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INTRODUCCION 

En este trabajo de tesis el principal objetivo es llevar a cabo una simulacion de un 

reactor de membrana catalitica para la obtencién de anhidrido maleico a partir de la 

oxidacién parcial de butano, y analizar la operacién de este tipo de reactores 

Primeramente en el capitulo de antecedentes se presenta el esquema de reaccidn a 

seguir, el cudl es un sistema triangular, y en seguida se presenta la cinética para dicho 

esquema, También, este capitulo contiene informacion general de los reactores de lecho 

empacado y los de membrana catalitica, la de estos ultimos es mds amplia ya que los 

reactores de membrana son menos conocidos. 

Para lograr los objetivos de este trabajo se plantearon modelos matematicos para 

describir la operacién, tanto de el reactor de lecho fijo como la de el de membrana, para 

llevar la reaccién de interés. Para el reactor de lecho fijo se planteo el modelo para el caso 

isotérmico y el no isotérmico - no adiabdtico, y para el reactor de membrana catalitica 

solo se plantea el caso isotérmico. 

EI planteamiento de el modelo matemdtico de el reactor de lecho fijo, se encuentra 

desarrollado en el capitulo 2. El modelo obtenido es un sistema de ecuaciones diferenciales 

de primer orden con condiciones iniciales, el cual se resuelve mediante el método numérico 

de Runge-Kutta de cuarto orden. Para llevar a cabo la resolucién se desarrolla un 

programa en Fortran. 

Mientras que el desarrollo de el modelo matematico de el reactor de membrana esta 

en el capitulo 3. Este ultimo es un sistema de ecuaciones diferenciales de primer orden con 

condiciones iniciales para los lados de alimentacién y permeable, y un sistema de 

ecuaciones diferenciales de segundo orden con valores a la frontera para la membrana 

catalitica. Los sistemas de ecuaciones se acoptan y el sistema de primer orden se resuelve 

por medio de un Runge-Kutta de cuarto orden, y el sistema de segundo orden se resuelve



por el método de colocacién ortogonal en polinomios continuos por intervalos (splines). 

Para el método numérico de Runge-Kutta se utiliza el mismo programa desarrollado para 

el reactor empacado, y para el método de colocaci6on se usa la subrutina llamada COLSYS, 

que también se encuentra en Fortran. 

Una vez establecido la forma de solucién de cada uno de los modelos, se procede a 

realizar un andlisis paramétrico. En los capitulos 4 y 5, se encuentra una breve descripcién 

del algoritmo utilizado en la simulacién de los modelos matemdticos del reactor de lecho 

empacado y del reactor de membrana, respectivamente, y posteriormente se encuentra del 

andlisis de resultados de cada una de las variables estudiadas. Y en base a éste se 

comparan el reactor de lecho fijo y el reactor de membrana catalitica. 

En apéndice A se presentan los métodos numéricos utilizados para la resolucién de 

los modelos matemdticos presentados en los capitulos anteriores. También se presenta una 

breve descripcion de la subrutina Colsys, utilizada para la solucion de el modelo local de 

la membrana. Y en los apéndices B, C y D de este trabajo se encuentran los programas, en 

lenguaje Fortran, desarrollados para la aplicacién de los métodos numéricos.



OBJETIVOS 

El objetivo principal de este trabajo de tesis es realizar la simulacion de un Reactor 

de Membrana Catalitica y analizar la posibilidad para la obtencion de anhidrido maleico a 

partir de la oxidacién parcial de butano en este tipo de reactores. 

Para alcanzar el objetivo principal se tendran que cumplir los siguientes objetivos 

particulares : 

e Desarrollar modelos matematicos que describan adecuadamente el comportamiento del 

reactor empacado y de membrana catalitica, 

e Estudiar los métodos numéricos necesarios para resolver los modelos planteados 

e Desarrollar algoritmos y programas de computacién para la resolucién de los modelos 

matematicos. | 

¢ Realizar el andlisis paramétrico para cada uno de los reactores ocupando practicamente 

los mismos rangos en las variables de operacién para poder llevar a cabo la comparacién 

entre los dos tipos de reactores y determinar las ventajas que podria brindar el reactor de 

membrana catalitica a este proceso. 

* Comparar los resultados obtenidos de la simulacién del Reactor de Membrana Catalitica 

con los obtenidos para un Reactor de Lecho Empacado, el cual es utilizado en la 

industria para la obtencién de anhidrido maleico.



CAPITULO 1. ANTECEDENTES 

1.1 Reactor Catalitico de lecho fijo 

El descubrimiento de los catalizadores sdélidos y su aplicacién en los procesos 

quimicos provocaron una revolucién en la industria quimica. Desde entonces, la industria 

ha crecido y se ha diversificado en una forma espectacular en el desarrollo de nuevos o 

rejuvenecimiento de procesos ya establecidos, principalmente basados en el uso de 

catalizadores sdlidos. 

La mayor parte de estos procesos cataliticos son llevados a cabo en reactores de 

lecho fijo. En la tabla 1.1 (Froment y col. 1990) se mencionan los principales procesos en 

la industria quimica y de refinacién del petréleo que se [evan a cabo con el uso de los 

catalizadores sélidos. 

  

Tabla 1.1 Principales Procesos en Reactores Empacados 

  

Industria Quimica Basica Industria Petroquimica Refinacion del Petréleo 

primaria Oxido de Etileno Reformacion Catalitica 

Reformacién { secundaria 

Dicloro-Etileno Isomerizacién 

Conversion de CO Acetato de vinilo Polimerizacién 

Metanacién de CO Butadieno Hidrodesulfurizacion 

Amoniaco Anhidrido Maleico Cracking 

Acido Sulfiirico Sintesis Anhidrido ftalico 

Metanol Ciclohexano 

Oxo Estireno 

Hidroalquilacion     
  

_ Antecedentes 
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Los reactores de lecho fijo consisten en uno o mas tubos empacados con particulas. 

de catalizador. Las particulas cataliticas pueden variar de tamafio y forma: cilindricas, 

esféricas, granulares, etc. En algunos casos particulares, como en los catalizadores 

metélicos (por ejemplo : platino) , se presentan en forma de mailas de alambre, como las 

que se emplean para la oxidacién del amoniaco (Smith, 1996). El lecho catalitico consiste 

en un conjunto de capas de estos materiales. : 

Los reactores de lecho fijo multitubulares consisten en varios tubos empacados 

engarzados en un solo cuerpo como se ilustra en la figura 1.1 (Smith 1996). En estos 

reactores las operaciones para afiadir o remover calor se llevan a cabo con mayor facilidad 

gracias al uso de tubos de didmetros pequefios. El intercambio energético con lo alrededores 

se obtiene circulando, o algunas veces hirviendo un fluido en el espacio que hay entre los 

tubos. Si el efecto calorifico es considerable, los tubos internos del reactor deben ser 

pequefios para evitar temperaturas excesivas en la mezcla reaccionante, como es el caso de 

los reactores industriales para la sintesis del Anhidrido Maleico (AM), cuyas reacciones son 

altamente exotérmicas, de modo que el reactor necesita de mucha superficie para la 

transferencia de calor. Estos reactores son enfriados haciendo circular sales fundidas. Los 

reactores utilizados para la obtencién del AM constan aproximadamente dé 10,000 tubos de 

2.5 om de didmetro y 4 metros de largo (Froment y col. 1990). 

Flujo de Salida 

      
Fluido 
calentador 0 
enfriador 

bie Fluido 

——— ~—scalentador 0 
enfriador       

  

Flujo de alimentacion 

Figura 1.1 Reactor de Lecho Empacado Multitubular 
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Entre muchas de las innovaciones tecnolégicas de los Ultimos afios estan los 

siguientes ejemplos (Froment y col. 1990): 

e La introduccién de mejores materiales de construccién que soportan mayores 

temperaturas de operacién. 

© Mejor disefio de los interiores del reactor, mejorando el flujo y la uniformidad de 

remoci6n de calor por sales fundidas. 

e Mejores técnicas de construccién que permiten fabricar reactores multitubulares 

de grandes diametros que contengan hasta 20,000 tubos. 

© Mejoras en los equipos auxiliares, como compresores 

El disefio de sistemas de control. 
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1.2 Reactores de Membrana Catalitica 

A medida que los procesos quimicos en la industria van buscando reducir los 

desperdicios y aumentar su productividad, se redefinen los reactores quimicos y se 

convierten en equipos multifuncionales. 

El estudio en los Reactores Cataliticos de Membrana se ha desarrollo ultimamente. 

Aprovechando membranas, catalizadores y alternativas en energia térmica, estos reactores 

multifuncionales, brindan una mayor conversién de la reaccién, debido a la separaci6n 

selectiva por medio de la membrana, lo cual promete reducir costo y el tiempo necesario 

para las transformaciones quimicas, ya que se puede evitar una secuencia de separacién 

posterior al reactor. 

Ultimamente, el interés se ha centrado en los Reactores de Membrana Inorganica, 

debido a que estas pueden trabajar a altas temperaturas y soportan mejor los materiales 

corrosivos que las organicas. 

Los reactores de membrana constan bdsicamente de dos cémaras o lados separadas 

entre si por la membrana. Uno de estos lados es el de reaccién, 0 a veces tambicn es 

llamado el de alimentacion, y el otro es el de separacién o permeable. 

  

  

      

Flujo de arrastre ” 

separacion mle 

Membrana 

reaccién 
———— es 

Qe Q 

Figura 1.2 Reactor de Membrana 

Como se puede observar en la figura 1.2 (Itoh, y col. 1990) la camara de reaccién 

es a donde entra la corriente de alimentacién, se lleva a cabo la reaccion y tiene una 

corriente de salida, la cual leva los productos que no son permeables y los reactivos que no 

terminaron de convertirse. 

En el lado de separacién es en donde va el compuesto permeable, el cual va a ser 

arrastrado por una corriente de gas inerte o por medio de una diferencia de presiones 
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(generado por una bomba) dependiendo del modelo, los cuales se explicaran 

posteriormente. 

Como ya se menciond, las membranas inorganicas presentan ciertas ventajas sobre 

las organicas, principalmente para su uso en las reacciones industriales, como es el caso de 

la reaccién utilizada en este trabajo. Por lo tanto, a continuacién se presenta la 

configuracién de este tipo de membranas. . 

Las membranas inorgdnicas pueden ser divididas (Hsieh, 1991), primero en: porosas 

y no porosas, y em: soportadas (asimétricas) y no soportadas (simétricas). 

Por lo tanto, hay tres posibilidades de configuraciones de membrana: 

© Membrana Porosa : Esta puede actuar como catalizador, o un catalizador puede ser 

_ impregnado en la superficie interna de la membrana. 

¢ Membrana No Porosa : Esta puede actuar como catalizador, o un catalizador puede ser 

impregnado en la superficie interna o externa de la membrana. 

¢ Membrana Inerte Porosa o No Porosa: En esta configuracién, Ja superficie interior o 

exterior aloja a un catalizador de una gran érea superficial. 

Generalmente, las membranas no porosas estan hechas de metales (por ejemplo, 

aleaciones de Pd 0 Ag) 0 electrolitos sdlidos (por ejemplo, zirconio estabilizado), los cuales 

solo son permeables al hidrégeno y al oxigeno. Para las membranas de cerdmica porosas, 

los materiales mds usados son: capas de sol-gel de alumina, zirconia y titanio, y membranas 

de vidrio Vycor (Hsieh, 1991). Las membranas de electrolitos sélidos y de vidrio Vycor 

generalmente son simétricas, mientras que se necesita una estructura asimétrica para los 

otros materiales, para optimizar su permeoselectividad, permeabilidad y resistencia 

mecanica. 

Las principales caracteristicas de las membranas porosas son practicamente las 

mismas que las de los catalizadores porosos, y son : 

1.- Porosidad .- Puede ser medida por medio de un porosimetro de mercurio. Una 

alta porosidad significa una estructura de poro mas abierta, lo que provoca una mayor 

permeabilidad de la membrana, y esto, por lo general, disminuye la selectividad de la 

misma. 

2. Tamafio de Poro .- El tamatio de poro juega un importante papel en la 

determinacién de la permeabilidad y permeoselectividad de la membrana. 
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3,- Permeabilidad y Propiedades de Retencién .- Estos parametros no solo dependen 

de la distribucién del tamafio de los poros, sino también de las interacciones entre la 

superficie de los poros y la o las corrientes. 

4.- Area Superficial .- El drea superficial de las membranas inorgénicas porosas es 

frecuentemente afectado por la temperatura del tratamiento de calentamiento. 

5.- Factor de Tortuosidad .- A diferencia de las membranas no porosas, las porosas 

presentan una microestructura asimétrica, y dependiendo de los métodos de preparacién, es 

mayor o menor la tortuosidad. 

Principales Ventajas de los Reactores de Membrana Catalitica 

En seguida se presenta una breve explicacién de las principales ventajas que 

presentan los Reactores de Membrana Catalitica, sobre los otros reactores. 

La idea fundamental de los Reactores de Membrana es el llevar a cabo la reaccién y 

parte de, sino es que todo, el proceso de separacion en un mismo equipo. El llevar a cabo en 

un solo aparato las operaciones de reaccién y de separacién, trae consigo una serie de 

ventajas, principalmente la reduccién de costos. Los costos de separacién pueden, en 

algunos procesos, alcanzar hasta un 70% de los costos de toda la planta. Ademds, esta 

ventaja es principio para las que se mencionaran a continuacién. 

Si se tiene un proceso en el cual la reaccién es reversible, como por ejemplo 

A+B «> C+D 

Este tipo de reacciones tiene un limite en la conversién debido al equilibrio de la 

misma. Esta limitante, en principio, puede ser eliminada rompiendo el equilibrio (Gobina, 

y col. 1995), por ejemplo, creando una deficiencia en uno o en los dos productos. Cuando 

alguno o los dos productos, pero no los reactivos, son removidos por la membrana, la 

reaccién procede en el sentido de la formacién de mas productos. Por lo tanto, la 

permeoselectividad de !a membrana por los productos sobre los reactivos puede 

incrementar la conversion. Este aumento en la conversién brinda la posibilidad de alcanzar 

una conversion dada a una menor temperatura de operacién o llevar a cabo una reaccién ° 

que no es termodindémicamente favorable. 
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La selectividad de una sola reaccién deseada también puede ser lograda por la 

habilidad de la membrana para separar los componentes de una reaccién. Por ejemplo, si 

alguno de los dos productos de la reaceién anterior, en este caso C, con suficiente tiempo de 

contacto con la parte de los reactivos que no han terminado de convertirse, puede dar lugar 

a la formacion de algun compuesto intermediario no deseado. Por lo tanto, por medio de la 

rapida eliminacién de C a través de la membrana, se puede prevenir que se den otras 

reacciones. 

En los reactores tradicionales de lecho empacado, el perfil de concentracién de los 

reactivos va en decremento desde la entrada hasta la salida del reactor . Cuando un reactivo 

es suministrado a través de la membrana, su concentracién dentro del reactor puede 

mantenerse lo suficientemente baja (para el caso de que la reaccién lo requiera) o a un nivel 

constante. 

También, pueden traer ventajas de seguridad. En reactores que trabajan a muy altas 

temperaturas se puede tener a los reactivos separados uno del otro, y asi lograr una adicién 

controlada de los mismos. Por ejemplo, en el caso en el que la reaccién sea muy rapida y 

exotérmica, como una combustién. La controlada adicién de un reactivo a los otros 

componentes, minimiza la posibilidad de una repentina generacién de una gran cantidad de 

energia. 

El concepto de reactor de membrana puede ser extendido hasta algunos casos, 

donde dos diferentes, pero interrelacionadas, reacciones ocurren en los dos lados de un 

reactor de membrana, por lo cual se puede considerar a cada lado como un reactor. 

Un, producto, por ejemplo hidrégeno, generado de un lado del reactor es 

selectivamente permeable a través de la membrana, y entra al otro la del reactor como 

reactivo. 

También se puede tener un acoplamiento de energia (Itoh, 1987), por ejemplo, el 

calor generado de una reaccién exotérmica, es transferido a través de la membrana al otro 

lado del reactor, en donde se esta Ilevando a cabo una reaccién endotérmica. 

  

Reactivos de Productos de 

Hidrogenacion Hidrogenacién 
calor 

Membrana 

Productos de 
Deshidrogenacién 

  

Reactivos de 
Deshidrogenacién       

Figura 1,3 Acoplamiento de reacciones 
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En el acoplamiento de reacciones la membrana tiene multiples funciones (Figura 

1,3), separa el producto de la mezcla de reaccién, y por lo tanto desplaza el equilibrio 

provocando una mayor conversion, y también sirve como medio de transferencia de calor. 

Todas las ventajas anteriores han sido estudiadas en los Reactores de Membrana 

Ilevando a cabo reacciones de deshidrogenacién de benceno, ciclohexano y algunos otros 

alcanos, utilizando membranas de paladio y platino (Itoh, 1987, 1990, Itoh, y col. 1990, 

Ziaka y col. 1993). Pero existen muy pocos trabajos acerca de reacciones de oxidacion en 

este tipo de reactores, es por lo que se decidié que en este trabajd, se estudiara las ventajas 

de estos reactores para una reaccion de oxidacién . 

Existen varias combinaciones posibles de configuraciones de membrana/catalizador 

(Itoh, y col. 1990 y Itoh, 1992), como ya se mencioné anteriormente, y de modos de disefio 

y operacién de los reactores, los cuales se presentan a continuacion, 

1) Modelo a cocorriente 

  

    

  

    

Arrastre Lado de separacién 

Alimentacion Lado de reaccion 

Figura 1.4 Reactor de Membrana a Cocorriente 

En este caso, el gas de arrastre fluye en la misma direccién que el gas de 

alimentacién. En este modelo, el cual es ideal, se esta considerando un flujo tapén en los 

dos lados de la membrana . 

2) Modelo a contracorriente 

  

Mempbrana 
+ <t————  Arrastre 
  

  Alimentacién ————| —     
Figura 1.5 Reactor de Membrana a Contracorriente 
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En este caso, como se puede observar en el esquema, el gas de arrastre fluye en 

direccién contraria al gas de alimentacion. Este modelo, también se considera un flujo 

tapdn, en los dos lados de la membrana. 

3) Modelo tapén-mezclado 

«  Arrastre 

Alimentacién Lado de reaccién 

  

Figura 1.6 Reactor de Membrana de tap6n-mezclado 

Este es un modelo en el que se considera al flujo del gas de alimentacién, como un 

flujo tapon, y al flujo que va por el lado de separacién, como de mezclado perfecto. Por lo 

tanto, la concentracién del gas permeable (por ejemplo hidrégeno), es constante en 

cualquier punto de la corriente del lado de separacion. 

4) Modelo mezclado-tapon 

Arrastre Lado de separacién 

Salida de 
Alimentacién productos 

  

Figura 1.7 Reactor de Membrana de tapén-mezclado 

Este modelo es al contrario del anterior, entonces, la composicién en cualquier 

punto del lado de reaccién es idéntica a la composicion de la corriente de salida de los 

productos. 
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5) Modelo mezclado-mezclado 

Arrastre Salida de 
roduct 

Alimentacion 
productos 

  

Figura 1.8 Reactor de Membrana de mezclado-mezclado 

En este modelo, como la composicién de las corrientes de cada lado de la membrana 

es uniforme en cualquier instante de tiempo, son consideradas idénticas a las composiciones 

de las corrientes de salida del reactor. 

6) Modelo uniforme de un-lado (one-side uniform model) 

Gas 
( permeable 

Lado de separacion 

Mempbrana 

Ps 

Alimentacion ————->| Pr {ly 

  
  

  

      
Lado de reaccién 

Figura 1.9 Reactor de Membrana uniforme de un lado 

En este modelo, a diferencia de los anteriores, !a fuerza motora para la transferencia 

a través de la membrana, es una diferencia de presiones y no un gas de arrastre. 

El método heterobarico consiste en aplicar una diferencia de presiones entre los 

lados de reaccién y de separacién, como se ilustra en la figura 1.9, donde Pr es mayor que 

Ps (Pr > Ps). En este caso, la Gnica especie presente en el lado de separacién es el gas 

permeable, por ejemplo hidrégeno, y por lo tanto no existe una distribucién de 

concentraciones. 
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Este modelo considera un mezclado perfecto en el flujo de baja presién (lado de 

separacién). 
, 

7) Modelo de membrana inerte y lado de reaccién empacado 

Separacién 
  

Membrana inerte 
Arrastre 

Alimentacién rn : 

  

  

Figura 1.10 Reactor de Membrana Inerte 

En este caso tenemos que el lado de reaccién esta empacado con particulas de 

catalizador, y la membrana Unicamente se ocupa para la separaci6n. 

Para este trabajo de tesis solo se trabajara con un solo modelo y se eligié el modelo 

del Reactor de Membrana Catalitica operado a cocorriente (figura 1.4), es decir, los flujos 

de alimentacién y de arrastre fluyen en la misma direccién y la reaccién se leva a cabo en 

la membrana. 
, 
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1.3 Esquema de Reaccién para la Obtencién del Anhidrido Maleico 

Por un periodo de aproximadamente cuarenta afios, empezando en 1933 cuando el 

anhidrido maleico (AM) se produce comercialmente, la via de obtencién era por la 

oxidacion selectiva de benceno sobre catalizadores VP (vanadio-fésforo). Pese al continuo 

incremento en el precio del benceno y a las pocas inovaciones de la ingenierfa, este proceso 

se ha mantenido econémicamente factible, y en gran parte debido al desarrollo de 

catalizadores mas eficientes (Budi, y col. 1982). Pero a principios de los afios setentas, en 

varias partes del mundo, la tecnologia del anhidrido maleico ha sido sometida a un 

analisis, motivado por la posibilidad de un proceso a partir de la oxidacién parcial de las 

fracciones de butanos (C4), las cuales presentan-una substancial diferencia en cuanto a costo 

con respecto al benceno (Wohlfahrt, y col. 1980). 

Las principales causas por las cuales se empez6 a tomar en cuenta el butano como 

materia prima para la produccién de AM son : 

1. La legislacién sobre el control de contaminantes, y por lo tanto las emisiones a la 

atmoésfera de benceno, el cual es un contaminante altamente téxico. 

2. El continuo incremento en el precio del petréleo crudo, el cual afecta 

directamente en el precio del benceno. 

3. La ventaja teérica en convertir materia prima de cuatro-carbonos a productos de 

cuatro-carbonos. 

Por las razones anteriores, cada uno de los productores de AM debe evaluar sus 

materias primas para mantenerse competitivo. Por fo tanto, en este trabajo se analizara la 

obtencién del anhidrido maleico a partir de la reaccién de oxidacién parcial de butano. 

Utilizando el modelo del reactor de lecho empacado, e! cual es que se ocupa actualmente en 

la industria, y el modelo del reactor de membrana catalitica, se analizaran las ventajas que 

presenta cada uno de ellos para este proceso. 

Para la realizacién de este trabajo, se va a considerar un esquema de reaccién 

simplificado (Sharma y col., 1991) y consistente con la literatura y trabajos anteriores. 

