504



. WORKFILE:s ULYNER (05/11/79)

47608
47700
47800
47900
48000
48200
48360
48400
48600
48700
48800
48909
490600
49100
49200

SURROUTINE PRESS(PT,PI!,DVR,NETAPS,NCOMP,ASKL)

COMMON 7BLOC3/RNA(S,200),RNT(200),FRACHL5,200),T(200)
DIMENSTON ASKIC1),PT(200),DVR(2G0),RLNC200),DPIL(200)
TFeask1¢1)EQ.2HSIY GO TO 2

D0 i J=1,NFTAPS

Pospit

IFeII6T. 1IPT 0PI (JaT)
PI(J)=PI¢(TEMPERATURA,vISCOSINAD,DENSIDAD.ETCL)
CONTINUE

PETURN

PO 3 J=1,NETAPS

PICJI=PI]

CONTINIE

RETURN

END

6306 PM FRIDAY, M

0004760(
0004770¢(
0004780¢
00047901
00048001
0004820¢
00048304
0004840¢
00048604
0004870¢
0004880t
0004890
0004900
000491 0¢
00049201
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NUMERO DE ETAPAS t_f . ...0.%.

asesw

NUMERD 1

NUMERO 1

NUMERD 2

NUMERO 3

ALIMENTACTON 3.0 i i0il il it iineenas eeoees 5274400 GRAMOS MOL

TEMPERATURA 4 LA ENTRADA DEL REACTDR :...;...f.... 423,0000 GRADOS KELVIN

PRESION A LA ENTRADA DEL REACTUR Sevevesevevenssas 1.5000 ATMOSFERAS -

EL REACTOR Es No ApiaBaTICO

LA PRESTON DENTRU DEL REACTOR ES VARIABLE



———

EL TIEMPO ES = 2,5000E=01

EL yALGR DL UCOEFT ES = 5.760CE403

COMPUESTD KUMERD YULES IRICIALES FRAccION MOLAR INICIAL

1 2.7362E402 5.0000E™01

2 247362£402 5.0000E=01
NGMBRE Y KLMERC DE IDENTIrIcAcIow pE Lo§ poMPUESTOS
ACETILENGQ [$9]

¢cLORURC DL RIDRGGEND (22

cLORURD pE yINILOD (3

ARRARE AR RN AR AR IRRAAARARARIIREAEN AR RFRA AR AR %A R Ao # 4kt RESULTADDS DEL REACTORmarshaadhaak hkk f ARk d bk kA AN ARFAARARNKRRAR KR PSR R NS AR

HUMERG DE ITCRACIGNES QUE SE REALIZAN EN Ey BALANCE DE MATERIA = 25
NUMERG” DE ITERACIONES CuUE SE REALIZAN En EL BALANCE pE ENERGIA = 21

FLUJOS MOLARES POR ETAPA
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5:6052E:01 g:egszs:gl 3:55?25581
St ahne aghied
MOLES TOTALES
543948E402
5+31C9p+02
532217g+402
Srl2esp+o2
5:0337p402
4+9386g+qg2
4sRBa9E* g2
Be7537¢402
Buegb56p+g2
4e5812p+02
425006£+02
4eg238p402
4235G8E+02
4e2818E*02
492186E402
4+41553E%02

400979g%02

PRESION TOTAL
1,4975£+08
1.%4950¢+00
1,4922F40¢
1.4894p+00
1.48635+00
14831400
1:4796§+0g
1:4760E400
1447225400
1.4683F400
12464 1E+00
104598400
144553¢+400
L 45076400
1.4458F+00
124409F+00

1,4358F+00

VOLUMEN
3016659E=04
341669£%04
341669E=04
3¢1669E=04
341669£=04
36166904

34166904

361669g=04

341669E=04
3¢1669E=04
361669E-04
3+ 16695E~08
30i669£'04
341669E=04
341669E~04
341669E=04

341669E~04

TEVFERATURA
42326CE+02
Aea24zp+02
4e5225E402
4a6174EH02
4e705CE402
4s7816p+02
LEX-LERY A4
44890602
449205p+02
Rs9343p%02
4-§331E*02
4.918BE+02
448931E+02
448581F+02
4.8156E+402
Be7676E+02

4e71ET7E+02



400442E+02
Je§9M1E+02
3094T6E*02
399g42g%02
IvR640E+02
340266402
37917¢102
3e7592g402
307287E+02
3+7C02E+02
386723402
Jecheogto2

3eg241ETC2

1.430SF +00
1.4251E+00
128195400
148339400
1440681F*00
1.4022¢400
143961p+00
1.3899g+00
1.3837F+00
123772¢400
1237¢7E+00
103681400

143573g+0q

341669E=04
341669E~04
3:1669E~04
3-16695"64
341669E=C4
3.1669E=04
3a1669E=04
341669p~04
341669E=04
341669E=C4
301669E~04
341669E=04

341669E=C4

Ae6617E402
8.6069E+02
4e5527£402
qosoﬁig+oz
44450CE+02
Be4029g+402
443594402
403195402
4.2838F 402
4.2589E+402
Be222CE+02
441963£402

A4173€E402°
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FACULTAD DE QUIMICA.