El modelo consiste en un sistema triangular, donde la reaccion deseada de butano a 

anhidrido maleico esta en paralelo con 1a reaccién de oxidacién completa del butano, la 

cual no es deseada. La descomposicién del AM hacia los productos de oxidacién cierra la 

serie de reacciones. 
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Reaccién Deseada 

Butano + Oxigeno ———--—--—» Anhidrido Maleico + Agua 

Reaccidn de oxidacié Reaccién de 
caceien oxidacion descomposicién 

0 

CO, CO2, H20 

Productos de oxidacién total 

Las ecuaciones estequiométricas de las reacciones son las siguientes : 

CsHig + 3.502 ——>* C4H,03 + 4H,O 11 

C4H,03 + pQ, —— (6-2p)CO + (2p - 2) CO2 + H,0 1? 

Cio + nO, —— > (13-2n)CO + Qn-9)CO,+5HO 13 

Los coeficientes estequiométricos n y p dependen del catalizador utilizado y son 

determinados por medio de mediciones cinéticas, basandose en las referencias se 

considerarén p=1 y n=5.5, con los cuales se puede observar la mayor concordancia entre los 

resultados y los datos experimentales (Sharma y col., 1991). 

Por lo tanto las tres reacciones quedan de la siguiente manera : 

CaHio + 3.5 O2 ——— C4H203 + 4H20 1.4 

C4H203 + Op —— 4CO + H,O0 1.5 

Caio + 5.502 —— 2CO + 2CO, + 5H20 1.6 
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1.4 Modelo Cinético para la oxidacién parcial de butano a anhidrido maleico 

A partir de el esquema de reaccién triangular para la oxidacién parcial del butano a 

anhidrido maleico, existen muchos trabajos en los que se presenta el modelo cinético para 

esta reaccién. 

Principalmente se han propuesto dos tipos de modelos para obtener las expresiones 

de rapidez de reaccién que mejor representen los datos obtenidos experimentalmente. 

Investigadores como Buchanan y Sundaresan (1986) y Bej y Rao (1991) han propuesto 

modelos tipo Redox, y otros como Escardino y col. (1973), Wohlfabrt y Hofmann (1980), 

Centi y col. (1985), y Sharma y col. (1991) lo han hecho con modelos Langmuir- 

Hinshelwood. 

Escardino y col. (1973) encontraron que a bajas presiones parciales de hidrocarburo, 

el comportamiento cinético de la oxidacién de butano puede ser descrito por reacciones de 

pseudo-primer orden. 

Wohlfahrt y Hofmann (1980) extendieron el rango de concentraciones de 

hidrocarburo y oxigeno de los estudios de Escardino y col. (1973), y encontraron que el 

n-butano se oxida de acuerdo a la siguiente ecuacién de rapidez: 

0 285 
r= kp Po y= 

14+ Kp, 

donde & es la constante de rapidez, K es la constante de adsorcién y los subindices B y O 

indican butano y oxigeno respectivamente. 

Sin embargo, la temperaturas necesarias para obtener actividad catalitica tenian que 

ser muy elevadas (alrededor de 500 °C), ademds de que el rendimiento maximo obtenido 

era muy bajo (cerca del 20%). Por lo que para obtener datos mas comparables con los de los 

procesos industriales los siguientes estudios de cinética fueron utilizando los nuevos 

catalizadores VPO, los cuales son mas activos y selectivos. En el trabajo de Centi y 

col.(1985) se utilizé un reactor tubular de lecho empacado, con particulas cataliticas de 

forma y tamafio muy similar a las usadas en los reactores industriales. Y la ecuacién 

propuesta por este ultimo es: 

r= KK ytyco yee 
1+ Kye, 

Como se puede observar en los trabajos de Wohlfahrt y Hofmann (1980), Centi y 

col. (1985), y Sharma y col. (1991), que se presenta més adelante, se proponen expresiones 

muy similares para la rapidez de reaccién del butano a AM. En ellos se llega a una ecuacién 

dependiente de la concentracién de butano de la forma Langmuir-Hinshelwood. Las 
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diferencias en los modelos cinéticos de los diversos autores mencionados anteriormente se 

presentan en las ecuaciones de rapidez para las reacciones paralelas de oxidacién total. 

Haciendo una comparacién mds extensa en los dos trabajos mas recientes, Centi y 

col. (1985) y Sharma y col. (1991), se observa que los dos autores trabajan los mismos 

rangos de operacién, para la concentracién de alimentacién del butano y la temperatura. La 

concentracién de butano en un rango de 1.8 a 3 % mol y la temperatura de 350° a 400 °C. Y 

también se observa que los resultados son comparables. 

Por lo tanto la decision que llevé a elegir la cinética del trabajo de Sharma y col- 

(1991), fué que en este ultimo, a diferencia de el de Centi y col. (1985), se modela tanto la 

operacién isotérmica como la no isotérmica. 

Sharma y col. (1991) para el desarrollo de su modelo, se basa en datos cinéticos 

realizados en reactores cataliticos de lecho fluidizado, en los cuales se ha demostrado que 

estando arriba de un 15% de oxigeno en la alimentaci6n, las rapideces de reaccién son 

independientes de la concentracién de oxigeno para conversiones de butano de hasta un 

70%. 

También, en trabajos preliminares en reactores isotérmicos se ha encontrado que el 

término de adsorcién del anhidrido maleico, es necesario para una mejor descripcién de los 

perfiles de concentracién en el reactor. . 

Las expresiones propuestas por Sharma y col. (1991), que mejor modelan el 

comportamiento del reactor son: 

17 re c! Oxidacién parcial de butano a AM 

"(i+ K,P,) Reaccién Deseada 

k, P, wyate 
1.8 n= Oxidacién total de AM a CO y CO; 

2 2 

(i+ KP) Reaccién de Descomposicion 

19 r= ky Pe Oxidacién total de butano a CO y CO, 
Reaccion de Oxidacién Total 

donde P indica presién parcial, los subindices / y 2 corresponden al butano y el anbidrido 

maleico respectivamente, y los subindices der, j= 1, 2 y 3 indican el paso del esquema de 

reaccién. 
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Los parametros de las ecuaciones anteriores se presentan en la tabla 1.2, estos 

valores estan en las unidades reportadas en el trabajo de Sharma y col. (1991). 

  

  

  

  

  

    

Tabla 1.2 Parametros para el modelo cinético 
Reactor Isotérmico (T = 673 K) 

k, = 0.96 x 10° mol / (g*s*atm”“) 

kp = 0.29x 10° mol / (g*s*atm) 

k= 0.15x 10° mol /(g*s*atm”™) 

Ko= 310 atm” 

= 03 = 0.54   
  

En la tabla 1.3 se presentan los pardmetros en las unidades adecuadas para los 

balances de materia y energia del reactor que se presentaran mas adelante. La densidad del 

catalizador se calculé a partir de volumen del reactor y el peso total de catalizador, 

reportado en el mismo trabajo. 

  

  

  

  

  

  

  

  

Tabla 1.3 Pardmetros para el modelo cinético 

Reactor Isotérmico (T = 673 K) 

ky) = 1.704 mol / (m**s*atm’™) 

kp = 5.1475 mol / (m**s*aim) 

k3= 0.2662 mol /(m?**s*atm? 

Kp= 310 atm” 
Pe= 1.775 x 10° g/m 

Peso Cat. 1800 g 

€ 0.44     
  

Para el caso de la operacion no isotérmica se necesitan las constantes de rapidez en 

funcién de la temperatura. La relacién entre & y la temperatura para un proceso elemental 

obedece a la ecuacién de Arrhenius, 

-E 
k= Aexp(— 1.10 exe) 
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donde 4 es el factor preexponencial y E es la energia de activacién. En el trabajo de Sharma 

y col. (1991) las constantes de rapidez fueron reparametrizadas y se tienen de la siguiente 

forma: 

E 673 
ky = Kars on (1-2)| Lil 

donde kg, es el valor de la constante de rapidez &, a la temperatura de referencia de 

673 K. 

  

En la tabla 1.4 se presentan los valores reportados de Jas energias de activacion para 

cada una de las reacciones. 

  

Tabla 1.4 Parametros para el modelo cinético 

Energias de Activacién 

E, =; 93.1 x 10° J/mol 

E,= 155x 10° J/mol 
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CAPITULO 2. MODELO DEL REACTOR CATALITICO DE LECHO 

EMPACADO 

2.1 Balance de Materia 

2,1.1 Balance General de Materia 

  

Para desarrollar un balance de materia, primero se tienen que definir las fronteras 

del sistema. El volumen que encierren dichas fronteras sera conocido como el volumen del 

sistema. El balance de materia se debe hacer con respecto a una especie i en el volumen del 

sistema, donde la especie quimica / representa un reactivo o producto de particular interés. 

La deduccién de las ecuaciones de balance de materia para el reactor de lecho empacado, 

presentada a continuacion, esta basado en el desarrollo realizado por Scott, (1992). 

El balance de materia para la especie i en cualquier instante en el tiempo ¢, esta dado 

por la siguiente ecuaci6n : . 

moles de i que se 
moles de / que moles de / que moles de / que 

entran al sistema reaccionan en el salen del sistema acumulan enel 

(mol/tiempo) + sistema (mol/tiempo) = sistema 

(mol/tiempo) (mol/tiempo) 

G; - F, - “) a 
Fu . dt 

donde n, es igual al nlimero de moles de la especie / en el sistema al tiempo /. 

Volumen del Sistema 

Fio Gof 

Figura 2.1 Esquema del sistema 
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Si todas las variables del sistema, por ejemplo temperatura, concentracién de la 

especie quimica, son espacialmente uniformes en todo el volumen del sistema, la cantidad 

de la especie i que reacciona, es igual al producto del volumen del reactor, V, y la rapidez 

total de reaccién para la especie i, R,. 

G=R -V 2.2 

La velocidad de una reaccién se define como el cambio del namero de moles 

(debido a la reaccién) de una especie i, por unidad de tiempo y unidad de volumen, 

‘ pei ln 2.3 
' Vv, dt 

donde ¥,, es el coeficiente estequiométrico de la especie i para la reaccién /. 

Si se considera densidad constante y el volumen del reactor no cambia con el 

tiempo, la velocidad de reaccién también se puede expresar como 

1 a, 2.4 boat 
d v, at 

Cuando se tiene un sistema de reacciones multiples, se habla de una rapidez total de 

reaccién para la especie i, que se define como la sumatoria de todas las ecuaciones de 

rapidez de las reacciones en donde aparece la especie i, multiplicadas por el coeficiente 

estequiométrico vj, (Froment, 1990). Si la especie / aparece en q ecuaciones, 

R= > Vr, 2.5 

Ahora si la rapidez de reaccién de la especie i varia con la posicion en el sistema de 

volumen. 

Volumen del Sistema 
ae 

  

      

  

      

  
Figura 2.2 Esquema para un sistema en el cual la rapidez de reaccién 

‘ varia con la posicion 
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Esto es que Rj tiene un valor en el punto 1, el cual es rodeado por un pequefio 

volumen, AV}, en el cual la rapidez es uniforme. De igual manera, la rapidez de reaccién 

tiene un valor Riz en el punto 2 y esta asociada a un volumen AV2 (figura 2.2). El término 

de reaccién para el punto 1 es 

AG, = Ry AV, 2.6 

Una expresién similar puede ser escrita para el punto 2 y para los otros 

subvolumenes del sistema, AV;. La rapidez total de reaccién en el sistema es igual a la suma 

de todas las rapideces de reaccién en cada uno de los subvolimenes. Si el sistema estuviera 

dividido en un total de / subvolumenes, la rapidez total seria 

M M 

G, = DAG, = DeRuAhy 2.7 
k=l 

Tomando como limites, M@—> 0 y AV > 0,y usando la definicién de la integral, 

se puede reescribir la ecuacion como 

G= [Rav 2.8 

En esta ecuacion se observa que R; es funcién indirecta de la posicién, debido a que 

las propiedades de los reactivos pueden tener diferentes valores en distintas posiciones del 

reactor. 

Sustituyendo la ecuacién 2.8 en la 2.1, 

  , 
d(n,) 

' F,-F + |RdV =—* 2.9 
10 t [ a dt 

      

Esta es la ecuacion basica para la ingenieria de reactores. A partir de esta ecuacién 

de balance de materia, se puede desarrollar la ecuacién para disefiar los diversos tipos de 

reactores industriales : intermitente (batch), semi-continuo y de flujo continuo. Dentro de 

jos reactores de flujo continuo tenemos a los de tanque continuo agitado, los tubulares y los 

de lecho empacado. 
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2.1.2 Reactores Tubulares 

  

La ecuacién de balance de materia para los reactores tubulares y empacados son 

muy patecidas, ya que los dos consisten en un tubo cilindrico normalmente operados a 

estado estacionario. Por lo tanto, la deduccién de ambos reactores puede hacerse casi de la 

misma manera, asi que primero se desarrollarn el balance para el reactor tubular, y en base 

a él se obtendrd el del reactor empacado. 

Para los propésitos de este trabajo, la primera consideracién es un flujo tapén, es 

decir que no hay una variacién de la concentracién con respecto al radio. En este tipo de 

reactores, los reactivos son continuamente consumidos a lo largo del reactor, por lo tanto, la 

concentracién ira variando en la direccién axial del reactor. En consecuencia, la rapidez de 

reaccion, que es una funcién de la concentracién, también variara axialmente. 

Para desarrollar la ecuacién de disefio del reactor tubular a partir del balance de 

masa generalizado (ecuacién 2.9), se “dividira” el reactor en un numero de subvolumenes, 

de tal manera que cada subvolumen sea AV, como se muestra en la figura 2.3. 

Fe +) 
aE ETAT 

FQ sh F(z Az) 

AV 

Figura 2.3 Reactor tubular 

Este subvolumen AV se puede considerar como un pequefiisimo tanque agitado, es 

decir, que la concentracién va a ser la misma en cualquier parte del volumen AV, por lo 

tanto la rapidez de reaccién va a ser constante en este volumen. Entonces integrando el 

termino de reaccién de la ecuacion de balance de materia 2.9, queda 

AV 

[Rav = Rav 2.10 
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Ahora, en el subvolumen AV que se encuentra a una distancia z de la entrada del 

reactor, F,(z) representa el flujo molar de la especie jen z que entra al volumen AV, y 

F(@+Az) el flujo molar de la especie i en el punto (z+ Az) que sale del volumen. 

Y recordando que el reactor opera a estado estacionario, es decir 

d(n,) _ 0 

dt 

Entonces la ecuacién del balance de materia para el volumen AV queda, 

F(2)~ F(z+ Az)+ RAV =0 211 

en esta expresion Rj es una funcién indirecta de z, ya que R, es una funcién de la 

concentracién de reactivos, la cual, a su vez, es funcién de la posicién z a lo largo del 

reactor. 
El volumen AV es el producto del drea transversal Q del reactor (la cual es 

constante a'lo largo de todo el reactor) y la longitud Az. 

AV =Q-Az 

Si se substituye en la ecuacién 2.11 y dividiendo entre Az, se obtiene 

[ietS-2O) =-Q-R 2.12 . ; . 

Asi que, tomando el limite cuando Az tiende a cero y dividiendo la ecuacién entre 

~1, se tiene 

dF LOR 2.13 
dz ‘ 

Para expresar de nuevo la ecuacién en términos del volumen del reactor, se 

substituye por dV = Q dz, a fin de obtener una de las formas de la ecuacion de disefio de un 

reactor tubular: 

  

t_ at 2.14 
dave       

y con base en esta misma se obtendra la del reactor empacado. 
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2.1.3. Reactor Catalitico Heterogéneo de lecho fijo (Reactor Empacado) 

La principal diferencia entre el reactor de lecho empacado y el reactor tubular radica 

en que en el primero se lleva a cabo una reaccién heterogénea (fluido-sdlido), y en el 

tubular la reaccién es homogénea (una sola fase). 

En las reacciones heterogéneas gas-sdlido, una reaccién en fase gaseosa es 

promovida por un catalizador sdlido, por lo que generalmente las velocidades de reaccién 

para este tipo de casos, estén expresadas por unidad de masa de catalizador W, en vez del 

volumen del Reactor /. 

mol 

  

r, = J 
tiempo * masa de catalizador 

En la figura 2.4 se puede observar que el reactor empacado es, en realidad, un 

reactor tubular en donde el volumen del cilindro esta ocupado por una cama catalitica. 

—+| aw |— 

}--———-Ww  W+AW 

FW) on ees F(W+ AW) 

AW 

Figura 2.4 Reactor de lecho empacado 

De manera que la deduccidén del balance de materia para el reactor empacado es 

andloga a la que se realiza para el reactor tubular. Se divide el reactor y se hace el balance 

en un elemento diferencial, pero a diferencia con el reactor tubular no es en base al 

volumen del reactor, sino a la masa de catalizador. 
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EI balance general de materia para la especie i para el reactor empacado, en estado 

estacionario es: 

2.15 ll Oo 

FW) - FiWtAw) + R, AW 

= [acumulacidn] [entrada] - [salida) + [reaccién] 

Después de dividir por AW , y tomando el limite cuando AW -> 0 

2.16 

Se puede observar que 1a ecuacién es de la misma forma que la ecuacién 2.14. 

También se puede expresar la ecuacién anterior en términos del volumen del 

reactor. El volumen del reactor y la masa de catalizador estén relacionadas por la siguiente 

ecuacién 

W =Venpacato® Pe = A~ €V* 2.17 

donde ¢ es la fraccién de espacios vacios o porosidad. 

La porosidad se define como 

volumen de espacios vacios 
= OO 2.18 

volumen total de la cama catalitica 

Por lo tanto, (1 - €) es Ja fraccién de espacios ocupados 

volumen de sdlido 
2.19 1-¢s -——— OOOO" 

volumen total de la cama catalitica 

24 
  Modelo del Reactor de Lecho Empacado



De maneta que dW es igual a 

dW = (1-e)p,:dV 2.20 

Y substituyendo esta ultima ecuacién en 2.16, 

dF 
—L=(l-e)o.-R av (-@)p,-R, 

2.21 

La densidad de catalizador, @ , se puede incluir en 2; , multiplicandolo 

previamente por las constante de rapidez. Cambiando asi las unidades de la misma (Tabla 

1.3), y obteniendo R, en términos de volumen. 

Entonces la ecuacién queda 

  

ak (eR 2.22 

av       

Esta es la ecuacion de balance de materia que se utilizara para plantear el modelo del 

reactor catalitico heterogéneo de lecho fijo para la obtencién del anhidrido maleico. 

  

Modelo del Reactor de Lecho Empacado 
25



2.1.4 Modelo del Reactor Catalitico de lecho empacado para la obtencién de Anhidrido 

Maleico a partir de Butano Operacién Isotérmica 

La descripcién de todos los fenémenos fisicos y quimicos que se presentan en un 

reactor de lecho empacado para la obtencién de anhidrido maleico, resulta en un modelo 

matematico demasiado complejo para su resolucién o a veces hasta irresoluble. Por lo que 

debemos plantear un modelo balanceado entre la complejidad y una excesiva 

simplificacién, que nos permita predecir adecuadamente el comportamiento del reactor. 

Asi, primero se trabajara con un reactor que opera isotérmicamente, ya que el modelo 

resulta mas sencillo. La operacién isotérmica, implica que a todo lo largo del reactor la 

temperatura se mantiene constante e igual a la del flujo de entrada. 

De tal manera que no es necesario plantear el balance de energia para describir el 

comportamiento de un reactor isotérmico. En este caso el balance de energia sirve para 

obtener la cantidad de energia que se necesitara suministrar o retirar, para mantener 

constante la temperatura en el reactor. Como en la obtencién de anhidrido maleico, todas 

las reacciones que ocurren son exotérmicas, se necesita retirar el calor. Industrialmente esto 

se lleva a cabo por medio de un bafio de sales. 

Para desarrollar el modelo del reactor isotérmico solo es necesario basarse en los 

balances de materia para reactores empacados (2.22) que se dedujeron 

anteriormente. 

Como se puede observar en la seccién 1.3, la obtencién del AM a partir de butano 

implica un esquema triangular, entonces substituyendo en la ecuacién anterior la 

definicion de la rapidez total de reaccién, ecuacién 2.5, se obtiene 

dF 3 
gy 8 Ode 2.23 

= 

El coeficiente estequiométrico, v, , sera de signo negativo si la especie i es un 

teactivo y positivo si se trata de un producto. 

Recordando que el flujo molar es igual al flujo volumétrico por la concentracién, es 

decir 
F=0-C, 

En este caso se va a considerar el flujo volumétrico constante, debido a que el rango 

de la concentracion de reactivo limitante (butano 1.82-2.7 % mol) con la que se trabaja es 

muy pequefia. Por lo tanto, las variaciones que se producirén en el valor del flujo 

volumétrico a medida que va Ilevando a cabo la reaccién, pueden ser despreciables. 
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Si el volumen es igual a 

V2zQ-z 

substituyendo las dos ecuaciones anteriores en la de balance de materia, ecuaci6n 2.23, ésta 

queda de la siguiente forma 

a, 2-As, + 2.24 
dz Q |e 

Tomando en cuenta que el sistema es gaseoso, y que las ecuaciones de rapidez de 

reaccién estén expresadas en funcién de las presiones parciales de las especies quimicas 

(J.7 a la 1.9), es conveniente poner los balances de materia en términos de las mismas 

variables. Asi que utilizando la consideracién de gas ideal se substituye ia concentracién de 

la especie i por 

n P 
Cx tek 

' Vo RT 2.25 

y se substituye en la ecuacién 2.24 

  

dP QU-ARTR 
az oO ys % 2.26 

      

Esta es la ecuacién general de balance de materia para la especie i que se utilizara 

para resolver el reactor catalitico de lecho fijo para la obtencién de anhidrido maleico. 

Como se presenté anteriormente en la seccién 1.4, las ecuaciones de rapidez de 

reaccién estan en funcién de las presiones: parciales tanto del butano (reactivo), como del 

AM (producto). Por lo tanto, se necesita plantear, al menos dos balances de materia, uno 

para ir calculando la presién parcial del butano en cada punto del reactor, y otro para el 

perfil del AM. Pero también se considera importante obtener los perfiles para el CO y el 

CO2, porque son ttiles para evaluar ciertas variables en el reactor, como la selectividad. 

Asi es como se obtiene un sistema de cuatro ecuaciones, diferenciales de la forma de la 

ecuacién 2.26 para modelar el reactor en cuestién. 
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Desarrollando la ecuacién 2.26, el sistema a resolver es el siguiente : 

“ = QD = HRT ol - rs] 2.27 

ay OO OTT, an] 2.28 
dz Q 

GF. OU RT 9,1 2.29 
dz Q ; 

ay = Qd- ORT ay +r. ] 2.30 

dz Q > 3 

y las condiciones iniciales son : 

en z=0 PO)= Pio 2.27a 

P,(0) = Pro 2.28a 

P,(0) = Pao 2.29a 

P,(0) = Pro 2.30a 

donde los subindices i = 1,2,3,4 indican butano, anhidrido maleico, diéxido de carbono y 

monéxido de carbono, respectivamente. Los coeficientes estequiométricos, yy, , 

corresponden a los mostrados en la reacciones presentadas en la seccidn 1.3. 

Como se puede observar las ecuaciones de sistema anterior, son ecuaciones 

diferenciales de primer orden, y contando con los datos de entrada al reactor (Sharma y col., 

1991), se tiene un problema de valor inicial. Uno de los métodos mas precisos para resolver 

este tipo de problemas, es el de Runge-Kutta de cuarto orden, de tal manera que sera el que 

se utilice para resolver el modelo del reactor empacado. Este método se describe en la 

Apéndice A. 

Las ecuaciones diferenciales fueron adimensionalizadas empleando las variables 

adimensionales que se encueritran resumidas en la tabla 2.1 
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Tabla 2.1 Variables Adimensionales 
Reactor de Lecho Empacado 

Zz Longitud adimensional 

oFT 
_P Presién parcial adimensional 

B= P. de la especie i 

_ Pp Presién parcial acotada 
e Pro de la especie i   
  

Las ecuaciones de rapidez de reaccién quedan de la siguiente forma, y se 

distinguiran de las anteriores con un apéstrofe. 

Ke ky (PrPio)" Pr 231 

(1+ K,P;PioP2) 

r= PrP) Pa 2.32 
(1+ Ky Pr Pi oP2 ) 

1 = ky(Pr Pio) Pt 2.33 

Por lo tanto, el sistema a resolver en funciones de las variables adimensionales queda, 

  

  

  

  

dp, _ QU=a)RTL [-n-7] : 344 

dg OP; Pro : 

dp, = RTL, _ J 2.35 
dg OP, Pig  * 

dP O0- NT Dor] 2.36 
de QP, Pio 

ap, _ QU - RTL [ar +7] 2.37 

de QP, Pio —— 

y las condiciones iniciales son: 

en ¢=0 91(0) = Pro 2.34a 

9(0) = Pro 23Sa 

P3(0) = Pro 2.36a 

P40) = Pao 2.37a 
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2.2 Balance de Energia 

2.2.1. Balance General de Energia 

Para el disefio de reactores no isotérmicos se requiere la resolucién simultanea del 

balance de energia con las ecuaciones de conservacién de masa, desarrolladas 

anteriormente. La deduccién del Balance de Energia para el reactor de lecho empacado esta 

basada en Scott, 1992. 

Al igual que en el caso del balance de materia, se puede escribir un enunciado 

similar para la conservacién de la energia : 

Energia de la Flujo de calor al Trabajo realizado Energia de la Acumulacién de 

corriente de | + sistema de los - |porelsistemaen | ~ corriente de = | Energia en el 

entrada alrededores los alrededores | salida sistema 

x . dE 

F, entent + q 7 W s > F ‘sali sat = “dt 2.38 

Este es el enunciado de la primera ley de la termodindmica aplicado a sistemas 

abiertos (Figura 2.5). 

F, a 

Hy a
m
 

* 
W, 

Figura 2.5 Balance de Energia en un sistema abierto 

De manera que la ecuacién para el balance general de energia para un sistema de p 

especies, cada una entrando y saliendo del sistema a su respectivo flujo molar F, 

( mol/tiempo ) y su respectivas energias E; ( joules/mol de i) es 

  

‘Modelo del Reactor de Lecho Empacado 
30



2.39 
sist fel 

dE » p 

  

Expresando Ja ecuacién en términos de entalpia y considerando estado estacionario, 

el balance de energia se puede escribir como : 

P 

q-W. +>. Fo(Hy ~ H,)~ AH,rV =0 2.40 

La entalpia de la especie i a la temperatura 7’ en términos de la entalpia de 

formacion es 

H =H? (T,)+ [. Cp,aT 2.41 

donde Cp, es el calor especifico de la especie i . 

De manera que la diferencia en la entalpia (H, - Hio) por el cambio de la temperatura 

de entrada al sistema 7; a la temperatura 7, sin que exista un cambio de fase, es 

a 
H-ty= me pat 242 

Para el caso en que el calor espevitico no depende fuertemente de la temperatura, se 
A 

puede calcular un calor especifico medio, Cp,, y considerarlo independiente de la 

temperatura, entonces la expresién anterior se puede escribir como 

H, - Hy =Cp,(T-Tp) 2.43 

Substituyendo en ia ecuacién 2,39, se tiene la ecuacién general de balance de 

energia para estado estacionario 

  

P. A 

q-W) -> Fy Cp,(L-T.)— AH,rV =0 2.44 
‘ 

il       

2.2.2 Reactor Catalitico Heterogéneo de Lecho Fijo (Reactor Empacado) 

La consideracién de flujo tapén en el reactor implica que no existe variacién radial. 

Si se considera uniforme la concentracion en una seccién perpendicular al flujo, es natural 
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que la temperatura también sea uniforme en la misma seccién. Por lo tanto, la temperatura 

solo variara axialmente. 

También, como se menciond anteriormente, este tipo de reactores operan, 

generalmente, en estado estacionario, por lo que se aplicaré la ecuacién 2.44 sobre un 

elemento diferencial de masa de catalizador para obtener el balance de energia. 

Fi 
To 

  

Figura 2.6 Reactor Empacado con transferencia de calor 

Aplicando ia ecuacién 2.44 sobre un elemento diferencial de masa de catalizador, y 

considerando estado estacionario y al trabajo W, despreciable, el balance de energia se 

puede escribir como 

Pe ~ 

dq- [s F, ép,jar —AH,rdW =0 2.45 
et 

La velocidad de transferencia de calor puede expresarse en términos de un 

coeficiente global U, y la temperatura del medio circundante, T; , 

dq =U,{T, -T)dA 2.46 

donde dA es el area efectiva de transferencia de calor para el elemento diferencial. 

Para expresar la ecuacién 2.45 en términos del volumen del reactor, se substituyen 

las ecuaciones 2.46 y 2.20 

U,((f, -T)d4 - (se F,Cp , Jar AH,r(1- e)dV =0 2.47 
1 

Para el caso de un reactor cilindrico y de area transversal constante, se tiene que 

nD? 
  dV = Qdz = dz y 
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dA = nDdz 

Substituyendo estas Uiltimas ecuaciones en 2.47, y reacomodando los términos 

  

P A 

FC 
(z e > ar tt 

4U, 
a (-AH,)-(1~ er ~*~ T)       

2.48 

Esta es la ecuacién de balance de energia que se utilizara para planiear el modelo del 

reactor empacado para la obtencién de anhidrido mateico a partir de butano. 
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2.2.3. Modelo del Reactor Catalitico de lecho empacado_ para la obtencién de Anhidrido 

Maleico a partir de Butano Operacién No Isotérmica - No Adiabatica 

Debido a que en la obtencién de Anhidrido Maleico se llevan a cabo reacciones 

altamente exotérmicas resulta interesante analizar el reactor bajo condiciones no 

isotérmicas y no adiabaticas. 

En seguida se desarrollara el balance de energia para este caso particular, basandose 

en la ecuacién 2.47. Dicha ecuacién se planted para cuando se lleva a cabo una sola 

reaccion, pero en la obtencién de AM son tres reacciones, por lo tanto, la ecuacién queda de 

la siguiente forma : 

($1.35) 
Zee PS ar | a ~ )S(CAH yr, - 40s op. T) 2.49 

Q dz * ~ APPT SG D ’ 

I 

Expresando la ecuacién anterior en términos del flujo total, Fy, y del calor 

A 
especifico de la mezcla, Cp,, , el balance de energia sc puede escribir como ; 

aT OWl-a) AU 
a 9S ay ~ ai (PT) 2.50 

Fig Py 1 Fy Cp, D 

A 
El Cp medio de 1a mezcla se puede considerar constante ¢ igual a Cp,, debido a 

que la concentracién de los reactivos es tan pequefia que el cambio en el calor especifico 

ocasionado por la reaccién es despreciable. 

Al igual que en el balance de materia, se puede substituir el flujo molar en términos 

del flujo volumétrico, pero debido a que la temperatura no es constante a lo largo del 

reactor, es mds conveniente expresar la ecuacién en términos de flujo masico, el cual no 

varia con la temperatura. 

Gus 2.51 
MW 
  

Fy= 

La variacion del peso molecular de la mezcla, MH, a medida que se lleva a cabo la 

reaccién se puede considerar despreciable. 
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Substituyendo la expresién anterior en el balance de energia la ecuacién queda, 

ar _Al-2)MY Ss 4U QMW 
z SEE AM oT) 22 

Gay 3 a a Gao Cp n D 

Expresando la ecuacion 2.26 de balance de materia en términos del flujo masico 

dP QUd-aRT p< a 8) Sv,r, 2.53 

Considerando gas ideal, la densidad se puede substituir por 

= Pa OF 2.54 

Por lo tanto, la ecuacién del balance de materia se puede escribir como 

dP _20=)P, ey 
v7, 

dz Gro 
2.55 

Se puede observar que el balance de energfa esta acoplado con el de materia por el 

término de reaccién, y como se mencion6 anteriormente, se resuelven simultaneamente. 

Utilizando las variables de la tabla 2.1 y substituyendo en los balances anteriores, 

  

dg, _Q0-2) MW: Lyy , 
dg 2. 

dg GoPro yet *° 

_ 4U ,QMW - L aT _ 20-8) MLS gy yy rT) 2.57 
ag Gag CP, a Gao Pn D 
  

Estas son las ecuaciones generales para el modelo del reactor empacado no 

isotérmico y no adiabatico para la obtencién de AM a partir de butano. 

  

Modelo del Reactor de Lecho Empacado 5 35 

 



Los calores de reaccién fueron calculados a la temperatura de referencia, Tp=673K, 

mediante la siguiente ecuacién 

p 
AH, (Ty) = > v,, AH, (Tr) 758 

te] 

donde AH,(T,) es el calor de formacién de la especie ia la temperatura de 673 K. Los 

valores de AH se encuentran en la tabla 2.2. 

  

  

  

    

Tabla 2.2 Calores de Reaccién 

Tr =673 K 
AH, = 1.2606 x 10° J/mol 

AH = 2.8817 x 10° J/mol 

AH; = 2.0640 x 10° J/mol   
  

El cambio del AH de reaccién con la temperatura se va a considerar despreciable en 

el rango de trabajo. 

De modo que planteando los balances de materia, para butano, AM, CO, y CO, y el 

balance de energia, el sistema es el siguiente 

  

d Qd-a\ MW Lp 4 
oA od Mn *|-n - r5| 2.59 
d¢ GroPio 

dg, Q0-aHyMW-L,. | 
Eo 2.60 
dg Gio Pro | 

des _OU= MF Loy] 2.61 

dg Gro Pio : 

do, _ 90-2) MI Ly 9 2462 
dg GoPro 

dT Q0-«e)MW-L 4U OMY . oL 
= LOE ICAHN + CAR In HCOOH“ ——OT-T) 2.63 

5 Go CP Gyo CP» D     
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y las condiciones iniciales son: 

en¢=0 9, (9) = Pio 2.59a 

P2(0) = Pro 2.60a 

930) = P50 2.61a 

(0) = Pay 2.62a 

TO)=% 2.63a 
  

EJ sistema anterior es de ecuaciones diferenciales ordinarias de primer orden con 

valores iniciales, de modo que se utilizaré nuevamente el método de Runge-Kutta para su 

resolucion. 
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CAPITULO 3. Modelo del Reactor de Membrana Catalitica 

3.1 Balance General de Materia 

De igual manera como se dedujo el balance de materia para el reactor de lecho 

empacado, el primer paso es plantear el balance, siendo congruente con la ley de la 

conservacién de la materia, para la especie i en un elemento de volumen. 

moles de i que moles de i que moles de i que moles de i que se 

entran al sistema reaccionan en el salen del sistema acumulan enel 

(moles/tiempo) sistema (moles/tiempo) ~ sistema 

(moles/tiempo) (moles/tiempo) 

En términos matematicos fa ecuacién anterior no es otra cosa que la ecuacién de 

continuidad, la cual se puede escribir para un elemento de volumen diferencial, en unidades 

molares, de la siguiente forma (Bird, y col. 1982): 

VN +R = 
a 

we
e 

ar
e 

E] movimiento de un fluido a régimen turbulento, atin a través de tubos vacios es 

rara vez ordenado y es dificil de describir. Aunque fuera conocido el verdadero patron de 

flujo, la ecuacién de continuidad seria irresoluble. Estos patrones de flujo y las 

consecuencias de mezclado que originan, son puntos dificiles en el disefio de los reactores 

quimicos. 

En los reactores de membrana que los mecanismos por los cuales la especie i puede 

entrar o salir del elemento de volumen son el flujo y Ia difusién molecular. Lo anterior se 

puede expresar matematicamente por medio de la siguiente ecuacién (Froment, y col., 

1990.) . 

Fee V(uC)+V-J, =f, 3.2 

Donde el segundo término es Ja variacién de la concentracién de la especie i que 

resulta del movimiento global del fluido (término convectivo) , y el tercer término es la 

representacién del flujo molar de difusién. El flujo difusivo, J;, sigue “la primera ley de 

Fick de la difusién”’(Bird, y col. 1982) : 
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J,=-DaV-S, 3.3 

Para el reactor de membrana catalitica se tiene una membrana microporosa de 

manera que la difusividad presente tiene un comportamiento tipo Knudsen, Dy 

Substituyendo la ecuacién 3.3 en la ecuacién de continuidad 3.2 obtenemos la forma 

Fea v(uC)= Du? ‘C+R, 3.4 

considerando la difusividad constante. A partir de ésta forma de la ecuacién de continuidad, 

se obtendran los balances para el reactor de membrana catalitica. 

La siguiente figura 3.1 representa el esquema del reactor de membrana catalitica, el 

cual consiste en dos tubos concéntricos, por el lado de alimentacién entra la misma mezcla 

de butano y aire que es alimentada en el reactor de lecho empacado, y por el lado permeable 

se alimenta gas inerte (nitrogeno), el cual es utilizado para arrastrar los productos y lo que 

no reaccione de los reactivos que pasen por la membrana. 

  

Lado permeable, c 
Membrana Catalitica 

Lado de Efluente 

alimentacién 

  

Figura 3.1 Reactor de Membrana Catalitica 

Debido a la forma del problema es necesario plantear un balance local o en la 

membrana y uno global en cada uno de los lados de los tubos del reactor, lo que significa 

que se tiene que plantear un balance de materia en cada una de las partes del reactor arriba 

mencionadas. 

En este trabajo sélo se analizaré el reactor de membrana catalitica en operacién 

isotérmica, por Jo que sélo es necesatio plantear los balances de materia para describir su 

comportamiento. 
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3.2 Modelo del Reactor de Membrana Catalitica para la obtencién de Anhidrido 

Maleico 

La primera consideracion para el modelo es que se trabaja a condiciones de estado 

estacionario o régimen permanente, de manera que el término de la variacién de la 

concentracién con respecto al tiempo se elimina. También como se puede observar en la 

figura 3.1 el reactor es operado a cocorriente, y otra consideracién basica es que se tiene 

flujo tapén, tanto en el lado de alimentacién como en el lado permeable, lo anterior 

fisicamente implica que todo el fluido se mueve paralelamente en una sola direccién y con 

la misma velocidad. En este caso el flujo es en direccién axial, es decir en la coordenada z , 

de modo que no se tienen 6 se pueden considerar despreciables los movimientos radiales 

del fluido. 

3.2.1 Modelo Global o en los tubos 

  

Para el planteamiento de los balances se presenta la figura 3.2 para ilustrar mejor, la 

cual representa un elemento de volumen diferencial del reactor. 

  

  

  

      

1 F 1 
t pe 

aos 
oy 

voy 
vt 

Lado de 
> bade 

Az alimentacién 
e m ie 

Pf 

1 4 

i " —_ 

oe Tq, fe tot 

‘ 

a 

v v Py > Py Y 4 

ne 

Difusién 

Figura 3.2 Esquema del Reactor de Membrana Catalitica 

Al igual que en el disefio de un reactor tubular, el elemento diferencial de volumen 

se puede considerar como un pequeflisimo tanque agitado (Sun y col. 1990), lo cual implica 

que la concentracién en cualquier punto del AV es la misma, por lo tanto la concentracién 
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en los limites de la membrana, tanto en el lado de alimentacién como en el permeable, es la 
misma que en el seno del fluido. Para poder realizar la simplificacién anterior, se 

consideraré que la resistencia a la transferencia de masa en los lados de los tubos es igual a 
cero, lo que se puede llevar a cabo debido a que este fendmeno es muy pequefio en 
comparacién al que se presenta dentro de la membrana, por lo cual se puede despreciar. 

Por otro lado se tiene que, como el nombre del reactor lo indica, es de membrana 

catalitica, de modo que las reacciones solo se Hevan a cabo en ella y en los lados de los 
tubos no se presenta ninguna reaccion, por lo tanto, en los balances globales el término de 
reaccién es igual a cero. De manera que el balance de materia en el lado de los tubos se 
puede escribir de la siguiente forma (Sun y col. 1990) : 

moles de i que moles de i que moles de / que 

entran salen se difunden a la 

(moles/tiempo) - (moles/tiempo) membrana 
(moles/tiempo) 

Fy Fearne = SS, 
3.5 

Dependiendo de el lado del reactor que se esté tratando, es el signo del t¢rmino de las moles 
difundidas a través de la membrana, es decir, de el lado de alimentacién las moles se 
difunden hacia la membrana, y para el lado permeable el flujo es de la membrana hacia el 
tubo, lo cual se representa en las siguientes ecuaciones. 

El balance anterior se puede escribir como 

Para el lado de alimentacién 

Ff ~ Fac = SJ 3.6 

Para el lado permeable 

Fe Fleas = SS, 37 

donde S es la superficie de transferencia de la membrana, y es igual al perimetro de la 

membrana por la longitud del reactor. 

S = 2arhz 3.8 

Cabe mencionar que el valor de S es diferente para el balance en ej lado de alimentacion y 

en el permeable, debido a que se tiene un radio diferente, ya sea el interno, r; , o el externo, 

re, dependiendo del caso. ® 
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Y como ya se menciond, J; es el flux de moles difundidas a través de la membrana, 

y es constante para cada punto a lo largo del reactor. Este flux esta dado por la diferencia de 

concentraciones existente en el limite de la membrana. Por lo que matematicamente se 

representa como la ley de Fick valuada en los limites de r. 

dC. 
Jo=a- 4 3.9 = Dua , 

  

Substituyendo las ecuaciones 3.8 y 3.9 en la ecuacién 3.6 y 3.7 se obtiene el balance 

para la especie i de la forma, 
para el lado de alimentacién 

dC, 
Fi - Fins = 2A Dn 3.10 

y en el lado permeable 

dC, 
Fy - Flas = 2her, Dx“ 3.11 az 

  te 

Dividiendo las ecuaciones entre Az y tomando el limite cuando Az tiende a cero, se 

puede aplicar la definicién de la derivada (2.13) y las ecuaciones quedan 

(Champagnie, y col. 1992) 

  

  

dF! ( a) 
—=2 — 3.12 ae RD x\ 1 a bor 

dF? ( ac.) 3.13 
i= 2 4 3.12 

cz RD «| P ar). 

  

re 

Para resolver estas ecuaciones se necesita una condicién inicial , es decir cuando 

f i 3.12a 

3.13a 

S
3
3
5
 Kl =F, 

f= F, 

Como el sistema se encuentra muy diluido, resulta mas conveniente trabajar la 

ecuacién con fracciones mol, ademas lo anterior permite considerar un flujo total constante 

a lo largo de todo el reactor. 

Frex,F? 3.14 
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, > 
Flay F 3.15 

siendo x; la fracci6n mol de la especie i en el lado de alimentacién y y,; la fraccién en el 
lado permeable. 

Y para el término difusivo, por el balance en la membrana, es mejor expresarlo en presiones 
parciales. De manera que la ecuacién resultante es : 

  

  

dx, _ 2M Dix ( a) 

  

  

be PSTN a), 3.16 
&, 27D (+) 3.17 
dz FPRT\ adr/,_, 

y las condiciones de frontera en z = 0 
x, =Xq 3.16a 

J; = Vio 3.17a   
  

Para desarrollar el sistema de ecuaciones para el reactor se tomard la misma 

nomenclatura que en el modelo anterior donde i = /, 2, 3 y 4 indican butano, anhidrido 

maleico, diéxido de carbono y mondxido de carbono, respectivamente. Y se desarrollaran 

ecuaciones para las especies que sean necesarias, ya sea por el calculo de las demas 

ecuaciones 0 para el andlisis paraméitrico. 

Como ya se mencioné al describir el problema el sentido del flujo por difusién es 

dei lado de alimentacién hacia el permeable, de modo que en el primero sdlo se puede 

plantear el balance para el butano, debido a que no existe flujo de productos de la 

membrana hacia el lado de alimentacién, esto por el grandiente de presiones que existe 

entre los lados. En cambio en el lado permeable si hay que plantear las cuatro ecuaciones. 

Por Jo tanto el sistema a resolver es 

en el lado de alimentacién 

  

  

3.18 

a _ 2M™Dix (- a) 
dz FIRTN dr), 

en el lado permeable 

3.19 

DM = 22Dix (- a) 
dz FPRTK dr/_, 

dy, _ 20 Dx (- a, ) 3.20 
dz FPRT. ar/,,   'e 
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dy, Dir ( ah) 3.21 
dz FPRTX dr/\_, 

We 2nDu(, a.) 3.22 
dz F’RT\ ar bar, 

y las condiciones iniciales son 

enz=0 

1 = io 3.184 
Y= Vio , 3.19a 

Y2 = Yo 3.20a 

Ys = Vio 3.21la 

Ya * Yao 3.22a 

Como se recordara en el lado permeable se alimenta solo gas inerte, por lo que las 

condiciones iniciales son 

Vio = Yao = Van = Vag = 9 3.23 

3.2.2 Modelo Local o en la Membrana 

Para el desarrollo de la ecuacién del balance en Ja membrana o local se plantea otro 
balance de materia como si fuera otra fase. La primera consideracién es el operar a régimen 
permanente 

Debido a que la membrana es un medio poroso en el cual el movimiento del fluido 

es controlado principalmente por el fendmeno difusivo, el fendémeno convectivo es 

despreciable. Y como ya se mencion6 en esta regidn es en la que se presenta la reaccion, de 

manera que el balance de materia se representa matematicamente por la ecuacién de 
continuidad escrita de la siguiente forma 

VER 3.24 

El término de 2 cuando se tiene un esquema de reaccién complejo, como es el 

caso para la obtencién de AM (seccién 1.3), se substituye por la ecuacién 2.5. 

La difusién axial dentro de la membrana es despreciable en comparacién con la 

difusién radial, por lo tanto la ecuacién de continuidad se puede escribir en derivadas 

totales. Entonces desarrollando la ecuacién en coordenadas cilindricas y expresando la 

ecuacién en presiones parciales se obtiene (Sun, y col. 1990 y Champagnie, y col. 1992) 
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Sea) 325 Tupi 8), Atl P . 
aT \rdr\’ ar devin z 

La ecuacién anterior nos da una ecuacién de segundo orden , en la cual el término de 

primer orden se puede despreciar, ya que su contribucién es pequefia en comparacién con la 

del segundo orden. 