*ﬂ**'**i*w't*k'**t**i***it‘t*kl*ﬁ***i**ﬁ**ﬁ*ﬁ*t**i***************ﬂ**i

LUGAR DONDE SE DESARROLLA EL TEMA

BIBLIOTECA FACULTAD DE QUIMICA ¥ €.S.C.  UlN.AuMe

NUMEKO DE ETAPAS t.%..
NUMERQ nE REACCIONES H
NUMERQ DE REACCIUNES INDEPENDIENTES Taeses

NUMERO DE cOMPUESTOS IniclALES =...‘.....Z.Z.C.l..
NUMERD TOTAL DE COMPUESTOS fenevecervevens

D -

ALIMENTACTON ¢l Tl i ittt
TEMPERATURA A LA ENTRADA DEL REAcTOR :.......;....

PRESION A& LA ENTRADA DEL PLACTUR fuversmenssessses

..-no‘c.

EL REACTOR ES NO ADTABATICU

LA PRESTON DENTRO DEL REACTOR ES VARIABLE

*
]
*
L]
#
]
*

5274400
423,0000
1.5000

HRRKARARREREANARARAI R AR AT ANREF KRR ERERRRERRRARERRARERRRRRAN A AAERRARARRRRARERRRRERAR AR RN RRAARRERRARANREIIARRANKRRR AR R A AR

UMIVERSIDAU NACTONAL AUTONOMA DE MEXICO

tll*ttiﬁ*ititi*lt*tﬁtt**t***ti**tﬁﬁﬂ*****it***t*ﬁ***ut*!****t***a*lI**t******ﬁﬂi****k*t**f***it***t***a**ﬁt*l*****ﬁ’**ﬁ*********

GRAMUS MoL
GRADOS KELVIN
ATIOSFERAS



EL TIEMPU £S = 5,0000E=01

EL VALOR DE UCOEFYT ES & 5.7600L+03

COMPUESTO NUMERO MOLES INICIALES FRACCION MOLAR INICTAL

S 2.7362E4y2 5.0000E=01

2 2.73626+02 5.0000E%01

NOMBRE Yy NUMERO DE IDENTIFICACION DE LOS COMPUESTOS
ACETILENO (1)
CLURURO DE HIDROGENO  (2)

CLORURD UE VINILO (%)

NUMEKO DE ITERACIONES gllt SE RLALIZAN EN EL EALANCE DE MATLRIA
NUMERO DE ITEPACIONFS GUgE SE REALIZAN EW gL BALANCE DE ENERGIA

c8
18

FLUJDS MOLARES POR ETAPA
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MOLES TOTALES
5.3957E402
5.3133F+02
5.2264E+02
5.7365£+02
5.0456E402

495536402

4.8668E+02

4_7810E+02
4.6982E402
4, 618TE+02
4.5424E+02
4 8693E+02
4.3993E+02
433256402
4.2689E+02
4,_2085E+02

4,1514EY02

PRESIOM TCTAL
1,U9T6E406
1,4950E400
1,4923F+00
1,4894E400
1,4864E+00
1,UB32E+400
1,4798g400
1.a7sqsvod
.4726E400
1,4687E406
1.K64TE400
1, 40056400
1.4562E400
1.4517E40¢
1,4471E400
1. 4623840y

1, 4374E¢0y

VOLUMEN
3,1669E204
3, 1669E=04
3,1668Em04
3, 1669E=04
3,1669E=04
3,1669E=04
3,1669Em04

3,1660E=04

3,1669E=04

3,1669E=04

3, 1669F=04

1 166904
3, 1669E=04
3,1669E=04
3, 1669E=04
3,1669E=04

3.,1660F=04

TEMPERATURA
4,3204E402
4,4204E02
4,5145E402
4,6042E102
4,6855E+02
4,7550E%02
4,8103E+02
4,8505E+02
4,8757E+02
4,8867E+02
4,885 E+02
4,8725€402
4,8505E+02
4,B207E+02
4,784TE+02
4,7437e+02