Realizando la simplificacién anterior y reacomodando la ecuacién 

i= 

dr? Dx in 

    

dP RT < 
Dal 3.26 

La ecuacién 3.26 es un problema de valores a la frontera y como es una ecuacién de 

segundo orden se necesitan dos condiciones para resolverla . Las condiciones de frontera 

para la ecuacién son en los limites de la membrana. Para el lado permeable es igual a la 

presién parcial de la especie 7, y en el lado de alimentacién también es igual a la presin 

parcial pero sélo para el caso del butano, para las otras especies como no existe un flujo 

hacia ese lado, la condicién de frontera es que el flux sea igual a cero (Sun, y col. 1990 y 

Champagnie, y col. 1992). Lo anterior se puede escribir como 

enr =e 

P=yP, . 3.27 

yenr =r; 

P=x,P, cuando i=1 3.28 

y a =0 cuando i = 2,3, y4 3.29 

El sistema a resolver dentro de la membrana es igual a cuatro ecuaciones 

diferenciales de segundo orden : 

  

    

    

    

2 
GR ST Gan) 3.30 
dr Dix 

2 d P, _ RT (4 +4) 3.31 

dr Dx 

d’ P, - RT (-2n) 3.32 

dr Dx ; 
2 : 3.33 

d fy = RT (-4r, -2r,) 
dr Di : 
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y sus las condiciones de frontera 

  

enr=fr; 

P=x,P, 3.30a 

dP, S| 0 
ar ben 3.3la 

aP, <3) =0 a ln 3.32a 

dP, S44) =0 a le 3.33a 

yenr=fre 

P=y,P. 
1=N%e 3.30b 

P,=y,P, 3.31b 

P,=y,P, 3.32b 

P= YP, 3.33b 

Para el modelo del reactor de membrana catalitica se tienen sistemas de ecuaciones de 

primer orden, en el balance en los tubos, y de segundo orden, en los balances dentro de la 

membrana, por lo tanto, se necesita un método numérico para resolver ecuaciones de primer 

orden y otro para las de segundo. 

Se puede observar que para resolver los balances en los lado de los tubos y obtener 

la variacién de las concentraciones a lo largo del reactor, se necesita conocer las presiones 

parciales eri los limites de la membrana para cada punto z, y para ello se tiene que resolver 

el perfil de presiones dentro de la misma pero para resolver las ecuaciones de balances en la 

membrana se necesitan conocer las condiciones en la frontera. De manera que los dos 

modelos, en los tubos y en la membrana, se tienen que resolver conjuntamente. 

Para el sistema de ecuaciones de valor inicial se puede utilizar el método de Euler 

(apéndice A) y para el sistema de ecuaciones de valores a la frontera se utilizara el método 

de colocacién ortogonal (apéndice A). Para el funcionamiento adecuado de dichos métodos 

numéricos, se necesita adimensionalizar las ecuaciones. En las tablas 3.1 y 3.2 se 

encuentran las variables adimensionales para cada uno de los balances 
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Tabla 3.1 Variables para Balances Globales 

Zz Longitud adimensional g== 
L 

n- x Fraccién mol acotada de el lado de alimentacién 

" €o 
y,= ya Fraccién mol acotada de el lado permeable 

"X10 

Tabla 3.2 Variables para Balances Locales 

( "| Radio adimensional 
nl —- 

‘ 

__ 6 
r relacién entre radios, adimensional 

5 = \n\ + 
h 
P Presién parcial adimensional 

naa 
t 

0, P, Presién parcial adimensional y acotada 

"Po 

P, relaci6n de presiones totales del lado 

Pa permeable y de alimentacién 
1         

Las ecuaciones de rapidez de reaccién también deben estar expresadas en variables 

adimensionales, estas ecuaciones(2.31 a la 2.33) se distinguen con un apéstrofe, y son las 

mismas que las presentadas para el reactor de lecho empacado. 

Substituyendo las variables adimensionales, a continuacién se presentan en resumen 

los sistemas de ecuaciones a resolver. 
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Balance Global 

  

  

Lado de alimentacién 

hy ng Pu Pr (| 

  

  

  

  

  

dg RT FIS\ dé 

y la condicién inicial 

eng=0 Ai = X10 

Lado permeable 

ay, 4 Pru “(ae 
dg RT F’S\ dg), 

AY, np Pr 2 ( ae) 
dg RT FP°S\ dé el 

dy, a Dux #1 (dos 

dg RT FPS. dg te 

aa 22x TE dos 

dg RT FS. dd iH, 

y las condiciones iniciales son 

eng =0 WW) =Vo =0 

Wo = Woy =0 

Ys = YW =0 

WV, = Wao =9 

3.34 

3.34a 

3.35 

3.36 

3.37 

3.38 

3.35a 

3.36a 

3.37a 

3.38a 
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Balance Local 

  

  

ao, RTS? ; 
ts exp (2 56)7, +1; 
BE Dy Pipa PCM | 

dy RI? S? to 
Ee = DP ng esa +r,| 

he © ¢ Pro 

do, RTS? . 
t= 1. — exp(256)] -27, 

ds? DP, Pro (e0)-28] 

Po, RIS 
de D,PPe exp(246)[-47, ~ 2r;]   

y las condiciones de frontera son 

en g=0 Pirm 

= 49220 
dg 

= fs 29 
dg 

: = 49s 9 
ag 

yen é=1 =P, 
Py = WP, 

P= WF, 

Ps =w,P, 

3.39 

3.40 

3.41 

3.42 

3.39a 

3.40a 

3.4la 

3.42a 

3.39b 

3.40b 
3.41b 

3.42b 
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CAPITULO 4, SIMULACION Y ANALISIS DE RESULTADOS 

En este capitulo se presentaran los resultados de la simulacién llevada a cabo para el 

reactor de lecho fijo, operacién isotérmica y no isotérmica, y el reactor de membrana 

catalitica. 

Como se puede observar en el capitulo 2 el modelo del reactor de lecho fijo consiste 

en un sistema de ecuaciones diferenciales de primer orden con condiciones iniciales, 

ecuaciones 2.36 a la 2.39a y de la 2.63 a Ja 2.67a para el caso no isotérmico, los cuales se 

pueden resolver por un método de Runge-Kutta. Una breve deduccién y las formulas de 

este método se presentan en el apéndice A. , 

En la siguiente pagina se presenta el algoritmo de solucién, en base a este algoritmo 

se desarrollaron dos programas en Fortran para realizar los célculos, uno para el caso 

isotérmico y el otro para el no isotérmico. Ambos programas se encuentran en el apéndice. 

Para la realizacion de este trabajo las dimensiones del reactor se van a mantener 

constantes. En la tabla 4.1 se presentan los datos de las dimensiones a utilizar, basadas en 

la referencia Sharma y col. 1991. 

  

  

  

  

      

Tabla 4.1 Dimensiones del Reactor 
Empacado 

Longitud 4m 
Didmetro Interior 0.024 m 

Fraccién de Espacios vacios 0.44 

Cantidad de Catalizador 1,800 g 
  

Por lo anterior, el andlisis paramétrico ser4 sobre las siguientes variables de 

operacion : 

Para la operacién Isotérmica : 

Concentracién de butano en la alimentacion 

Flujo de alimentacién 

Presion Total 

Temperatura 
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Proporcionar las funciones 

F,=€,9) i=1,...,m 

   
       

       

       
         

    

Leer : 
los datos de condicién inicial 

Co» Gio i= 1,.... m 
el valor final de fa variable independiente 

OF 
y el nimero N de subintervaios a emplear 

Calcular el tamafio de paso 

h=(Gr- G/N 

   

     
  

Calcular 

ku = b* RG, @y --5 Omg) 
desde i = 1,...,.m 

    

desde i = 1,...,m 

Caleular 

ka = h* FG +W2, iy * Ka/2, a Pmy* Kan /2 ) 

desde i = I,...,1m 

Calcular 

ka = h * FG, + h/2, Qj + Ki/2, .., Omg + Kin/2 ) 

Calcular 

ka = h * FG + 1/2, (iy + ksV/2, ...5 Ping + Kom/2 ) 
desde i = 1,...,m 

Calcular 

ign = Dig + WG * (ky, + 2¥ky, + 2*Kgj + kai) 

>
 

desde i = 1,...,m 

Gy = Gg +h 
  

        

    

    

   Imprimir 

Git» Piyzt desde i = 1,..,m   
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y para la operacién No Isotérmica : 

Concentracién de butano en la alimentacién 

Flujo de alimentacién 
Presién Total 

Temperatura de Entrada 

Temperatura del Bafio 

Coeficiente de Transferencia de Calor 

Ademas de los perfiles de concentracién, o presién parcial, a lo largo del reactor se 

pueden utilizar otras variables que ayudan a analizar los resultados obtenidos. 

Estos parémetros son : 

e Conversién, X 

e Rendimiento, Y 

e Selectividad, S 

La conversién se obtiene con base en el reactivo limitante, que en este caso es el 

butano, y se define de la siguiente manera, 

moles de butano convertidas 4] 

moles de butano alimentadas 

El rendimiento se definié en base al producto de mayor interés, el anhidrido 

maleico, AM. 

moles de AM formadas 
2 4.2 

moles de butano alimentadas 

La selectividad es una variable interesante a analizar debido a la forma del esquema 

de reaccién (forma triangular), y se define como la raz6n entre el producto de interés, AM, 

y los secundarios, CO y CO. 

Moles de’‘AM formadas 43 

Moles de COQ, + CO formadas 

A partir del andlisis de las variables de operacién, y con la ayuda de las definiciones 

que se acaban de realizar, se deben de encontrar las mejores condiciones para el objetivo 

del trabajo. 
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4,1 Operacion Isotérmica 

Antes de analizar las variables del modelo del reactor, se analizara un paraémetro 
importante del método numérico, el tamafio de paso, h. 

Este tipo de métodos numéricos son mds precisos a medida que el tamafio de paso se 
hace mds pequefio ; de modo que se probaron valores de h, h = 0.1, 0.05 y 0.01, para 

determinar el tamafio de paso mds apropiado para realizar la simulacién. 

En la grafica 4.1 se muestra el perfil de concentracién de butano a lo largo del 

reactor para la operacién isotérmica, para cada uno de los tamafios de paso arriba 

mencionados, obviamente todas las otras variables del modelo se mantuvieron constantes. 
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Grd&fica 4,1 Perfiles de butano a lo largo del reactor para diferentes tamafios de paso 

en el método numérico. F=40x107 kmol/hr, T=673 K, P= latm, x=0.0182 

Se puede observar que los curvas estén una encima de la otra, la diferencia de los 

valores entre un tamafio de paso y otro se presenta hasta la quinta cifra decimal. Ya que no 

se presenta un error apreciable en los resultados debido al tamafio de paso, el valor que se 

eligié para realizar la simulacién del reactor empacado bajo condiciones isotérmicas (para 

el caso no isotérmico es diferente) es el de h = 0.05, puesto que con este tamafio de paso se 

considerd que el,ntimero de puntos o subintervalos calculados, 20, resulta adecuado para el 

analisis de los resultados y la construccién de graficas. 

Antes de presentar el andlisis de cada una de las variables de operaci6n, se analizara 

primero el comportamiento general de los perfiles de concentracién que se obtuvieron para 

la operacién isotérmica del reactor empacado. 

En la seccion 1.3 se observa que el esquema de reaccién es triangular, por lo cual el 

anhidrido maleico es el producto intermedio de dos reacciones consecutivas., de manera 
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que se podria esperar un maximo en el perfil de concentraciones del AM. En la grafica 4.2 

se presentan los perfiles de concentraciones para el butano, AM , COQ) y CO, se observa 

que la concentracién del butano disminuye a lo largo del reactor, mientras que la 

concentracién de los productos, AM, CO, y CO, aumentan. Pero en el perfil del anhidrido 

maleico no se presenta un méximo. 
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GrA&fica 4.2 Perfiles de butano, AM , CO, y CO a lo largo dei reactor. F=40x10? 

kmol/hr, T=673 K, P= latm, x=0.0182 

Al analizar los perfiles de las velocidades de reaccidn a lo largo del reactor, grafica 

4,3, se observa que la rapidez de la reaccién 2, r2 , es alrededor de 35 veces mas pequefia 

que la rapidez de la reaccién 1, "7, y 10 veces mas lenta que r;. Por Io tanto, la reaccidn de 

descomposicion del anhidrido maleico se puede considerar despreciable en comparacién de 

las otras dos reacciones, y no se observa un maximo en el perfil del AM. 
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Grififica 4.3 Perfiles de velocidades de reaccién a lo largo del reactor. F=40x10? 

kmol/hr, T=673 K, P= latm, x=0.0182 

  

Simulacién y Andlisis de Resultados del Reactor de Lecho Empacado 54



En la grafica 4.3 se observa que la rapidez de descomposicién del maleico, rz, se 

mantiene practicamente constante (0.0035 - 0.004 mol / m s). Lo anterior es debido a la 

adsorcién del anhidrido maleico en el catalizador, al aumentar la concentracién de 

anhidrido maleico la cantidad que se adsorbe en el catalizador es mayor, y estando 

adsorbido no puede reaccionar y descomponerse en CO. Lo anterior se puede observar por 

la forma de la ecuacién de rapidez (1.8). 

4.1.1 Concentracién de Butano en la alimentacién 

El rango de la concentracién de butano es pequefio y esta restringido por razones de 

seguridad, ya que se debe mantener dentro de los limites de flamabilidad,( Perry y col. 

1963). El rango de concentracién utilizado es de 1.82 - 2.7 % mol. Debido a lo anterior el 

butano es alimentado con grandes porciones de aire, que ademas proporciona el otro 

reactivo, el oxigeno. 

En la grdfica 4.4 se muestra el comportamiento de la conversion, rendimiento y 

selectividad con respecto a la variacién en 1a concentracién de alimentacién del butano. Se 

observa que las tres variables disminuyen a medida que se aumenta la concentracién de 

butano, lo cual hace pensar en primera instancia que, a medida que se aumenta 

concentracién de butano se convierten menos moles. 
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GrAfica 4.4 Conversion. Rendimiento y Selectividad a la salida del 

reactor en funcién de la concentracién de butano en la alimentacién. 

En la grafica 4.5 se presentan los perfiles de concentracién de butano, en presiones 

parciales adimensionales, p;, para las diferentes concentraciones de entrada. En ésta grafica 

se puede observar que al aumentar la fraccién mol de butano en la alimentacién la fraccién 

mol a la salida del reactor también es mayor. 
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GrAfica 4.5 Presién Parcial del butano vs Longitud del reactor para las 
diferentes concentraciones de butano en la alimentacién 

Con los valores presentados en grafica 4.5 se pueden calcular las moles consumidas 

para cada caso, tabla 4.1 

  

  

  

  

  

Tabla 4.1 Moles consumidas de butano a la salida del reactor 

en funcién de la concentracién de alimentacién en Ja entrada 

Concentracién de butano en 0.0182 0.022 0.027 
la alimentacién 

Concentracion de entrada 0.3297 0.3985 0.489 
(mol/m?) 

Concentracién de salida 0.16 0.213 0.2836 
(mol/m’) 

Moles consumidas por m’ 0.1697 0.1855 0.2054           
  

Con lo anterior se puede demostrar que al aumentar la concentracién de butano 

alimentado se aumenta la cantidad de moles consumidas, aunque el porcentaje de 

conversion disminuya. 
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En la siguiente grafica 4.6 se presenta como varia la rapidez de la reaccién de 

oxidacién de butano a anhidrido maleico a lo largo del reactor. 
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Grafica 4.6 Velocidad de Reaccidn de oxidacién parcial de butane vs Longitud 

del reactor para las diferentes concentraciones de butano en fa alimentacién 

Se observa que Ia velocidad de reaccién disminuye a lo largo del reactor. Al inicio 

del reactor se tiene la maxima concentracién de butano por Jo tanto la velocidad de reaccion 

aumenta stbitamente, pero a medida que se avanza en la longitud del reactor la velocidad 

de reaccién se abate. Esto se debe al aumento en la concentracién de anhidrido maleico ; 

éste adsorbe en el catalizador y resta espacios activos. Lo anterior se observa en la forma de 

la ecuacién de velocidad de reaccion de oxidacién de} butano (1.7) 
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4.1.2 Temperatura de Operacién del Reactor 

Para el caso isotérmico variar la temperatura de entrada implica variar la 

temperatura de todo el reactor, y en esta seccién se estudiaran los efectos que producen por 

cambios en esta variable. 

Esta variable de operacién también esta restringida por la seguridad de operacién del 

reactor debido a la temperatura de ignicién del butano, y debe ser cuidadosamente 

controlada por un bafio de sal fundida, (asi es como se realiza en los reactores industriales 

de produccién de A. Maleico), ya que las reacciones Ilevadas a cabo son altamente 

exotérmicas. De modo que la temperatura no debe de rebasar los limites de flamabilidad; 

asi es como se analizara esta variable en un rango de 300 a 420°C. 

En la grafica 4.7 se observa el fuerte efecto que tiene la temperatura sobre el 

sistema. A medida que la temperatura es menor, por ejemplo a 300°C, el perfil de presion 

parcial del butano es prdcticamente plano, lo cual indica que existe poca reaccién, en 

cambio cuando la temperatura es de 420°C la pendiente del perfil de butano es sumamente 

pronunciada. 
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Grafica 4.7 Perfiles de butano a lo largo del reactor para diferentes temperaturas de 

operacion 

En la grafica 4.8 se observa la variacién de la conversién, el rendimiento y la: 

selectividad con la temperatura. La conversién aumenta de un 5%, a una temperatura de 

300°C, a casi el 70% de conversién a 420°C, y esto se refleja del mismo modo en el 

rendimiento. 
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Gr&fica 4.8 Conversion, Rendimiento y Selectividad a la salida del reactor en funcién 

de la temperatura de operacién, ‘ 

Este aumento en la conversién y en el rendimiento se debe a las constante de 

rapidez, que como la ecuacién de Arrhenius describe, dependen exponencialmente de la 

temperatura (ecuacién 1.11). En la tabla 4.2 se muestran los valores de las constantes a 

diferentes temperaturas. 

  
Tabla 4.2 Variacién de constantes de rapidez con la Temperatura 
  

  

  

  

  

        

Temperatura ki kp ky 

(CC) mol/(m?*s*atm?) mol/(m?*s*atm) _|_mol/(m?*s*atm?™) 

300 0.09338 0.04094 0.0146 

350 0.448 0.5573 0.07 

375 0.8967 1,768 0.141 

400 1.704 5.1475 0.26625 

420 2.754 11.45 0.4304     
  

La selectividad es otra variable que se ve fuertemente afectada por la temperatura, 

pero al contrario de la conversion, la selectividad disminuye al aumentar la temperatura de 

operaci6n del reactor, grafica 4.8. 

En la grafica 4.9 se presenta la velocidad de reaccién para la descomposicion del 

anhidrido maleico, 2, a lo largo del reactor para diferentes temperaturas de operacién. Se 

observa que cuando la temperatura es baja, T= 300°C , la rapidez de descomposicién de 
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AM es practicamente cero, pero al aumentar la temperatura, por ejemplo a 400°C, rp 
aumenta alrededor de 500 veces su valor. Este aumento se debe al aumento de la constante 

de velocidad de reaccién, en la tabla 4.2 se observa como aumenta k2 con la temperatura, 
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GrAfica 4.9 Velocidad de la reaccién de descompos.cién del AM a lo largo del 
reactor a diferentes temperaturas de operactén. 

4.1.3 Presién Total 

Aunque la presién total de sistema no tiene un efecto tan fuerte en el mismo como la 
temperatura es importante analizarla debido a que se esta trabajando un sistema gaseoso, y 
un cambio en la presién total implica una variacién, en el mismo sentido, en la 
concentracién del gas. 

Se estudiara un rango de presiones de 1 a 5 atmésferas. En la grafica 4.10 se puede 

observar los efectos de la presién sobre la conversién, rendimiento y selectividad al final 
del reactor. Se observa que el efecto de la presién no es tan marcado ya que al aumentar 

cinco veces la presién de trabajo las variaciones de la conversién y rendimiento se 

mantienen dentro de un rango del 10%, aproximadamente. Sobre la selectividad ésta 

variable tiene mayor efecto. 
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Gr&fiea 4.10 Conversién, Rendimiento y Selectividad a la salida del reactor en 

funcién de la Presién total de! reactor. 

En la grafica 4.11 se observa que al aumentar la presién del total velocidad de 

reaccién de oxidacién total del butano, r; , aumenta, esto debido a que al aumentar la 
presion las concentraciones son mayores. Por lo tanto la conversién de butano aumenta y la 
selectividad disminuye con el aumento de presién. 
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GrAfica 4.11 Velocidad de la reaccién de oxidacién total del butano a fo largo 
del reactor a diferentes presiones de operacién. 
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4.1.4 Flujo de Alimentacién 

Esta es una variable importante debido a que es una de las variables que mas 

facilmente se puede controlar y también modificar. El rango a utilizar para el andlisis es de 
20 a 80 x 10 * kmol/hr, de modo que se tengan valores por debajo del flujo normal y por 
encima de éste mismo. 

A continuacién se grafican Jas variables de andlisis contra el flujo de alimentacién 
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Grdfica 4.12 Conversién, Rendimiento y Selectividad a la salida del reactor en funcién de 

la Flujo total 

Para analizar el efecto de el flujo es mejor trabajar con el tiempo de residencia, 

definido como 

Ww. 4.4 
F 

se puede observar que a medida que se aumenta el flujo el tiempo de residencia se reduce. 
El tiempo de residencia se puede entender como el tiempo promedio que permanecen las 
moléculas dentro del reactor, para el caso de los reactores tubulares como el tiempo que 
permanecen en cada punto de éste. De modo que si aumenta el flujo el tiempo que pasan las 

moléculas en el reactor es menor. Asf es como se pueden explicar que tanto la conversion 

como el rendimiento disminuyan al aumentar el flujo de alimentacién, grafica 4.12. 
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4.2 Operacién No Isotérmica - No Adiabatica 

Las reacciones de oxidacién tratadas en este trabajo son altamente exotérmicas por 
lo cual resulta interesante analizar el comportamiento del reactor empacado en operacién no 
isotérmica ~ no adiabatica. 

Como ya se mencioné al inicio de este capitulo el método de resolucién para el 
reactor empacado no isotérmico - no adiabatico también es por Runge-Kutta, y el algoritmo 
a seguir es el presentado anteriormente. La diferencia reside que en esta operacién se 
incluye una ecuacién mas, el balance de energia, y como no se mantiene la temperatura 
constante a lo largo del reactor, en cada subintervalo hay que calcular las constantes de 
rapidez de cada reaccién, las cuales son dependientes de la temperatura. 

Antes de pasar a analizar la sensibilidad de cada uno de los parametros, se presenta 
la forma general del perfil de temperatura resultante para el reactor empacado, grafica 4.13. 

Este perfil se obtuvo para una concentracién de butano a la entrada de 1.82%, con un flujo 

de 40 x 10° kmol/hr, a presién atmosférica, la temperatura de entrada y la del bafio de sal a 
400 °C y el coeficiente de transferencia de calor Ug = 105 Jim’ s K. 
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Gr&fica 4.13 Temperatura vs Longitud del reactor, para x=0.0182, F=40x10°, 
P=Latm,Ts=Te= 400°C, U=105 I’m? s K. 

Se puede observar en la grafica 4.13 que el perfil de temperatura sube rapidamente 

hasta un “punto caliente”, a una longitud de 0.4 metros, y después empieza a descender 

gradualmente hasta volverse casi asintético a una temperatura de 676 K aproximadamente. 

El fluido entra a una temperatura inicial y en cuanto el butano empieza a oxidarse 

hay un incremento rapido y considerable en la temperatura en el principio del reactor. Al 

producirse este incremento ‘de la temperatura del reactor, la diferencia (T - T,) del término 

de transferencia de calor es mayor, y la transferencia de calor aumenta. 
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Al inicio del reactor cuando el perfil de temperatura presenta una pendiente positiva, 

indica que el calor generado por las reacciones es mayor del que sale del sistema, por lo 

tanto la temperatura se incrementa. Cuando la pendiente cambia de signo y se vuelve 
negativa, el calor extraido es mayor que el generado y por ello la temperatura empieza a 

disminuir, y el gradiente de temperaturas entre el reactor y el bafio tiende a cero. 

El “punto caliente” que se presenta en el reactor, es muy comun para los procesos 

altamente exotérmicos. Por razones de seguridad se debe cuidar que éste punto no rebase la 
temperatura de flamabilidad del butano. 

4.2.1 Concentracién de butano en la alimentacién 

El intervalo de concentracién de butano es el mismo que en la operacién isotérmica, 

de 1.82 a 2.7 %. 
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Grafica 4.14 Conversion, Rendimiento y Selectividad a la salida del 
reactor en funcién de la concentracién de butano en la alimentacién 

En la grafica 4.14 se puede observar que la variacién de la concentracién tiene el 

mismo efecto en la operacién no isotérmica que en la isotérmica, es decir, que la 

conversion, rendimiento y selectividad disminuyen a medida que la concentracién aumenta. 

Comparando los valores totales de X, Y y S obtenidos para las diferentes 

concentracionesde alimentacién en las dos diferentes operacién (Tabla 4.3), se tiene que la 

conversién y el rendimiento son mayores en el caso no isotérmico y la selectividad es 

menor. 
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Tabla 4.3 Conversién, Rendimiento y Selectividad a la Salida del reactor en funcién de la 
concentracién de alimentacién de butano 
  

  

  

  

    

Operacién Isotérmica Operacién No Isotérmica 
Concentracién de (Te = 400°C) (Te = Ts = 400°C) 

butano en la Conversién | Rendimiento | Selectividad | Conversién | Rendimiento | Selectividad 
alimentacién 

0.0182 51.5 37 64 56 39.5 61 

0.022 46.5 33 63 51 36 59 

0.027 42 30 61 46.5 32 57               
El aumento en la conversion y en el rendimiento en el caso no isotérmico es debido 

a la variacioén de las constantes de rapidez de reaccion a lo largo el reactor, como se puede 

observar en la Tabla 4.4. La constante de la reaccién de descomposicién del anhidrido 
maleico kz es més sensible al aumento de temperatura, debido a que su energia de 

activacién es mayor (Tabla 1.4), lo cual explica que la selectividad disminuya en el caso no 

isotérmico - no adiabatico. 

  

  

  

  

  

  

  

  

      

Tabla 4.4 Constantes de rapidez de reaccién en funcién de la temperatura a Jo largo 

del reactor para la operacién no isotérmica para una concentracién de butano en la 

alimentacion de_ 0.0222 

(a T (kK) ky ka k3 

0 673 1.70 5.15 0.26 

0.04 685 (temp. max.) 2.28 8.36 0.35 

0.2 680 2.02 6.84 0.31 

0.4 678.6 1.95 6.47 0.30 

0.6 677.8 1.92 6.26 0.29 

0.8 677 1.88 6.06 0.29 

1 676.6 1.86 5.96 0.29           
. 4.2.2 Presién Total 

AI variar la presién total del reactor en la operacién no isotérmica - no adiabatica las 

formas de las curvas de conversién, rendimiento y selectividad son iguales al caso 

isotérmico, grafica 4.15. Nuevamente se tiene el efecto de la variacién de la temperatura a 

lo largo del reactor sobre éstas variables ; la conversién y el rendimiento son mayores para 

la operacién isotérmica, y la selectividad es menor. 
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Grafica 4.15 Conversién, Rendimiento y Selectividad a la salida del reactor 
- en funcién de la Presién total del reactor 

La grafica 4.16 se presentan Jos perfiles de temperatura, en la cual se puede observar 

que a medida que aumenta la presién el valor del punto de temperatura maxima es mayor. 
Cabe hacer notar que no llega a rebasar el limite de seguridad de 704 K. 
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Grdfica 4.16 Temperatura vs Longitud det reactor, para las diferentes 
Presiones totales del reactor 

Esto es debido a que al aumentar la presién, como ya se mencioné anteriormente, se 

incrementa la concentracién, por lo tanto tenemos un aumento en los valores de las 

velocidades de reaccién, y en la cantidad de moles que reaccionan, lo cual implica que los 
calores de reaccién son mayores, principalmente al inicio del reactor, y se alcanza la mayor 
temperatura. Al incrementarse la temperatura del reactor provoca que aumente la 
transferencia de calor con el bafio, por lo cual entre mayor es la presién las pendientes de la 
curva de temperatura son mas pronunciadas. 
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4.2.3 Flujo de Alimentacién 

Cuando se varia el flujo de alimentacién el comportamiento de las variables de 
andlisis es muy parecido a cuando el reactor se opera isotérmicamente, grafica 4.17 
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Grafica 4.17 Conversién, Rendimiento y Selectividad a la salida del reactor 

en funcién de el Flujo de alimentacién. 

La raz6n de este comportamiento es la misma que en el caso isotérmico. A mayor 

tiempo de residencia las moléculas tienen mas tiempo para reaccionar, por lo que existe 

mayor coriversién y rendimiento pero menor selectividad, y a menor tiempo de residencia 
se tiene menos tiempo para llevar a cabo la reaccién por lo que disminuye la conversion y 
aumenta la selectividad. 

En la siguiente grafica 4.18 donde se grafica la temperatura a lo largo del reactor se 

observa como a medida que el flujo de alimentacion es mayor el “punto caliente” se 

presenta a una longitud mayor del reactor. 
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Grafica 4.18 Perfiles de Temperatura a fo largo del reactor para los diferentes 
flujos de alimentacién 

Cuando el tiempo de residencia es menor las velocidades de reaccién aumentan y a 
su vez el calor generado por las reacciones, por lo tanto la temperatura dentro del reactor se 
eleva rapidamente y el “punto caliente” se aleanza una longitud menor en el reactor. Al 

aumentar la temperatura del reactor la transferencia de calor con el bafio de sal fundida 
también es aumenta, por lo cua{ se alcanza una menor temperatura a la salida del reactor 

cuando el flujo de alimentacién disminuye. 

4.2.4 Temperatura de Entrada 

A diferencia de la operacion isotérmica la no isotérmica - no adiabatica no es muy 
sensible a la variacién de la temperatura de entrada, la cual se puede comprobar en la 
grafica 4.19, donde la conversién, el rendimiento y la selectividad permanecen 
practicamente constantes ante la variacion de este parametro. 
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Grafica 4.19 Conversién. Rendimiento y Selectividad a ta salida en funcion 

de la Temperatura do entrada, cuando Ts=400°C 
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Lo anterior es debido a que en el caso isotérmico la variacién de la temperatura de 
entrada, To, implica la variacién de la temperatura de todo el reactor pero en el caso no 

isotérmico no es asi. Para la operacién no isotérmica - no adiabatica la temperatura del 
reactor e$ controlada principalmente por la temperatura de bafio y no por la de entrada, 
puesto que al variar ésta Ultima, el perfil de temperatura cambia su forma al inicio del 
reactor, pero después de 0.5 metros es practicamente idéntico, 

Para poder explicar mejor lo anterior se presenta la grafica 4.20 de los perfiles de 

temperatura. 
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Grafica 4.20 Temperatura vs longitud del reactor, cuando Ts=400°C. En el 
rango de Temperatura de 573 a 693 K. 

Se puede observar que la forma de dichos perfiles cambia en comparacién a los 

presentados anteriormente, para un detalle mayor se presenta la misma grafica 4.21 pero 

solo en el intervalo de longitud de 0 a 0.1. 
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Grafica 4.21 Temperatura vs longitud del reactor, cuando Ts=400°C. En el 

rango de longitud {de 0a 0.! 

En la grafica 4.21 se puede observar que el hecho de que el perfil de temperatura 

cambia de forma a partir de diferentes puntos cambia su forma. En los perfiles anteriores se 

observa que al principio del reactor, es cuando mas varia la temperatura y despues va ’ 

tendiendo a permanecer constante, de modo que al variar la Ty los cambios se presentan 

solo al inicio del reactor y después sigue Ja tendencia a un solo valor. 

Cuando se disminuye la temperatura de entrada el valor de las k’s al inicio del 

reactor, disminuye y por lo tanto el calor de reaccién también, pero la diferencia (T -7's) en 

el tercer término del balance de energia (2.67) es mas grande y ademas es negativa ya que 
Ts es mayor que T, por lo tanto para Ty = 573 y 623 K, el bailo calienta el reactor y 
contribuye al aumento de temperatura, hasta el punto en que ese calentamiento, mas el calor 
de reaccién, hacen que la temperatura del reactor sea mayor que la del bafio, y entonces el 
sentido del flujo de calor cambia y empieza a enfriarse el reactor. 

Cuando se analiza el caso contrario, es decir se aumenta el valor de la temperatura 
de entrada el perfil siempre presenta una pendiente negativa, es decir, desde el inicio del 

reactor se esta enfriando, lo cual se observa mds claramente en la grafica 4.22, en la cual se 

amplia la escala de la temperatura, 
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4.2.6 Coeficiente de Transferencia de Calor 

El coeficiente de transferencia indica la facilidad con la cual el sistema cede calor, 

los resultados se observan en la grafica 4.25. 
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GrAfica 4.25 Temperatura vs longitud del ieactor, para los diferentes valores 
del Coeficiente de Transferencia 

Cuando el coeficiente de transferencia es pequefio la curva se eleva 

considerablemente, esto es debido a que no se ve beneficiado el fendmeno de transferencia 

de calor por lo que todo el calor producido por !a reaccién se acumula y provoca el 

incremento de la temperatura. A medida que el coeficiente aumenta la transferencia de 

calor también, por lo que la temperatura del reactor se acerca més a la del bafio. 
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CAPITULO 5, SIMULACION Y ANALISIS DE RESULTADOS DEL 

REACTOR DE MEMBRANA CATALITICIA 

En este capitulo se presentaran los resultados de la simulacién Ilevada a cabo para el 

reactor de membrana catalitica en operacion isotérmica. La simulacién se llevo a cabo en 

base al modelo matematico del capitulo 3. Este modelo consta de ecuaciones de primer 

orden para describir el comportamiento a lo largo del reactor, y ecuaciones de segundo 

orden para la descripcién de la membrana. De modo que ambos sistemas de ecuaciones se 

tienen que resolver de manera conjunta. A continuacién se presenta el algoritmo que se 

siguid para la resolucién del modelo. Por lo complicado del problema, primero se resuelve 

el modelo de membrana utilizando unas condiciones de frontera simplificadas (Tabla 5.1), y 

en seguida se resuelve substituyendo los balances globales en las condiciones de frontera. 

  

  

  

  

  

    

Tabla 5.1 Condiciones de Frontera Simplificadas 

cuando € =0 cuando €=1 
OQ, = ] Q’ = 0 

Q2= 0 Q’ 2 = 0 

Q3= 0 23 = 0 
Q4= 0 Q’ 4 0     
  

En base al algoritmo (figura 5.1) se desarroll6 un programa en lenguaje Fortran 

(Apéndice D). 

Para la realizacién de la simulacién del reactor de membrana catalitica las 

dimensiones del reactor se van a mantener constantes, Tabla 5.2 

  

Tabla 5.2 Dimensiones del Reactor de Membrana Catalitica 

Longitud 4m 

Didmetro interior 0.024 m 

  

  

      
excepto el espesor de la membrana y el radio del poro, lo cual resulta interesante analizar. 

De manera que las variables a analizar son : 

Espesor 

Radio del Poro 

Concentracion de Butano en la alimentacion 

Flujo de Alimentacién 

Flujo de Arrastre 

Presion Total en el lado de alimentacién 
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Inicio 
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del Balance Global      

   y sus condiciones iniciales 

y Nel no. de subintervalos 

Aplicar el Método de Euler obtener 
las ecuaciones de la forma 

Viet = Vay +f (X91 Dryas) 
  

  

      

  
Calcuiar el tamafio de paso 

h= (xy -x0) /N 

  

  

Despejar 9: leo ¥ Pilea 
de los balances globales 

  

    
  

Substituir como condicién de frontera 
para el modelo local 

    

  
   

      

    

    

Imprimir perfiles dentro de 1a 
membrana y en los limites de la 

misma   
Terminar 

  

   

     

      

   
Colocacién 

  
Proporcionar las funciones 

del Balance Local 
2 d 
= = S(yY') 

y sus condiciones de frontera 

  

    

( 
[ 

Se resuelve el modelo local con condiciones de 

Se resuelve el modelo local substituyendo los 
balances globales en la condiciones de frontera 

NO 
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La diferencia de los resultados 

entre los resultados es 
significativa ? 
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e Presién Total en el lado permeable 

e Temperatura 

Para el andlisis de resultados se utilizaran también los parametros de conversién, 
rendimiento y selectividad, al igual que se hizo en el reactor empacado. Las ecuaciones para 
el rendimiento y la selectividad son 4.2 y 4.3 respectivamente, pero para la conversién se 

definira por la ecuaci6n, 

(moles alimentadas)-(moles de salida del lado de alimentacién + moles de salida del permeable) 5.1 

Moles alimentadas 

Existen parametros adimensionales que relacionan los fenédmenos fisicos que 
ocurren dentro del reactor que ayudan a ver efecto de las variables. Cuando se habla de 

reactores con catalizadores es muy comin usar el modulo de Thiele, ¢ , numero 

adimensional que relaciona la velocidad de reaccién con Ja velocidad de difusién dentro de 
una particula catalitica. El modulo de Thiele se puede ocupar para un reactor de membrana, 

y se define como 

Velocidad de Reaccién 

Velocidad de Difusién 

y puede escribirse 

5.2 

  

En los reactores de membrana se puede relacionar el maximo flujo difusivo posible 

a través de la membrana de la especie i (sin presencia de reaccién y manteniendo las 

mismas condiciones iniciales a lo largo de toda la membrana) y el flujo molar con la ayuda 

del tiempo de residencia difusional, [lamado asi por Sun y col. (1990), el cual es un nimero 

adimensional y se escribe como 

@ a KT” RIF, 5 53 
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Para el modelo de este reactor es importante analizar tanto los perfiles obtenidos de 
los balances globales, es decir, en los lados de los tubos, como los perfiles dentro de la 

membrana. 

La forma general de perfiles en los lados de los tubos se puede observar en las 
siguientes graficas 
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Grafica 5.1 Presién parcial de butano vs Longitud del reactor en los tubos. Para 

x=0.0182, Pp=1.36 atm, P,=] atm, FAF,= 40 x 10°kmol/hr, T=673K, r= 10A, 

espesor=2mm 

En la grafica 5.1 se pueden observar los perfiles para el butano, tanto en el lado de 

alimentacién como en el permeable. En el primero el perfil va decayendo debido a que el 

butano se va difundiendo hacia la membrana, mientras que en el lado permeable va en 

aumento puesto que el butano que no reacciona en la membrana, pasa y se va acumulando 

en este lado. 
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Grafica 5.2 Perfiles de AM , Butano, CO, y CO en el lado permeable. Para 

x=0.0182, P=1.36 atm, P,=1 atm, FF y= 40 x 10°kmoV/hr, T=673K, ry=110A, 

espesor=2mm 

En la grafica 5.2 se observa que la forma de los perfiles en el lado permeable parte 

de cero y va en aumento, por la acumulacién de los materiales que salen de la membrana. 

Lo pronunciado de los perfiles, asi como la concentracién de salida obtenida dependera de 

los valores de las variables de operacion. 

Por otro lado dentro de la membrana, la forma de los perfiles va en decremento, 

como se puede observar en la grfica 5.3, lo cual es de esperarse ya que la transferencia de 

masa en el sentido del lado de alimentacién al permeable. 
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Grafica 5.3 Perfiles de presién dentro de la membrana a la entrada del reactor, 

Para x=0.0182, P=1.36 atm, P,=f atm. FF = 40x 10°kmol/hr, T=673K. 

n= l10A, espesor=2mm 
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El perfil de butano, g,, presenta esa forma debido a que ademas de irse difundiendo, 
se va consumiendo por la reaccién. Las otras especies se van produciendo, pero sus perfiles 
van decayendo por la difusién hacia el lado permeable. 

Las graficas de los perfiles de concentraciones dentro de la membrana a diferentes 

longitudes del reactor, ¢ ,(graficas 5.3, 5.4 y 5.5) permite observar su variacién con respecto 
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Grafica 5.5 Perfiles de presién dentro de a membrana al final del reactor. cuando 

¢=1.0. Para x=0.0182, PrA36 atm, P,=1 atm, FAP = 40 x 10°kmol/hr, 7673K, 

r= 110A, espesor=2mm 
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Nétese que al aumentar ¢ la concentracién de los productos al inicio de la 
membrana va aumentando, y la del butano disminuyendo. Al final de membrana la 

concentracién de todas las especies aumentan al aumentar la longitud del reactor, esto 

debido a la acumulacién en el lado permeable. Por lo tanto, la diferencia de presiones 

parciales o concentraciones entre el lado de alimentacion y el permeable es menor a medida 
que la longitud aumenta, y los perfiles de concentracion dentro de la membrana se vuelven 

menos pronunciados. 

5.1 Espesor de la Membrana 

EI espesor de las membranas recomendado es de alrededor de 2 mm, (Champagnie y 
Col. (1991) y Coronas y Col. (1994)). De manera que en este trabajo se utilizard este 
espesor y se aumentara hasta 5 mm para estudiar el efecto de esta variable. 

En las siguientes graficas (5.6 y 5.7) se puede observar el efecto del espesor sobre la 

concentracién de salida. En la grafica 5.6 se presentan los perfiles de presiones parciales del 
butano para un espesor de 2 mm y se observa que la presién de salida del lado de 
alimentacién y del permeable se aproximan a un mismo valor. 
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Grafica 5.6 Perfiles de butano a Jo largo de fos tubos cuando el espesor es de 2 mm, 

Y cuando el espesor es de 5 mm existe una mayor diferencia entre las presiones parciales en 

cada uno de los lados del reactor, grafica 5.7 
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Grafica 5.7 Perfiles de butano a lo largo de los tubos cuando el espesor es de 5 mm. 

Cabe hacer notar que cuando el espesor es de 2mm (graficaS.6) los perfiles en los 

tubos son pronunciados a la entrada del reactor y después se vuelven asintéticos. Por lo 

tanto se observa que cuando el espesor es menor pasa mayor cantidad de materia al lado 

permeable de modo que la concentracién en este lado aumenta mas rapido y la diferencia de 

presiones parciales disminuye lo que reduce el flux difusivo, J. Esto también se observar 

reflejado en los perfiles dentro de la membrana, grafica 5.8. El perfil de butano al inicio del 

reactor es muy pronunciado, pero a medida que aumenta la longitud del reactor los perfiles 

se aplanan, lo que significa que hacia el final del reactor la transferencia de masa 

disminuye. 
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Grdfica 5.8 Perfiles de Presién Parcial dentro de la membrana para un espesor de 2 mm, 

en diferentes longitudes del reactor, ¢0.05,0.5 y 1.0. 
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El tener una membrana con mayor espesor brinda mayor zona de reaccién, por lo 

tanto y como se puede observar en la tabla 5.2 se obtiene mayor conversién y rendimiento 

cuando el espesor es mayor. 

  

Tabla 5.2 Conversién y Rendimiento a la 

salida del reactor en funcién del espesor - 
  

  

      
Espesor_| Conversion Rendimiento 

2mm 27.6% 19.6% 
5mm 45.4% 26.9%     
  

5.2 Radio del Poro 

Una de las consideraciones del modelo es que la membrana es microporosa y por lo 

tanto sdlo se tiene difusividad Knudsen. De modo que el rango de variacién del radio del 

poro es de un maximo de 200 Ay el minimo se trabajara de 50 A. 

Para comprobar que Ja consideracién anterior es correcta habré que calcular el valor 

de la difusividad molecular de butano en aire, lo cual se haré con la ecuacién de Chapman 

y Enskog (Hines y Maddox, 1987) 

3 : 1 
_ 1858x107" 7? ( 14 }' 54 

“ PO yy Qy MW, MW, 

  
  

donde ,, = difusividad, m’/s 
T= temperatura absoluta, K, 

MW = Peso molecular, kg/kgmol 
P= Presién absoluta, atm 

oug = didmetro de colisién, m 

Qh = integral de colisién. 

La difusividad molecular de butano en aire es igual a: 

Day = 3.83 x 107 m/s 
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Mientras que la difusidad Knudsen para el butano, con un radio de poro de 200 A, es 

igual a: 

Dry =6.608 x10 m/s 

Y se define la difusividad efectiva como 

1 i 1 
= _$ 

2, A K 2, Butanolaire 

5.5     

y con los valores anteriores es igual a 

Dy = 5.639 x 10° m’/s 

Se puede observar que la difusividad efectiva resultante es muy similar a la 

difusividad Knudsen, de modo que la consideracién es valida. 

En las graficas 5.6, 5.9 y 5.10 se presentan los perfiles de presiones parciales de 

butano a lo largo del reactor para los diferentes radios de poro, 50, 110 y 200 A. Se observa 

que al aumentar el tamafio del poro la concentracién de salida de butano en el lado de 

alimentacién es menor. Al mismo tiempo, que la concentracién final en el lado permeable 

es mayor a medida que el radio del poro aumenta. Lo que indica, al aumentar el tamafio del 

poro se aumenta la transferencia de masa. 
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Grd&fica 5.2.2-1 Perfiles de Presién Parcial a lo largo del reactor 

para un radio de poro de 50 A. 
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GrAfica 5.2.2-2 Perfiles de Presion Parcial a fo largo del reactor 
para un tadio de poro de 200 A. 