4,6992E¢02



4.097SE+02
4 0467402
3.99926+02
3_9546E+02
3.9129€+02
3.8738E+02
3.8373E+02
3.80326+02
3.7711€402
3I74T0E102
3.7126E402
3.6859E402

3,6605E 402

i.4323E400
1,0271E+00
1, 4218E406
1,4163E400
1.4167F+00
1.4050E400
1.3991E400
1,3931E400
1.3874E+00
1,3808€400
1.3745E400
1.308GE+00

1,3614E106

3,1660E=04 -

3, 166GE=04
3,1665E=04
3,1669E~04
3,1669F=04
3, 1669F~04
3,1669E%04

3,1669E=04

3, 1666E=04-

3, 166G9E=04
3,1669E =04
3,1669E=04

3,1669E=04

4,6524E402

4,6043E+02

- 4,S56u1 02

4,%5084E+402
4,0623E402
4,4183c402
5,3769E+02
u.3$eut+oa
4,303pE402
4,2707E+02
424148402
4,2154E+02

4,1915e402
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*
* LUGAR DONDE SE pESARROLLA EL TEMA *
" BIBLINTECA FACULTAD DE GUIMICA Y €.5.C,  UsNoAoM. x

*tii*t***t*ttt*tti**ﬁ******iQt*tit**tt****i**titt***it*t***ttt**ﬂ**itt

NUMERD Dg ETAPAS .0 0.,
NUMERD nE REAccTONES :. 1
NUMEKD NE REACCTUNES INDEPEMDIENTES :rovesoveaoves I
NUMERD nE COMPUESTQS INICIALES ......;............ 2
NUMEKD TOTAL DE COMPUESTOS : 3
ALIMENTACTON ¢.0 .

527,4400 GRAMOS MOL

TEMPERATURA 4 L& ENTRADA DEL PEACTOR f.. . veucuves 423,0000 GRADOS KELVIN
PRESION A LA ENTRADA DEL REACTUP Tenurasevonnaarsa 1.5000 ATNMOSFERAS

EL RLACTOR ES NO ApTABATICU

LA PKFSTOM DEMTRU DFL REACTOR ES VARIABLE



EL T1EMPU ES 3 2.0000E+00
EL VALOR OE UCUEFT ES = 5.7600L+03

COMPUESTO NUMERO MOLES INICIALES FRACCION MOLAR IMICTAL

i ‘ 2.7362E 402 5.G0G0oE0f

2 2.7362E402 5.0000L=01

NOMBRE ¥ NUMERG DE IDENTIFICACION DE LOS COMPUESTOS
ACETILEMG (1)
CLORURD DE MIDROGEND (23

CLYPURD DE VINILG  (3)

HRUKRARERERARAREEIENNK S & A kAR AR KA XA AIRHA KSR CKARESULTADOS DEL REACTORA®AIREEAKRARD sk d Ak KA EARAR RN AEREHIEHRERAAEHREEXRRAAN

1

33
33

NUMERD Dg ITERACIONES OUp SE REALIZAN N EL BALANCE DE MATERIA
NUMERO DE lTCnACiONFs QUE SE REALTIZAN EM E{ BALANCE DE ENERGIA

FLUJOS MOLARES FOR ETAPA
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e

47305UE =01

MOLES TOTALES PRESION TCTAL VOLUMEN © TEMPERATURA
S.U4008E+02 1.4976E400 3,1669E=04 4,3156E+02
5.3262E+02 1,495GE400 3;!6695-04 4,3983E+02
S 2580E+02 i.4923e+00 3.1669E=04 4,47528402
5.1739e+02 1,4895¢+0¢ 3,1669E=04 4,54356402
5. 0990E+02 1,48605400 3.1669E=04 4,601pE*Q2
B, N262E+02 1,4830E400 3,1669E=04 4,b468E+02
49556 +02 1.aaoas;éo 3,1669E=04 4,6608E+02
u;ae75§+6z 1,47726400 3,1669E%04 4,7y4QE+02
4_BR1SE+02 1,4738E400 %,1669E=04 4,71 76E+02
U, 7576€+02 1,4703E+00 3, 1669E=04 4,7228E+02
46954 +02 1,4667€400 3,1669E=04 4,7211E%02
4_6349€+02 i.4630E400 3,1660E=04 - 4,7136Et02
4. 5759E+02 1.4592E+00 3,1669E=04 4, Ty13E+02
4,51B4E+02 1,4553€+00 3,1669E=04 "4, 6859E+02
U 4624E+02 1,45126+400 3,1660E=04 4,6054E+02
4 4079E+02 1.44T1E+00 2,1660E=04 '4.6Q316+02