Cuando el radio de poro es de 200 A, grafica 5.10, las presiones parciales de butano en los 

lados del reactor practicamente llegan a igualarse, fo cual provoca un cambio en el sentido 
del flujo de transferencia de masa, es decir, el flujo va dei lado permeable hacia el de 

alimentacion. Esto se observa en el perfil de butano dentro de la membrana, grafica 5.11, en 

el cual se presenta un cambio de pendiente. 
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Grafica 5.11 Perfil de Butano en fa membrana al final del reactor cuando el 

radio del poro es de 200 A. 

La reduccién del tamafio de poro provoca que el coeficiente de difusividad 

disminuya, Tabla 5.3, es decir, la resistencia al flujo a través de la membrana es mayor, por 

Jo tanto la velocidad de difusién es menor. El modulo. de Thiele para los diferentes tamafios 

de poro, Tabla 5.3, muestra que cuando el radio es de 50 A la velocidad de reaccién es 

mayor que la de difusién, por lo que el fenémeno controlante es el difusivo. Y cuando el 

radio del poro es de 200 A el fendmeno controlante es el catalitico. 
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Tabla 5.3 Modulo de Thicle para diferentes 
radios de_poro 
  

  

          

ty 200 A 110A — 50A 
d 0.5168 0.6969 1.034 

2a 6.6084x10° | 3.6346x10° | 1.652x10°   
  

Cuando Ja velocidad de difusién es la controlante (r,= 50 A) el movimiento del 

fluido dentro de la membrana es mas lento, lo que da mayor tiempo para reaccionar. Por lo 

tanto, la conversion dentro de la membrana es mayor a medida que el radio del poro 

disminuye, como se puede observar en la grafica 5.12. 
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Grafica 5.12 Conversion a la salida de la membrana en funcién del radio del poro, 

dentro de la membrana, para diferentes longitudes del reactor, ¢=0.05,0.5 y 1.0. 

Pese a que la conversién dentro de la membrana sea mayor cuando se disminuye el 

radio del poro, la conversién total en el reactor es menor, grafica 5.13, debido a que, como 

ya se mencioné anteriormente, cuando se reduce el tamafio del poro la cantidad de materia 

que se transfiere es menor, por lo tanto la cantidad total de materia que reacciona también 

es menor. 
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GrAfica 5.13 Conversién a la salida del reactor en funcién del radio del poro. 

El efecto del radio del poro sobre la transferencia de masa también se puede 

observar en el tiempo de residencia difusional ©. En la tabla 5.4 se observa que al disminuir 

el radio def poro © también disminuye, por lo tanto el flujo maximo a través de la 

membrana es menor. 

  

Tabla 5.4 Tiempo de Residencia Difusional 

Ip 200 A 110A 50A 

e 2.39 1.3147 0.597 
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5.3 Concentracién de Butano en la alimentacion 

EI rango de variacién de la concentracién de butano en la alimentacién sera el 

mismo que se ocupo en el reactor de lecho empacado, es decir, x19 va de 0.0182 a 0.027. 

La variacion de la concentracién de butano en !a alimentaci6n afecta a la conversién, 

X, al rendimiento, Y, y a la selectividad, S, en el reactor de membrana de la misma manera 

que lo hace en el reactor empacado. Cuando la fraccién mol de butano aumenta la X, Y y S 

disminuyen, como se observa en la grafica 5.14 
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Grdfica 5.14 Conversion, Rendimiento y Selectividad a la salida del 

reactor en funcién de la fraccién mol de butano en la alimentacidn. 

Al aumentar la concentracién de butano se aumenta la cantidad de moles 

consumidas, pero a su vez, se aumenta la cantidad alimentada, como se observa en la tabla 

5.5. Por lo tanto la relacién que define a la conversién, rendimiento y selectividad se ve 

disminuida al aumentar la fraccién mol de butano en la alimentaci6n. 

  

  

  

  

  

Tabla 5.5 Moles consumidas en funcién de la concentracién de butano 

en la alimentacién 

Fraccién de butano en la 0.0182 0,022 0.027 

alimentacién 

Concentracién de entrada 0.4482 0.5467 0.6649 

(mol/m*) 

Concentracion de salida 0.28027 0.35532 0.4467 

(mol/m*) 

Moles consumidas por m” 0.1679 0.1914 0.2182           
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5.4 Flujos de Operacién 

A diferencia del reactor empacado, para el andlisis de el de membrana catalitica se 

tienen dos flujos de operacion, uno en el lado de alimentacién y otro en el lado permeable o 

flujo de arrastre. 

Flujo de Alimentacién 

El flujo de alimentacién se variaré en un rango de 20 x 10°a 80x 10° kmol/hr. 

En la grafica 5.15 se presentan los perfiles de concentracién para el butane a lo largo 

del reactor para los diferentes flujos de alimentacién. A medida que el flujo de alimentacién 

es menor el perfil de concentraciones es mas pronunciado y la presién parcial a la salida del 

reactor es menor. Por lo tanto, cuando se disminuye el flujo de alimentacién se aumenta la 

transferencia de masa hacia la membrana. Cuando el flujo de alimentacion es menor el 

fluido tiene mayor tiempo de contacto con la membrana, por lo que la transferencia de masa 

hacia la membrana se ve favorecida. 
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Grifica 5.15 Perfiles de presidn parcial del butano a lo largo def reactor, 

en el lado de alimentacidn, para los diferentes valores del flujo de 

alimentacién. 

En la tabla 5.6 se presenta la variacién del tiempo de residencia difusional, © , con 

el flujo de alimentacién. Cuando el flujo de alimentacion disminuye © aumenta, es decir © 

es inversamente proporcional al flujo de alimentacién (ecuacién 5.3). 
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Tabla 5.6 Tiempo de residencia difusional en funcién 

del flujo de alimentacién 
  

  

  

    
Flujo de Alimentacién Tiempo de residencia 

(kmol/hr) difusional @ {adimensional) 

20x 10° 2.629 
40x 107 1.314 
60x 107 0.879   
  

Los perfiles de presiones parciales del butano en el lado permeable para los 

encuentran en la siguiente grafica 5.16. Se observa que 

a medida que el flujo de alimentacién es menor la concentracién de salida del butano 

disminuir el flujo de alimentacién no favorece a la 

diferentes flujos de alimentacién se 

también es menor. Por lo tanto, 

transferencia de masa de la membrana hacia el lado permeable. 

  

  

       
      

|-e-20xt0-3 

i 40x03) 
|4-60x10-3/ 
* 44 BOX10-3, 

os 

2 
Pr

es
ié

n 
Pa
rc
ia
t 

ad
im
en
si
on
al
 

de
 
bu
ta
no
 

° 
e   

    a 
° oF oz   

  

oo 04 08~=—C«SstiCi«i ttt + 
Longitud del Reactor (adimensional) 
  

GrAfica 5.16 Perfiles de presién parcial del butano a lo largo del reactor 

en el lado de alimentacién, para los diferentes valores del flujo de 

alimentacién. 

En la grafica 5.17 se presentan la conversion, rendimiento y selectividad en funcién 

del flujo de alimentacién. La conversién disminuye abruptamente al aumentar el flujo de 

alimentacion, mientras que el rendimiento y la selectividad se ven ligeramente afectados. La 

conversion aumenta al reducir el flujo de alimentacién, debido a que las concentraciones de 

salida del butano son menores. 
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Grdtica 5.17 Conversién, Rendimiento y Sclectividad a la salida del 

reactor en funcién del flujo de alimentacién. 

Para los flujos de alimentacion de 60 x 10° y de 80 x 10° se obtienen conversiones 

negativas, por lo tanto el reactor no se puede operar a esas condiciones. 

Flujo permeable 

El rango de variacién de variacién del flujo permeable es el mismo que el del flujo 

de alimentacién, los flujos varfan de 20 x 10 3280x107 kmol/hr. 

Cuando se disminuye el flujo permeable la concentracién de salida del butano es 

mayor, lo cual se observa en la grafica 5.18. El reducir el flujo de arrastre aumenta la 

transferencia de masa de la membrana hacia el lado permeable. Por lo tanto, el flux difusivo 

J; en el limite de la membrana, es decir cuando ¢ =1, es mayor cuando disminuye el! flujo 

permeable. 
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GrAfica 5.18 Perfiles de presién parcial de butano a lo fargo del 

reactor en el lado permeable, para diferentes flujos de arrastre, 

En la grafica 5.19 se encuentra la conversién , el rendimiento y la selectividad en 

funcién del flujo permeable. Se observa que el rendimiento es menor a medida que el flujo 

aumenta, debido a que al aumentar el flujo de arrastre se disminuye la transferencia de 

masa, por lo cual, la concentracién de salida del anhidrido maleico en el lado permeable es 

menor, Al mismo tiempo, la concentracién de butano en el lado permeable también es 

menor al aumentar el flujo de arrastre, por lo tanto la conversién aumenta al aumentar el 

flujo permeable. 
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Grafica 5.19 Conversién, Rendimiento y Selectividad a la salida 

del reactor en funcién del flujo permeable 
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Cuando se opera el reactor con el flujo permeable de 20 x 10° kmol/hr se obtienen 

conversiones negativas, por Io tanto no es posible operar el reactor a esas condiciones. 

5.5 Temperatura _de Operacién 

Para el andlisis de la temperatura de operacién se trabajar4 el mismo rango que en el 

andlisis del reactor empacado, debido a las condiciones de seguridad antes mencionadas. El 

rango es de 350 a 420°C. 

Las constantes de reaccién, & ‘s, ecuacién (1.11), al igual que la difusividad, son 

funciones de la temperatura. La variacion de las constantes de velocidad de reaccién se 

presenta en la tabla (4.2), se observa que las constantes de reaccién se abaten cuando 

disminuye la temperatura. La difusividad también disminuye al reducir la temperatura, pero 

no tan abruptamente como las constantes de velocidad, como se observa en la tabla 5.7, 

debido a que las & ‘s son funciones exponenciales de la temperatura. 

  

Tabla 5.7 Difusividades en funcién de la Temperatura 

  

  

  

  

  

          

Temperatura Butano AM CO, co 

K (m?/s) (m/s) (m/s) (m/s) 

573 3.36 x 10° 3.49x 10° 3.63 x 10° 3.68 x 10° 

623 2.58 x 10° 2.69x 10° 2.79 x 10 ® 2.38 x 10° 

673 3.85x 10° 4.01 x 10° 4.17x 10° 4.23 x 10° 

693 483 x 10° 5.03 x 10° 5.23x 10° 5.30x 10° 
  

En la tabla 5.8 se encuentra reportado el modulo de Thiele, ¢ , en funcién de la 

temperatura. Se observa que ¢ es menor a 1 e indica que el fendmeno controlante es el 

catalitico. A medida que la temperatura disminuye es mas el efecto del fendmeno catalitico. 

  

Tabla 5.8 Modulo de Thiele en funcién de la Temperatura 
  

  

  

  

  

  

Temperatura Constante de Rapidez Difusividad d 

K ky (mol / m*s*atm?™) (m/s) adimensional 

573 0.093 3.357 x 10° 0.1567 

623 0.448 3.496 x 10 * 0.3506 

673 1.704 3.634 x 10° 0.6969 

693 2.754 3.688 x 10° 0.8925             
En la grdfica 5.20 se presenta Ja conversién, el rendimiento y la selectividad en 

funcién de la temperatura. La conversién y el rendimiento aumentan con el aumento de 

temperatura, mientras que la selectividad disminuye. Si se compara la siguiente grafica con 

la grafica (4.7) para el reactor empacado, en el cual no se presenta difusién, se observa que 
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tiene el mismo comportamiento, lo que indica que la disminucién de la velocidad de 

reaccion con la temperatura es la que provoca este comportamiento en la X, el Yy laS. 
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Grfica 5.20 Conversion, Rendimiento y Selectividad a la 

salida del reactor en funcién de la Temperatura de Operacion 

La selectividad disminuye al aumentar la temperatura, al igual que en el reactor 

empacado, debido al aumento en la velocidad de reaccion para la descomposicién del 

anhidrido maleico. 
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-»- §,6 Presion Total 

Presién Total en el lado de Alimentacion 

El rango de variacion de la presion del lado de alimentacion serd de 3 a 1 atm, el 
limite inferior es la presion a la que se opera el lado permeable. Cabe recordar que la 
presién total en el lado de los tubos se considera constante a lo largo del reactor. 

La presién es una variable importante debido a que el sistema es gaseoso, por lo 
que al aumentar la presién total en el lado de alimentacion se aumenta la concentracion del 

butano. Al aumentar la presién parcial de butano en el lado de alimentacién el gradiente de 

concentraciones es mayor, por lo tanto la transferencia de masa también aumenta, como se 

puede observar en la grafica 5.21, donde los perfiles de concentraciones del butano en el 

lado de alimentacién son mas pronunciados a medida que la presion total es mayor. 
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Grafica 5.21 Perfiles de presién parcial de butano a lo Jargo del reactor 
en el lado de alimentacién, para diferentes valores de presion de 
alimentacion 

En la tabla 5.9 se encuentran el tiempo de residencia difusional © para las diferentes 

presiones de alimentacién, se observa que © aumenta al incrementarse la presién, lo que 

indica que el flux difusivo del butano, /, , es.mayor. 
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Tabla 5.9 Tiempo de residencia difusional y Modulo de Thiele 
en funcién de la presién de alimentacién 
  

  

  

  

    

Presion en el lado de | Tiempo de Residencia | Modulo de Thiele 

alimentacion Pfatm) difusional © ¢ 
1 0.966 0.7479 

1.36 1.3147 0.6969 

2 1.9334 0.6377 

3 2.9 0.5809       
  

En la tabla 5.9 se encuentra el modulo de Thiele, ei cual disminuye al aumentar la 

presion de alimentacién Ps debido a que la velocidad de difusién es mayor. Notese que el 

modulo de Thiele es menor a la unidad, por Io tanto la velocidad catalitica sigue siendo la 

controlante en todos los casos. 

La conversion y el rendimiento aumentan a medida que la presién de alimentacién 

es mayor, como se observa en la grafica 5.22. El incremento es debido a que el aumento de 

la presin favorece la transferencia de masa, por lo tanto la cantidad de materia que entra a 

la membrana para reaccionar es mayor. 
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Grafica 5.22 Conversién, Rendimiento y Selectividad a la salida del 

reactor en funcién de la Presion Total de el lado de alimentacién. 
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Presion Total en el lado Permeable 
  

La presién de el lado permeable no debe de sobrepasar la presién a la cual se opera 
el lado de alimentacién, de modo que el rango para el andlisis de la presi6n permeable sera 

de 0.5 a 1.36 atm. 

Al aumentar la presién de el lado permeable se presenta el efecto contrario a cuando 

se aumenta, el cual es de esperarse, ya que al aumentar la presién en el lado de alimentacién 

la fuerza que impulsa‘al fluido hacia la membrana es mayor, y cuando aumentamos la 

ptesién permeable la fuerza de resistencia del paso del fluido hacia el lado permeable 

también aumenta. Lo anterior se observa en la grafica 5.23, cuando la presién permeable es 

menor la concentracién que se alcanza en el lado permeable es mayor. 
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Grafica 5.24 Perfiles de presién parcial de butano a lo largo del reactor 
en el lado de alimentacién, para diferentes valores de presién permeable, 

Pero aunque sea mayor la fraccién de salida que se obtiene cuando la presién 

permeable es menor, la presién parcial en atm de butano, es menor debido a que la presién 

total de ese lado también lo es 

  

Tabla 5.10 Presién parcial de butano en funcién de la presién permeable 
  

  
  

    

Presién permeable Fraccién adimensional y Presién parcial de butano 

(atm) acotada de butano en &1 (atm) 

0.5 0.4743 0.0043 

1 0.3716 0.00676     
  

Por lo anterior es que en la grdfica 5.2.6.2-3 se observa que la X disminuye cuando 

es menor la presién permeable 
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GrAfica 5.24 Conversion, Rendimiento y Sciectividad a la salida del 

reactor en funcidn de la presién permeable. 

También se puede observar que la variacion en la conversién y el rendimiento es 

més pequefia, aun de la que se presenta cuando se varia la presién en el lado de 

alimentacion, grafica 5.2.6.1-1, mientras que en la selectividad se presenta un mayor 

cambio. 

Entre menor sea la diferencia de presiones entre ambos lados del reactor las 

presiones parciales de butano llegan a igualarse a una menor longitud del reactor ¢, lo cual 

provoca un cambio en el sentido del flujo de transferencia de masa como se puede observar 

en la grafica 5.25. 
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GrA&fica 5.25 Perfiles de presién parcial de butano (linea continua), AM, 

CO, y CO dentro de Ja membrana, para una Pp= 1.36 atm y Pf= 1.36 atm 
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5.7 Comparacion entre el Reactor de Lecho Empacado y el de Membrana Catalitica en 

condiciones Isotérmicas 

Uno de los principales objetivos de este trabajo de tesis es el de realizar una 

comparacién entre los dos tipos de reactores utilizados para la obtencién del anhidrido 
maleico y observar las ventajas que puede presentar el uso de los reactores de membrana 

catalitica para reacciones que presenten un esquema de reaccién como el de la oxidacién 
parcial del butano. En esta comparacién se observa como afectan a cada reactor las 

variables de operacion. 

En la grafica 5.26 se grafica la conversién a la salida de los reactores vs la 

concentracion de butano en la alimentacién. Se observa que la curva para el reactor 

empacado se encuentra arriba de ia del reactor de membrana. Los porcentajes de conversién 

obtenidos para el reactor empacado son aproximadamente el doble de los obtenidos para el 

. reactor de membrana. Y el mismo caso se presenta para el rendimiento. 
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Gréfica 5.26 Conversion vs Fraccién mol de butane en fa alimentacién, en 
el reactor empacado y en el de membrana catalitica. 

Si comparamos la masa de catalizador presente en el reactor de lecho empacado con 

la cantidad que se puede presentar en ¢l reactor de membrana catalitica, se obtiene que en el 

reactor empacado hay 6 veces mas catalizador que en el de membrana, y sin embargo el 

porcentaje de conversion es solamente del doble. En el caso de Ja selectividad los 

porcentajes obtenidos son muy similares para ambos reactores. 

Al comparar los resultados obtenidos con la variacién de la temperatura de 

operacién se observa el mismo comportamiento en ambos reactores para las variable, la 

conversion y el rendimiento aumentan con la temperatura y selectividad disminuye. Y 

también se observa la misma proporcién que en el caso de la concentracién, es decir, los 

valores obtenidos en el reactor empacado son practicamente el doble de los obtenidos para 
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En la siguiente tabla 5.13 se comparan la conversién, rendimiento y selectividad en 

funcién de la presién total en el reactor empacado y de la presién del lado de alimentacién 

para el reactor de membrana catalitica. 

  

Tabla 5.13 Conversion, Rendimiento y Selectividad a la Salida del reactor en funcién de 

la presién de operacién. 
  

  

  

  

    
Reactor de Lecho Empacado Reactor de Membrana Catalitica 

Presién (atm) | Conversion | Rendimiento | Selectividad | Conversion | Rendimiento | Selectividad 

1 51 37 64 27 20 68 

2 55 35.5 46 31 23 66 

3 57.5 34 37 33 24 65             
  

  
En ambos reactores se observa que los rangos de variacidn de la conversién es 

pequefio, de menos de un 10% , y nuevamente en el reactor empacado tenemos una 

conversion aproximadamente dos veces mayor a la obtenida en el reactor de membrana. 

Al aumentar Ia presién en el lado de alimentacién en el reactor de membrana se 

observa que el rendimiento disminuye, al contrario de jo que sucede con el rendimiento en 

el reactor de lecho empacado al aumentar la presién total. En la selectividad tambien se 

observa una importante diferencia, ya que en el reactor empacado al aumentar la presion la 

selectividad disminuye considerablemente mientras que al aumentar la presion de 

alimentacion la selectividad solo disminuye un 3%. La diferencia en el comportamiento de 

las variables en el reactor empacado y en el de membrana catalitica se debe a que la 

presiones de operacién en este ultimo afectan principalmente a la transferencia de masa. 

En la tabla 5.14 se presentan los resultados de la variacion de la presién de el lado 

permeable en el reactor de membrana catalitica. 

  

  

  

  

  

    

  

Tabla 5.14 Conversién, Rendimiento y Selectividad a Ja Salida del reactor en funcién 

de la presién del lado permeable en el RMC ‘ 

Presioén_atm Conversion Rendimiento Selectividad 

0.5 28.4 21.4 77.8 

0.68 28.9 21.5 73.4 

1 29.3 21.3 67.2 

1.36 29,2 20.8 61.8         
  

Observando los resultados de la tabla anterior se observa que la presién en el lado 

permeable practicamente no afecta a la conversidn ni al rendimiento, pero si tiene un mayor 

efecto en la selectividad que la presion en el lado de alimentacién, esto debido a que la 

presion en el lado permeable regulan la transferencia de masa hacia este lado. 
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Como se puede observar después de esta comparacion la principal ventaja def 

reactor de membrana es que se obtiene mayor conversién con una menor cantidad de 

catalizador, ventaja que tendria que ser analizada en un costo-beneficio en la construccién 

de un reactor de lecho empacado o uno de membrana. Cabe mencionar que en este trabajo 

de tesis se simulo un s6lo modelo de reactor de membrana de los presentados en el capitulo 

1, debido a que resultaba mas interesante observar los efectos al tener la reaccién y difusién 

en la membrana, a los que se tendrian si la membrana solo sirviera para la separacidn fisica. 

También es importante mencionar que el reactor de membrana es mas versatil, como 

por ejemplo permite manejar diferentes flujos en la alimentacién y en el arrastre, fo cual no 

es posible en el reactor empacado, lo cual permitiria tener un flujo muy pequefio de arrastre 

y obtener alias concentraciones de los productos deseados. 
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CONCLUSIONES 

Después de haber desarrollado este trabajo de tesis y de cumplir los objetivos 

secundarios se puede concluir, en base a ellos, lo siguiente : 

1) Para describir el comportamiento dei reactor de lecho empacado se utiliz6 el modelo 

unidimensional. Para el caso isotérmico se resolvié un sistema de 4 ecuaciones 

diferenciales, y para el no isotérmico - no adiabatico uno de 5 ecuaciones. 

2) Para la descripcién del reactor de membrana catalitica se tomé como base los modelos 

desarrollados por Sun y col. (1990), Champagnie y col.(1992), € Itoh y col. (1990), para 

reacciones de deshidrogenacién en esta clase de reactores. Los modelos matematicos 

para los reactores de membrana catalitica se dividen en dos : el modelo global, el cual es 

un problema de valor inicial como el del reactor de lecho empacado, y en el modelo 

local, el cual es un problema de valores a la frontera. Para la resolucién del modelo 

global se utilizo ef mismo método numérico aplicado en la solucién del reactor 

empacado, y para el modelo local se utilizé el método de colocacién ortogonal. Para 

resolver el problema completo se desarrollo un programa “base” en el cual se conjuntan 

el Runge-Kutta y la subrutina Colsys de acuerdo al algoritmo mostrado en el capitulo 5. 
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En el andlisis de resultados del reactor empacado en operacion isotérmica y en no - 

isotérmica se puede concluir que no existen grandes diferencias entre los dos casos ya 

que los resultados obtenidos para las variables son muy similares, pero es mds comin 

operar bajo condiciones no isotérmicas con reacciones altamente exotérmicas, ademas 

como se observd en el caso no isotérmico la temperatura que controla el reactor 

empacado es la temperatura del bafio. 