43550£+02 1,4428E400 3,1669E=04 4,6185E¢02
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EL TIEMPO ES = 5.5400E+00 ' ‘
EL VALUR DE UCOEFT €S = 5,.7600L+03

COMPUESTO NUMERO MOLES INICIALES FRACCION MOLAR INICTAL ~

1 2.7362E+02 5.0000E=01

2 2,7362E402 5.0000E=01

NOMBRE Y NUMERQ DF IDENTIFICACION DE LOS COMPUESTOS
ACETILENO (1)
CLORPURG DE KIDROGEND  (2)

CLORURG DE VINILO  (3)

¥

NUMERD DE ITERACIONES GUE SE REALYZAN EN EL BALANCE DE MATERIA = 40
NUMERO DE ITERACIONES GUE SE REALIZAN EN EL BALANCE DE ENERGIA = 66

FLUJOS . MOLARES POR ETAPA
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MOLES TOTALES
5_4092E+02
5.3458E 402
5.2833E+02
5.2224E+02
5.1635€+02
5.7066E+02
5.0516E+02
4_9981F+02
49461402
4_R953E+02
4. 8454E402
8_7964F+02
4,7481E vo2
4.700bE+02
4_6537E+02
4.6074E+02

4.5619E+02

PRESIUN TCTAL
1.4976F 400,
1.4951E+0¢
{,4924E 100
1.4898E+09
1,487uE200
1, 4841E+00
1.4812E+00
1,478 1E400
1., 47SGEYOL
1,4718E+00
1.46806E400¢
1,4653E400
1.4619E+00
i,4584F 00
1.4548E+00
1,4512E400

1, 4475E+00

VOLUMEN
3, 1660E=04
3,1669E%04
3,1669E~04
3,1669E=04
3,1669E=04
3,1669E~04
3, 1669F=04

3,1669E=04

3,1669E=04

3, 1669E=04
3,1669E=04
3, 1669E=04
3, 1660E=04

3,1669E=04

3,1669E=04

3,1669E=04

3,1660E~04

TEMPERATURA
436116402
4,3u55F+02
4.4213€+02
4,460T5E+02
4.SuA3E+02
4,5320E%02
4,5518E402
4,5047E+02
4,5729E+02
4,5745F+02
4,5733E+02
4,5699E+02

4,5022F402

4,5533E402

4,5427E402

" 4,5308E+02

4,5177e+02



4 5170E+02
4,8728E+02
4. 4294E+02
4.3869E+02
4.3451€%02
4.3043E+02
4, 2684E+02
422556402
4.7876E+02
4,71507g+02
4.T149€402
4,0802E+02

4. DU6SE+0R

1,4437E400
1.,4398E400
{,4358E+00
1.43176400
i,4275E400
i.4233E+00
1,4189E+00
1.01456400
1.4099E+00
1,4052E400
1.4005E00
1.3956€+400

1.3906E400

3.1669E=04
3,1669E=04
3.1669E=04
3, 1660E~04
3,1669E704
3, 1669E=04
3,1669E=04
3,1669E=04
3,1669E=04
3 1689E=04
3,1666E=04
3,1669E=04

3, 1669F=04

4,5036E+02
4,4887E+02
4,4731E+02
4,4569E+02
4,44028102
4,42326+02
4.4057E+oé
4,3881E+02
4,3704E402
4,3526€ 402
4,3350E402
4,31 7SE+0R

4,3y02E+02



4.3037E+02
472540E402
4 3061E+02
4 1600E+02
4.7157E+02
4.0733E+62
4.0327+02
3.9939E+02
3.9569E+02
3.9216E+02
3.8880E+02
3_8559E+02

3.8254E+02

1,4384E+0¢
1.8339€+00
1,4293€400
i.42468400
1.4197et00
i.4147E+00
1,4096E00
1,4044E400
1.3991E400
1.3936E+0¢
1,3880E+400
i.3823E+00

1.3764E400

3,1665E=04
3,1660E=04

3,1669E=04

. 3,1669E=04

3, 1669E=04
2,i660Em04
3, 1669E=04
3,1669E=04
3,1669E=04
3,1669E=04
3, {669E~04
3,1669E=04

3,1669E=04

4,5922E+02
4,56044E+02

4,5356E+402

4,5061E%02

4,4762E+02
4,48463E+02
4,4167E402
4,3876E+02
4,3593E+02
4,3321E+02
4,3060E¢+02
4,2813E402

4,2580£+02
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