Una de las principales caracteristicas de los reactores de membrana catalitica es que 

se presenta la competencia entre los fenémenos catalitico y de difusién, como se observd 

al analizar el radio del poro. El definir las caracteristicas fisicas de la membrana, espesor 

y radio del poro, en la simulacién de un RMC se buscé obtener los éptimos resultados y 

que fueran fisicamente razonables. 

Después de haber realizado ia comparacion entre el reactor de lecho empacado y el 

de membrana catalitica se puede concluir que en el ultimo se obtiene, con seis veces 

menos masa de catalizador, una conversién y un rendimiento tnicamente dos veces 

menor que los obtenidos en el reactor de lecho empacado, para las mismas condiciones 

de temperatura y de concentracién de butano en Ia alimentacién, es decir se obtiene mas 

moles de anhidrido maleico por gramo de catalizador. En el reactor de membrana el 

catalizador se encuentra impregnado en toda la membrana, y al ser esta un material 

poroso (con microporos de 200 A) ofrece mayor drea superficial para.efectuar la reaccién 

que el reactor empacado, ya que el catalizador utilizado en este ultimo tiene un drea 

superficial de 11 m’/gm, por lo cual lo anterior, 
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Otra ventaja observada en el reactor de membrana catalftica es que al aumentar la 

presi6n del lado de alimentacién se incrementa la conversién y no disminuye la 

selectividad, a diferencia de lo que ocurre en el reactor empacado, por lo tanto en el 

RMC se convierte mds butano en anhidrido maleico, y el rendimiento se incrementa. 

Cabe resaltar que las ventajas de los reactores de membrana estan comprobadas para 

las reacciones de hidrogenacién y reversibles como se menciona en ei capitulo 1, pero 

sobre reacciones de oxidacién apenas se esta empezando los estudios. Principalmente con 

sistemas de reaccién con un producto intermedio deseado, como es el caso de la 

oxidacién parcial del butano a anhidrido maleico. Con esta reaccién se puede estudiar la 

transferencia de masa junto con la reaccién dentro de la membrana. Los _reactores de 

membrana pueden ofrecer ventajas a este tipo de reacciones tales como la separacién de 

los reactivos, la alimentacién controlada de un reactivo, ventajas que pueden traer mayor 

seguridad a la operacién de reactores con reacciones altamente exotérmicas como son las 

oxidaciones A pesar de que los resultados obtenidos en este trabajo no fueron muy 

alentadores para llevar a cabo la oxidacién de butano en este modelo particular de los 

reactores de membrana no se debe descartar a todos los modelos de RMC como una 

buena opcién para Ilevar a cabo éste proceso. Este trabajo presenta un modelo que se 

puede tomar como base para desarrollar un modelo mas complejo, como el realizar la 

simulacién a condiciones no isotérmicas o proponer una alimentacion de los reactivos 

por separado. 
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Las propuestas para desarrollar mas el tema de los reactores de membrana catalitica 

son muy amplias debido a lo inexplorado del mismo, pero después de haber realizado 

este trabajo se propone los siguiente : 

Realizar la simulacién del reactor de membrana catalitica con un modelo para 

condiciones no isotérmicas 

e Optimizar las condiciones de operacién 

« Realizar la simulacién del reactor considerando otros modelos de reactor de 

membrana como el de una membrana selectiva, flujos separados de alimentacién, 

dosificacién de un reactivo 

@ Realizar trabajos experimentales para contar con pardmetros mds adecuados para la 

simulacién y poder obtener resultados mas precisos. 
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APENDICE A. METODOS NUMERICOS 

Problemas de valor inicial 

Se llama ecuacién diferencial aquella ecuacién que contiene una variable 

dependiente y sus derivadas con respecto a una o mas variables independientes. Y muchos 

fendmenos que se estudian en ingenieria quimica se pueden expresar por medio de las 

ecuaciones diferenciales, y cuyas soluciones son funciones que representan el 

comportamiento de los fenémenos. 

Las soluciones de estas ecuaciones diferenciales no son en general un problema 

sencillo, pero se facilita en buena medida gracias a los métodos numéricos. 

La ecuacién diferencial ordinaria (EDO) general, es aquella en la que existe 

solamente una variable independiente, por lo que sus derivadas son totales, y es de primer 

orden cuando solo tiene primeras desivadas, y es de la forma: 

d . Ss f(xy) Al 
dx 

En la teoria de las EDO se establece que su solucién general debe contener una 

constante arbitraria c, de tal modo que !a solucién general de la ecuacién A-1 es 

Baye) + 0 AD? 

La ecuacién A-2 representa una familia de curvas en el plano x-y, obtenida cada una 

de ellas para un valor particular de c. Cada una de estas curvas corresponde a una solucién 

particular de la EDO, y analiticamente dichas constantes se obtienen exigiendo que la 

solucion de esa ecuacion pase por algun punto (xo, yo ; esto es, que 

xo} = Yo A3 

lo cual significa que la variable dependiente y vale yo cuando la variable independiente x 

vale Xp. 

En la practica la gran mayoria de las ecuaciones no pueden resolverse utilizando 

técnicas analiticas, entonces se debera recurrir a los métodos numéricos. 

Cuando se usan métodos numéricos no se encuentran soluciones de la forma 

F(x, y, c) = 0, ya que se trabajan con numeros y dan por resultado nimeros. Sin embargo, el 

propésito usual de encontrar una solucién es determinar valores de y (nimeros) 

correspondientes a valores especificos de x. 
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Los problemas de valor inicial son aquellos en los que se tienen una ecuacién 

diferencial, como la ecuacién A-1 y una condicién como A-3, simultaneamente. 

Los métodos numéricos para resolver estos problemas también se denominan 

métodos de solucién paso a paso, ya que partir de uno o varios puntos conocidos calculan el 

siguiente ; una vez calculado se apoyan en éste y en los anteriores para calcular uno mas, y 

asi sucesivamente. 

El problema de valor inicial (PVI) por resolver numéricamente queda formulado 

como sigue : 

1. Una ecuacién diferencial de primer orden 

2. El valor de y en un punto conocido xp (condicién inicial) 

3. El valor xydonde se quiere conocer el valor de y (vp 

que en lenguaje matematico quedara asi 

dy ie Sy) 

PVT 490%) = 

V(x,) =? 

Existen varios métodos numéricos para la resdlucién de los PVI, entre los cuales se 

pueden mencionar el de Euler, Euler Modificado, polinomios de Taylor y el de Runge- 

Kutta. 

La ventaja de el método de Runge-Kutta con respecto a los de Euler consiste en que 

el primero tiene un orden de error menor, por lo tanto, es posible utilizar un tamaiio de paso 

no tan pequefio y tener la misma o una mayor exactitud. Y con respecto a la aproximacién a 

través de polinomios de Taylor, tienen la desventaja de que se requieren evaluar las 

derivadas sucesivas de F’. 

Por lo anterior en este trabajo se utilizara el método de Runge-Kutta de cuarto 

orden para resolver el problema de valor inicial que se presenta en el modelo del Reactor de 

lecho empacado, y el método de Euler para el modelo del Reactor de Membrana Catalitica, 

debido a que con este Ultimo se reduce considerablemente el nimero de calculos, y brinda 

una buena aproximacion. 
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Método de Euler 

Uno de los métodos mas sencillos para resolver ecuaciones diferenciales de primer 

orden con condiciones iniciales es e] método de Euler; consiste en integrar la ecuacién 

diferencial 

@ = fny) Ad 

entre el punto x, y el siguiente x;.; , esto es : 

[ov eae = (Se, xe Acs 

Al integrar el miembro de la izquierda en la ecuacién A-4 se obtiene 

Yo" = t" f(x,y, de A-6 

y es igual a 

Var 3, =] Fey, oe AT 

Para integrar el miembro de la derecha en la ecuacién A-6 se utiliza la integracion 

numérica. 

1 nv non 
[renve=ifing «Eaves Dg teveene A-8 

Al integrar entre los puntos x9 y x, se tiene : 

+ | 1 2 

[{ fende = Hh 95 +5 AY 75 Yoh A9 

donde 

Vo = F(X) 

Ayo = V1 ~ Vo = f(%,)- f(%) 

Wy) = Vp — 2) Yo = S (Hy) — 2H (%1) + F(%) 
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Al sustituir f@%) por una funcién de dos variables f(x, y) e integrar entre un punto 

cualquiera, x; , y el-siguiente, x,.;, se obtiene : 

["S@y)de = A fe 1) +51 Gn Yin) ~ FV) Pevnee A-10 

El método de Euler consiste en integrar el segundo miembro de la expresién, 

considerando Gnicamente el primer sumando de la expresién anterior con su 

correspondiente error : 

("Syd = 9&9) +e, All 

Si se desprecia el error y se substituye esta ultima en la ecuacién A-6 se obtiene 

Yr ~Y, = FY) A-12 

y al despejar yi+7: 
  

Var =Y, tAf(%y,) 
A-13 

      
Las ecuaciones anteriores se utilizan para resolver una ecuaciones diferencial, y a 

continuacién se la forma general para un sistema de 7 ecuaciones diferenciales, de la forma 

d 
< = fi Vi Vro Nn) 

dj 
a =A (BMY pen) 

Wy 
= XSVi5 ey de SV Va. Vn) 

con condiciones iniciales 

y (Xo) = Vio 

V2 (Xo) = Yr9 

Yn (%o) = Ino 
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Las ecuaciones del método de Euler para resolver un sistema de n ecuaciones son : 

  

Vial =Via +A, Yiy2Va,0-0-¥ns) 

Vout = V2y +f (x, 91) Yoyo Yaa) 

Vaart = Vag +f (%,, Yip Dayo Pna) 

      
En esie trabajo de tesis en ei planteamiento del modelo global del reactor de 

membrana se obtiene un sistema de 5 ecuaciones diferenciales de primer orden con 

condiciones iniciales, las cuales se resolverén por este meétodo, por la su simplicidad y 

eficacia. 
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Métodos de Runge-Kutta 

Los métodos asociados con los nombres de Runge, Kutta, Heun y otros para resolver 

problemas de valor inicial, consisten en obtener un resultado que se obtendria al utilizar un 

numero finito de términos de una serie de Taylor de la forma 

2 3 
he, . 

Var =); +f (x9 )+5pF (x,.¥,)+5yf (x,,y, he. A-14 

con una aproximacion en la cual se calcula yj+; de una formula del tipo 

yar = + RL Gofenyd + af + pi yt br) + a2 fC + poh yt bh) ys 

waves + Oy f (Xi + Lh, yt byh) ] 

donde las a, 44, y b se determinan de modo que si se expandiera a f(x. + ugh, yi + bh), 

con 1 < j< pen series de Taylor alrededor de (x;y,), se observaria que los coeficientes de 

h, H’, h’, etc. coincidirian con los cocficientes correspondientes de la primera ecuacién. 

A continuacién se derivara solo ¢l caso més simple, cuando p = 1, para ilustrar el 

procedimiento del caso general, ya que los lineamientos son los mismos. 

A fin de simplificar y sistematizar la derivaci6n, conviene expresar la ecuacién A-15 

con p= 1 en la forma 

Yar =r + hf Ao fOny F anf Xi + uh, vt bh) T A-16 

Obsérvese que en esta expresién se evaltia fen (Xi,¥i) ¥ (+ Hh, y; + bh). El valor 

x; + ph es tal que x; <x; + ph < Xi+1 para mantener la abcisa del segundo punto dentro del 

intervalo de interés (véase fig. A-1), con lo que 0 < p< J. 

Por otro lado, b puede manejarse mds libremente y expresarse y, + bh, sin pérdida de 

generalidad, como una ordenada arriba o abajo de ja ordenada que da el método de Euler 

simple 

yt bh = y, + AbfGayd = Vi + Ako A-17 

con ky = hfxiyi) ‘ 

Queda entonces por determinar a, a, HY A tales que la ecuacién A-16 tenga una 

expresion en potencias de h cuyos primeros términos, tantos como sca posible, coincidan 

con los primeros términos de la A-14. 
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Para obtener fos parametros desconocidos, se expande primero f(x, + 4h, y+ Ako) 

en serie de Taylor (obviamente mediante el desarrollo de Taylor de funciones de dos 

variables). 

  

  

Yer 

(x, + ph, y+ Ako) — — 

e 

yi + hixiy) 

(%gY,) Qe errnettntnnteenenteetees ce cee coon etna senteeenens teeeeeee 

X a 

Figura A-1 Deduccién de! método de Runge-Kutta, 

eh 
(xi+ wh, yet Ako) = fix,, ¥) 4 nd. Ak Lea # oes f ax 2 & 

ze 2 

+phaky OF, Is EL +O(h') A-18 
mat “21 Be 

Todas las derivadas parciales son evaluadas en (x,,y,)- 

Se sustituye en la ecuacién A-16 

2p? Co 

Vor =), FGM (%,Y,) + UALS (HY) + urL Ak, Fun esl, 
wy Ue 

x 2 

sphdky oh + aks ah OL, +O) 
aa 21 ogy 
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Esta ultima ecuacién se arregla en potencias de h, y queda 

F 
3 2, 

Vin =, tHe ea fey Ra UL + AO, 2 IZ h 2OF a teu ae   

    

2 2 

42pAf (9) n+ BP )IZD +O") A19 aay a 

Para que los coeficientes correspondientes de h y }° coincidan en las ecuaciones A-14 y 

A-19 se requiere 
Ata, =l 

A-20 

Hay cuatro incégnitas para sélo tres ecuaciones, por tanto, se tiene un grado de 

libertad en la solucién de la ecuacién A-20. Podria pensarse en usar este grado de libertad 

para hacer coincidir los coeficientes de hy’. Sin embargo, es obvio que esto es imposible 

para cualquier forma que tenga Ja funcién fiz,y) . Existe entonces un nimero infinito de 

soluciones de la ecuacion A-20, pero quiza la mas siniple sea 

Esta eleccién conduce a la formula 

Yan =I PRL 2) eFC thay, HAF IM 

  
o bien 

1 
Yu =, +5 ko +k) A-21 

donde 

ky = hf (x,,¥,) A-2la 

k, =hf(x, thy, + ky) A-21b 
  

_ Este se conoce como el método de Runge-Kutta de segundo orden, y de la misma 

forma en la que se llego a estas ecuaciones, se pueden obtener las formulas para el Runge- 

Kutta de cualquier orden. 
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El método de Runge-Kutta de cuarto orden (al igual que para el de orden dos existen 

muchos métodos de cuarto orden) es una de las formulas mas usadas de esta familia, y esta 

dado, para una sola ecuacién diferencial, como sigue 

  

  

1 
Vint =), teh + 2k, + 2k; +k,) A-22 

donde 

Kk, =hf(%.v) A-22a 

ky =hf, sey, + 4 A-22b 

k=, ry, +2) Ants 
k, = hf (x, + hy, + hs) A-22d 
  

En la ecuacién A-22 hay coincidencia con los primeros cinco términos de la serie de 

Taylor, lo cual significa gran exactitud sin calculo de derivadas, pero a cambio hay que 

evaluar la funcién f{x,y) cuatro veces el punto correspondiente del intervalo. 

Las ecuaciones que se presentaron anteriormente del método de Runge-Kutta, tanto 

de segundo como de cuarto orden. son para resolver una sola ecuacién. A continuacion se 

describird el método para cuando se tiene un sistema de ecuaciones diferenciales de primer 

orden. , 

Sistema de ecuaciones diferenciales 

ayy, 
ae 

d 
on = EY 20 Va) 

=f Proud) 

By _ 
dx 

Si LVioVaoVn) 

con condiciones iniciales 

V(X) =Vi0- 

Vr (%) = Vr0 

Yn (%)) = Yao 

  

Apéndice A. Métodos Numéricos ix 

 



Las formulas del método Runge-Kutta de cuarto orden para resolver un sistema de 

n ecuaciones son: 

  

1 
Viet =Hiy + eh +2k,, + 2k, +k,,] 

1 
Vaya = V2, + Aue +2K,, + 2hy9 + kao] 

t 
Yngtt = Vag + Glhin + 2h » + 2k, + kan 

y donde las constantes son: 

Calcular &; para n-desde | hasta n 

Kay =A Vays Pad 

kya = f(x, Sis Voyseera Pag) 

Kay =O Vey Vas wee) 

Calcular kp para n desde | hasia n 

  

ho ok k hn 
key = AAC + Diy EB Vay FE ag ADD 

h ky, kK ky, 

ky = Af, Fay te Fe Yng +) 

hk k, k 
ky Af (Kt Vay Fe Ving BO 

Qn af, ( t 3 vy 3 Vay 2 ¥na 2 ) 

Calcular £3 para n desde 1 hasta n 

h k, k ky 
ky, = Ph (%, +5 +a, +e + 

h k ky» ka, 
kay = hf, (x, tay $y + 7 Vag + 

h ky, ky, k, 
ky, =A bY bmg HO gene Vy HS 

30 at, (x, 3 Vy 2 2 Vong 2 )   
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Calcular ky para n desde 1 hasta n 

ky HAA, +n, thy sVoy t+ haa see Vay tan) 

kia = hf (%, + AY + Karo Yay + Kaa Vay +k,,) 

hyn = Af, tA + haps Vay + 529+ ¥ing t+ Aan) 

En este trabajo de tesis se planteara e] modelo de reactor de lecho empacado, 

operacién isotérmica y no isotérmica, los cudles son sistemas de cuatro, cinco o seis 

ecuaciones diferenciales ordinarias de primer orden, y con condiciones iniciales, los cuales 

se resolverdn con la ayuda de este método. 
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Problemas de Valores en la Frontera 

Las ecuaciones diferenciales de los problemas de valores a la frontera pueden ser 

ordinarias (una variable independiente) 0 parciales (varias variables independientes). En 

esta seccion se describiran los problemas con ecuaciones diferenciales ordinarias de la 

forma 

d’y 
Br LEY) a<x<b A-23 

Para resolver una ecuacién de segundo orden se necesitan dos condiciones, y como 

su nombre lo indica, las condiciones son conocidas en los limites del intervalo, es decir 

Wa) = Vs A-24 

yb) = y, . A-25 

Y a diferencia de los problemas de valor inicial, no se desea conocer el valor de la 

funcién en un punto final, sino la forma de la misma en el intervalo mencionado. 

Para la resolucién de los problemas de valores a la frontera existen métodos 

analiticos, graficos y numéricos. En Ingenieria Quimica existen muchos fendmenos fisicos 

que son descritos por este tipo de problemas, pero los cuales son muy dificiles de resolver 

analiticamente, por lo que a continuacién se presenta una descripcién breve de los métodos 

numéricos que se utilizan para resolver este tipo de problemas. 
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Método de Colocacién Ortogonal 

Los problemas de difusién en una dimension originan problemas de valores a la 

frontera. Estos problemas, como se mencioné anteriormente, estén representados por 

ecuaciones diferenciales ordinarias, por lo general de segundo orden con dos condiciones a 

1a frontera, como es el caso de este trabajo de tesis. 

En este capitulo se presenta el método numérico que se utilizé para resolver el 

problema de valores a la frontera, es decir, el modelo local en la membrana. 

El método de colocacién entra dentro de los métodos conocidos como de residuos 

ponderados, los cuales son : 

¢ Métodos de Subdominios 

@ Métodos de Galerkin 

¢ Métodos de Colocacién 

e Métodos de Colocacién Ortogonal 

Supéngase que se tiene la ecuacién con un operador lineal L (en el caso de este 

trabajo de tesis es un operador diferencial) 

Ly(x) = 0 A2%6 

en esta ecuacién y(x) es la variable desconocida. 

De modo que los métodos consisten principalmente en proponer una solucién de 

prueba en términos de parémetros indeterminados o funciones indeterminadas. 

yx) = Ya,y, (x) A-27 
gel 

Se ajusta la funcién de prueba para que satisfaga las condiciones en la frontera, se 

evaliian los parametros indeterminados en esos puntos, y se obtiene la funcién de prueba, la 

cual se substituye en la ecuacién diferencial. 

, 

Ly(x) = Ya, Ly,(*) A-28 
Jl 

Ya que la funcién de prueba en realidad representa una familia de soluciones, los 

parametros indeterminados se escogen para proporcionar la mejor solucién para fa ecuacién 

diferencial . Esto se lleva a cabo al definir la diferencia entre la solucién exacta y la 

solucién aproximada como un error 0 residuo 
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Ry [x90] = Va, Ly, @) A-29 

y se necesita que el residuo sea cero, es decir 

(Ryle. yx), (xe = 0 J=1,2,0,N A-30 

donde Ry es el residuo, a es el parametro indeterminado, W, (x) es la funcién de peso y x es 

la variable independiente. La seleccién de la funcién de peso determina el método de 

residuo ponderado que se va a usar. 

Para el método de colocacién, la funcién de peso de define como la funcién delta 

W (x) = 0(x-—x j=1,2,..,N (2) = 5(e-x,) j AI 

donde x, son N puntos en el intervalo de 0 a 1. La ecuaci6n anterior implica que el residuo 

desaparece en los puntos seleccionados x7, .....%N , por lo tanto 

N 

Ry[x, (4) = >a, Ly, (x,) =0 A-32 
gel 

lo anterior corresponde a satisfacer la ecuacién diferencial en los puntos de colocacién, 

pero no necesariamente en los puntos que se encuentran entre ellos. De manera que si se 

aumenta el mamero de puntos de colocacién, se satisface la ecuacién diferencial en mas y 

mas x , y se fuerza a la funcién prueba a convertirse en la solucién exacta, con residuo cero 

para todos los puntos. Este es un sistema de N ecuaciones a partir del cual podemos 

calcular el valor de los N coeficientes a,. 

Pero el método de colocacién ortogonal tiene algunas ventajas, las cuales son, 

también, sus principales caracteristicas: las funciones de prueba son series de polinomios 

ortogonales ; y los puntos de colocacién , x; , son las raices de dichos polinomios. El hecho 

de que los puntos de colocacion , x,, se elijan automdticamente, evita la selecci6n arbitraria 

del usuario, y el error se disminuye mucho mas rapido en esos casos. 

Se dice que dos funciones fi(x) y J2(x) son ortogonales con respecto a la funcién de 

peso W(x) en el intervalo asx<P si la integral, valuada en ese intervalo, del producto 

punto de las funciones es igual a cero. 

(AG)-WO)- fy@de =0 A333 
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Un conjunto de funciones f), /2, .... f2 Son mutuamente ortogonales si 

(4.0) fede = Ok #1 A-34 

(LA @Pde =? > Ok =1 A35 

Por una familia de polinomios ortogonales se entiende un conjunto de polinomios 

que es un sistema ortogonal con respecto a una funcién de peso dada. En la practica este 

tipo de polinomios son muy utiles debido a sus propiedades matematicas. 

Las familias de polinomios ortogonales mas conocidas son : 

Polinomios de Legendre 

Polinomios de Laguerre 
Polinomios de Tchebyshev 

Polinomios de Hermite 

Polinomios de Jacobi e
o
e
e
e
#
e
 

Colsys 

Ultimamente se han realizado mejoras al método de colocacién ortogonal, la cual 

consiste en utilizar elementos finitos o polinomios continuos en intervalos (splines o piece- 

wise polynomials) como funciones de prueba. La colocacién en splines tiene mejores 

propiedades de convergencia y estabilidad que los métodos clasicos de residuos 

ponderados. Ademas, los sistemas algebraicos que genera tiene mejor estructura, y 

producen matrices en bloques, por lo que se reducen los calculos en la solucién de los 

sistemas lineaies. 

La disponibilidad de cédigos para resolver problemas con valor a la frontera con 

ecuaciones diferenciales ordinarias es limitada. En este trabajo se utiliz6 el cédigo de uso 

general COLSYS para resolver el problema con valor a la frontera (modelo local de el 

RMC). COLSYS utiliza como base los B-Splines y los puntos de colocacién son los 

puntos gaussianos. 

Dado un intervalo dentro de los ntimeros reales 

A=X, <x) << x, =D 

La funcion Spline con nodos en x), X2, ..., ¥» eS una funcién polinomial en cada uno de los 

subintervalos (x,, x,+/) para i = 0,1,.... , de manera que estas secciones estén unidas por 
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ciertas condiciones. Una funcién Spline de grado m es una funcidén definida dentro de los 

reales y que satisface las siguientes propiedades : a) en cada subintervalo (x;, x,+;) pata i = 

0,1,..., # la funcién spline esta dada por algin polinomio de grado m o menor; y b) la 
funcién spline y sus derivadas de orden 1, 2, ..., # -1 son continuas en todo el intervalo. 

A continuacién se describe el método de colocacién con splines que utiliza COLSYS y 
algunas de sus caracteristicas. 

Considere el sistema de d ecuaciones diferenciales de diferentes ordenes no lineales 

uy = F,(x32(u)) A-36 

donde 
(am-1) -1 2() = (14,524 5-54 pUy geveglg yee ) A-37 

es el vector de incégnitas, y 

U(X) = (U,(X),.0.5Uy (4) A-38 

es el vector solucién. m, es el orden del sistema, n=, ....d sujeto a la siguiente 

restriccion. 
ism <m,S...Sm,<s4 A-39 

Las ecuaciones se resuelven con las siguientes condiciones de frontera 

* 

g,(f,:2@))=0, f=l.,m A-40 
donde 

: 41 
m= yim, Ae 

neal 

g, es el punto donde se localiza la j-ésima condicién de frontera. Este punto debe 

cumplir a siguiente restriccién : 

as, $0,585.86, 80 A-42 

A continuacién se describe, brevemente el procedimiento de calculo 

EI dominio de solucién se divide en secciones discretas para formar una malla 1 

WA =X, <Xy << Ky =H A-43 
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Por medio de h, = » h=max,,<yh, y wn entero arbitrario k>mg se a * 

determina la solucién: 

v(x) = (9, (x) 505%y (x)) A-44 

donde v,(x) es un polinomio de grado menor a k+m,, , definido para subintervalo (x,, x,+/) , 

i= J,...N. Especificamente, v(x) debe satisfacer al sistema de ecuaciones diferenciales en 

las imagenes de los k puntos de Gauss sobre cada intervalo y en las condiciones de 
frontera. A condicién de que el problema definido por A-36 y A-40 se comporte lo 

suficientemente suave, el error local para x € [x, Xia) se describe por : 

                      i 1 (x) — » Ch, =6,,|u a + (heme) A-45 

1=0,...,m,.71 n=,...,d. 

donde las c,,; son constante conocidas. 

La expresién se utiliza para estimar el error de la aproximacion y para ajustar la 

malla z. Al aproximar u* *™)(x,)con vn(x) ; se obtiene el error para cada subintervalo. Si 

se considera conveniente, se redefinen los puntos de la malla para distribuir 

equitativamente el error y se recalcula v,(x). Sin no es necesario redistribuir la malla cada 

subintervalo se divide en dos partes, se calcula una nueva solucién v’,(x) y el error de esa 

aproximacién se estima con v,(x) y y n(x) la ecuacién . Este procedimiento continua hasta 

que se satisfacen las tolerancias definidas por el usuario. 

Los componentes de la solucién v,(x) se expresan con base en B-Splines. Ademas 

los B-splines se utilizan como base para construir las ecuaciones de colocacién. Esto lleva 

a una solucién de un sistema de ecuaciones lineal o linealizado, donde las incognitas son 

los coeficientes de los B-splines . El sistema tiene aproximadamente la estructura de 

bloques en diagonal. Para resolver ese sistema de ecuaciones, se utiliza el cédigo de De 

Boor y Weiss. Los problemas no-lineales, se resuelven por medio del método de Newton. 
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C PROYECTO : TESIS MARCELA MERINO 
C PROGRAMA: RISOTER.FOR 
JEOQIUOI IO SSIS ISI OO ISI SIOI SIRO SIRE ISO TE ISIOOE ISIE ISAO GORI AD AIO AIA 

C PROGRAMA PARA LA SIMULACION DE UN REACTOR DE LECHO EMPACADO 
C PARA LA OBTENCION DE ANHIDRIDO MALEICO A PARTIR DE BUTANO 
C POR MEDIO DEL METODO DE RUNGE-KUTTA DE CUARTO ORDEN 
Cc OPERACION ISOTERMICA 
IEICE EIU DI IBIS EIB RI GSO ISAS HTOR ERO IODA ISO EI IIORIa SEO IO IRAE 

C SISTEMA DE 4 ECUACIONES DIFERENCIALES ORDINARIAS 
C NUMERO DE INTERVALOS = 20 
C TAMA¥O DE PASO = 0.05 
Cc 
EEO OSI ISIS SOARS SAE SSAA DI SORE SIO ICAI GSIO IEA ICAO OR I IE RE 

Cc 
C LAS VARIABLES UTILIZADAS SON : 

Z=LONGITUD ADIMENSIONAL DEL REACTOR 
P1= PRESION ADIMENSIONAL ACOTADA DEL BUTANO 
P2= PRESION ADIMENSIONAL ACOTADA DEL A. MALEICO 
P3= PRESION ADIMENSIONAL ACOTADA DEL D. DE CARBONO 
P4= PRESION ADIMENSIONAL ACOTADA DEL M. DE CARBONO 
Cl= CONSTANTE DE RAPIDEZ DE LA REACCION 1 (mol /atm*0.54 m3 s) 
C2= CONSTANTE DE RAPIDEZ DE LA REACCION 2 (mol /atm m3 s) 
C3= CONSTANTE DE RAPIDEZ DE LA REACCION 3 (imol /atm*0.54 m%3 s) 
C4= CONSTANTE DE ADSORCION DEL ANHIDRIDO MALEICO (atm) 
ALFA=ORDEN DE REACCION 
OMEG=AREA TRANSVERSAL DEL REACTOR (m%2) 
E=POROSIDAD DEL LECHO EMPACADO 
Q=FLUJO VOLUMETRICO (m‘3/s) 
PBF=PRESION PARCIAL ADIMENSIONAL DE BUTANO A LA ENTRADA 
L=LONGITUD TOTAL DEL REACTOR (m) 
R=CONSTANTE DE LOS GASES (atm m‘*3/mol K) 

A
I
A
N
Q
A
Q
A
A
N
M
A
D
A
A
A
N
A
A
N
A
N
A
A
N
A
N
N
A
 

2 RR EI AR Ro RR CR EO ORC ee A ER of oe 2 i 2 a oR a eo a 

C VARIABLES DE OPERACION 

c 
C TEMPERATURA = T= 673 K 
C PRESION TOTAL = PT = | atm 
C CONCENTRACION DE BUTANO A LA ENTRADA = 1.82% 
C FLUJO = £.11E-2 mol/s = 40E-3 kmol/h 

Cc 
Cc 
RIG ACR A CA ARERR OR A AK ER EE AC EE A oA ok RO RR AR a ae ae a a ae oe a Ee OE AC oe 
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INTEGER N, M 
REAL A, U, H 
REAL OMEG, E, R, T, L, Q, PT, PBF 
PARAMETER (N=20, U=1.0, M=4) 
PARAMETER (OMEG=0.0004524, E=0.44, R=0.00008206, T=673.0) 
PARAMETER (L=4.0, Q=0.000576, PT=1.0, PBF=0.0182) 
REAL Cl, C2, C3, C4, ALFA 
PARAMETER (C1=1.704, C2=5.1475, C3=0.26625, C4=310.0) 
PARAMETER (ALFA=0.54) 
REAL CNTE1, CNTE2, CNTE3, CNTE4 
REAL P1(0:N), P2(0:N), P3(0:N), P4(0:N), Z(O:N) 
REAL Fi(0:N), F2(0:N), F3(0:N), F4(0:N) 
REAL R1(0:N), R2(0:N), R3(0:N) 
REAL K1(0:N), G1(O:N), El(0:N), D1(O:N) 
REAL K2(0:N), G2(0:N), E2(0:N), D2(0:N) 
REAL K3(0:N), G3(0:N), E3(0:N), D3(0:N) 
REAL K4(0:N), G4(0:N), E4(0:N). D4(0:N) 
OPEN (1, FILE = 'RIRES.R', STATUS = 'UNKNOWN’) 
WRITE (*,*) 'EL NUMERO DE INTERVALOS ES :'.N 
WRITE (1,*) 'EL NUMERO DE INTERVALOS ES :N 
H=(1./20.) 
A= (OMEG*(1-E)*R*T*L)/(Q*PT*PBF)) 
CNTEI = (C1*((PT*PBF)**ALFA)) 
CNTE2 = (C2*PT*PBF) 
CNTE3 = (C3*((PT*PBF)**ALFA)) 
CNTE4 = (C4*PT*PBF) 
WRITE (*,*) 'EL TAMA¥O DE PASO ES:H 
WRITE (1,*) 'EL TAMA¥O DE PASO ES:'H 
WRITE (*,*) 'EL NUMERO DE RCUACIONES ES:M 
WRITE (1,*) 'EL NUMERO DE ECUACIONES ES:,M 
WRITE (*,*) "EL VALOR DE A ES:,A 
WRITE (1,*) 'EL VALOR DE A ES:,A 
WRITE (*,4) 'EL VALOR DE LAS CONSTANTES ES:' 
WRITE (*)*)‘k1k20 3K 
WRITE (#,*) CNTEL, CNTE2, CNTE3, CNTE4 
WRITE (1,*) 'EL VALOR DE LAS CONSTANTES ES:’ 
WRITE (1,'kt-k2 3K" 
WRITE (1,*) CNTEI, CNTE2, CNTE3, CNTE4 
WRITE (*,*) 'EL VALOR INICIAL DE Z ES :’ 
READ( *) Z(0) 
WRITE (*,*) EL VALOR INICIAL DE P1 ES:' 
READ (*,*) P1(0) 
WRITE (*,*) 'EL VALOR INICIAL DE P2 ES: 
READ (*,*) P2(0) 
WRITE (*,*) 'EL VALOR INICIAL DE P3 ES: 
READ (*,*) P3(0) 
WRITE (*,*) 'EL VALOR INICIAL DE P4 ES: 
READ (*,*) P4(0) 
WRITE(*,*)'Z Pl P2 P3 Pa 
WRITE (*,300) Z(0), P1(0), P2(0), P3(0), P4(0) 
WRITE (1,*) 'EL VALOR INICIAL DE Z ES :.Z(0) 

  

Apéndice B. Programa para el Reactor Empacado operacién isotérmica xix 

   



  

  

WRITE (1,*) EL VALOR INICIAL DE PI ES :',P1(0) 
WRITE (1,*) ‘EL VALOR INICIAL DE P2 ES :',P2(0) 
WRITE (1,*) 'EL VALOR INICIAL DE P3 ES :',P3(0) 
WRITE (1,*) 'EL VALOR INICIAL DE P4 ES :,P4(0) 
WRITE (1,*)'Z Pi P2 P3. Pd! 
WRITE (1,300) Z(0), P1(0), P2(0), P3(0), P4(0) 
R1(0) = (CNTEI * (P1(0) ** ALFA)) /(1 + CNTE4 * P2(0)) 
R2(0) = (CNTE2 * P2(0)) / (C1 + CNTE4 * P2(0)) ** 2) 
R3(0) = CNTE3 * (P1(0) ** ALFA) 
F1(0) = A * (-R1(0) - R3(0)) 
F2(0) = A * (RI(O) - R2(0)) 
F3(0) = A * (2 * R3(0)) 
F4(0) = A * (4 * R20) + 2 * R3(0)) 
K1(0) = (H * F1(0))/2. 
G1(0) = (H * F2(0)y/72. 
E1(0) = (H * F3(0))/2. 
D1(0) = (H * F4(0)\/2. 
R1(0) = (CNTEI*(P1(0)+K 1 (0))** ALFA)/(UI+CNTE4*(P2(0)+G 1(0))) 
R20) = (CNTE2*(P2(0)+G1(0)) (1 4CNTE4*(P2(0)+G1(0)))#*2) 
R3(0) = CNTE3*((P1(0)+K1(0))**ALFA) 
F1(0) = A * (-R1(0) - R3(0)) 
F2(0) = A * (R1(0) - R2(0)) 
F3(0) = A * (2 * R3(0)) 
F4(0) = A * (4 * R2(0) + 2 * R3(0)) 
K2(0) = (H * F1(0))72. 
G2(0) = (H * F2(0))/2. 
E2(0) = (H * F3(0))/2. 
D2(0) = (H * F4(0))/2. 
R1(0) = (CNTE1*((P1(0)+K2(0))**ALFA)/(1+CNTE4*(P2(0)+G2(0))) 
R2(0) = (CNTE2*(P2(0)+G2(0)) (I+ CNTE4*(P2(0)+G2(0)))**2) 
R3(0) = CNTES * ((P1(0) + K2(0)) ** ALFA) 
F1(0) = A * (-R1(O) - R3(0)) 
F2(0) = A * (R1(0) - R2(0)) 
F3(0) = A * (2 * R3(0)) 
F4(0) = A * (4 * R2(0) + 2 * R3(0)) 
K3(0) = H * F1(0) 
G3(0) = H * F2(0) 

_ £3(0) = H * F3(0) 
D3(0) = H * F4(0) 
R1(0) = (CNTEI*((P1(0)+K3(0))** ALFA))/(1+CNTE4*(P2(0)+G3(0))) 
R2(0) = (CNTE2*(P2(0)+G3(0))((1+CNTE4*(P2(0)+G3(0)))**2) 
R3(0) = CNTES * ((P1(0) + K3(0)) ** ALFA) 
F1(0) = A * (-R1(0) - R3(0)) 
F2(0) = A * (R1(0) - R2(0)) 
F3(0) = A * (2 * R3(0)) 
F4(0) = A * (4 * R2(0) +2 * R30) 
K4(0) = H * F1(0) 
G4(0) = H * F2(0) 
EA(0) = H * F3(0) 
D4(0) = H * F4(0) 
Pi(1) = P1(0) + (2 * K1(0) +4 * K2(0) + 2 * K3(0) + K4(0))/6.) 
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P2(1) = P2(0) + ((2 * GI(0) + 4 * G2(0) + 2 * G3(0) + Ga(0)) /6.) 
P3(1) = P3(0) + ((2 * E1(0) + 4 * E2(0) + 2 * E3(0) + E4(0))/ 6.) 
P4(1) = P4(0) + ((2 * DI(0) +4 * D2(0) + 2 * D3(0) + D4(0)) / 6.) 
Z(1)=Z(0) +H 
WRITE (*,300) Z(1), P1(1), P2(1), P3(1), P4(1) 
WRITE (1,300) Z(1), P1(1), P2(1), P3(1), P4C1) 
DO 100 I=1,N-1 

Jei+1 
RID = (CNTEI*(P1(1)**ALFA))(1+CNTE4*P2(1)) 
R2(1) = (CNTE2*P2(I) (I+ CNTE4*P2(1))**2) 
R3(1) = CNTE3 * (P1(D) ** ALFA) 
FI) = A * (RID) - R3(D) 
F2(1) = A * (RIC) - R2(D) 
F3(D = A * (2 * R3(1) 
F4(I) = A * (4 * R2(1) +2 * R3(1)) 
K1(1) = (H * FI(Dy2. 
GI(D) = (H * F2(Dy/2. 
E1() = (H * F3(Dy2. 
Di(l) = (H * F4()y2. 
RI) = (CNTEL*((PI(D+K L(D)** ALFA) 1+ CNTE4*(P2(D+G ID) 
RAL) = (CNTE2*(P2(1)+G 1 (1)))(C1+ CNTE4 *(P2(1) +G 1 ()))**2) 
R3(1) = CNTE3 * (PIC + K1(D) ** ALFA) 
FI() =A * CRI) - R3(D) 
F2(1) = A * (RI(D) - R2(D) 
F3(I) = A * (2 * R3(D) 
F4(l) = A * (4 * R2(1 + 2 * R3Q)) 
K2(1) = (H * FI()V2. 
G2(1) = (H * F2(D)/2. 
E2(1) = (H * F3()y/2. 
D2(1) = (H * FA()y/2. 
RI) = (CNTEL*(P1(1)+K2(1))** ALFA) (1+ CNTE4*(P2(1)+G2(D)) 
R2(J) = (CNTE2*(P2(1)+G2(1)))(C + CNTE4*(P2(1)+G2())**2) 
R3(I) = CNTES * ((PI(I) + K2(1)) #* ALFA) 
FIG) =A * GRID - R3()) 
F2() = A * (RI(D - R2(1)) 
F3(1) = A * (2 * R3(1) 
F4(1) = A * (4 * R21) + 2 * R3(D) 
K3(1) = H * FI() 
G3(1) = H * F2(1) 
E£3(1) = H * F3() 
D3(I) = H * F4(1) 
Ri(l) = (CNTEL*(P1(I)+K3(1))**AL FA) (I+ CNTE4*(P2()+G3(D)) 
R2(1) = (CNTE2*(P2(1)+G3(1)) (1+ CNTE4*(P2(1)1 G3(1)))**2) 
R3(1) = CNTES * ((P1() + K3(1)) ** ALFA) 
FI() = A *(-RUD - R3(D) 
F2(1) = A * (RI(I) - RAD) 
F3(1) = A * (2 * R3(1) 
F4(1) = A * (4 * R2(1) +2 * R3(D) 
K4() = H * FED 
G4(1) = H * F2() 
E4(1) = H * F3() 
D4(1) = H * F4() 
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PACD) = PA) +(2*K 1 (D+4*K20)42*K3()+K4(D)/6.) 
P2(J) = PA(I)+((2*G 1(1)+4*G2(1)+2*G3(I)+G4() 6.) 
P3(J) = P3(I)+((2*E1(1)+4*E2(1)+2*E3(1)+E4(D 6.) 
P4(J) = PA(1)+((2*D1(I)+4*D2(+2*D3(D+D4(D 6.) 
ZW) = Z)+H 
WRITE (*,300) Z()), PIG), P20), P30), P40) 
WRITE (1,300) Z(J), P1(), P2(), P3(D), PAG) 

100 CONTINUE 
CLOSE (1) 

300 FORMAT (F8.3,4F 12.6) 
STOP 
END   
  

Apéndice B. Programa para el Reactor Empacado operacién isotérmica Xxli



  

  

C PROYECTO : TESIS MARCELA MERINO 
C PROGRAMA : RNISOTER.FOR 
4 ae ae ae 2 fe fe a ke Fee ee a RR ae i ee ee a ee oe he ea a ee ak ake oF ae ae oe a oe ae ae of aK oe a oe a a fe 2 ea 

C PROGRAMA PARA LA SIMULACION DE UN REACTOR DE LECHO EMPACADO 
C PARA LA OBTENCION DE ANHIDRIDO MALEICO A PARTIR DE BUTANO 
C POR MEDIO DEL METODO DE RUNGE-KUTTA DE CUARTO ORDEN 
c OPERACION NO-ISOTERMICA Y NO-ADIABATICA 
ZERO OR IOR Fo oR ok GO a GOR AGE RIG aOR OR i a GIR dak do aR aK aOR Bik 

c 
C SISTEMA DE 5 ECUACIONES DIFERENCIALES ORDINARIAS 
C NUMERO DE INTERVALOS = 100 
C TAMANO DE PASO = 0.01 
c 
JSC OR ORI IOI GR RAG dk ORR IO GOO aE ok RR Re 

c 
C LAS VARIABLES UTILIZADAS SON : 

Z=LONGITUD ADIMENSIONAL DEL REACTOR 
PI= PRESION ADIMENSIONAL ACOTADA DEL BUTANO 
P2= PRESION ADIMENSIONAL ACOTADA DEL A. MALEICO 
P3= PRESION ADIMENSIONAL ACOTADA DEL D, DE CARBONO 
P4= PRESION ADIMENSIONAL ACOTADA DEL M. DE CARBONO 
Cl= CONSTANTE DE RAPIDEZ DE LA REACCION 1 (mol/atm*0.54 m‘3 s) 
C2= CONSTANTE DE RAPIDEZ DE LA REACCION 2 (mol/atm m‘3 s) 
C3= CONSTANTE DE RAPIDEZ DE LA REACCION 3 (mol/atm0.54 m3 s) 
C4= CONSTANTE DE ADSORCION DEL ANHIDRIDO MALEICO (1/atm) 
ALFA=ORDEN DE REACCION 
OMEG=AREA TRANSVERSAL DEL REACTOR (m2) 
E=POROSIDAD DEL LLECHO EMPACADO 
G=FLUJO MASICO  (kg/s) 
PBF=PRESION PARCIAL ADIMENSIONAL DE BUTANO A LA ENTRADA 
L=LONGITUD TOTAL DEL REACTOR (m) 
R=CONSTANTE DE LOS GASES (atm m‘3/mol K) 

TE=TEMPERATURA DEL FLUJO DE ENTRADA (Kk) 
CP=CALOR ESPECIFICO (J/nol K) 
D=DIAMETRO DEL REACTOR (m) 
MW= PESO MOLECULAR (kg/mol) 
DH1=CALOR DE LA REACCION | (J/nol) 
DH2=CALOR DE LA REACCION 2 (J/mol) 
DH3=CALOR DE LA REACCION 3 (J/mol) 

a
a
n
g
a
a
q
a
g
a
g
a
a
a
g
n
a
a
q
n
a
n
a
n
a
a
n
a
n
a
n
a
a
n
a
a
n
n
 

HS AO IO AR IR ACIOR FC AO a kk 8 A a i a ok i a ak ik oi a a i a a a a ie ak 

C VARIABLES DE OPERACION 
Cc 
C TEMPERATURA = T = 673 K 
C PRESION TOTAL = PT =1 atm 
C CONCENTRACION DE BUTANO A LA ENTRADA = 1.82% 
C FLUJO = 1.11 E-2 mol/s = 40E-3 kmoi/h 
C TEMPERATURA DEL BANO = TS =673 K 
C COEFICIENTE DE CALOR = UT= 105 J/m*2 s K 

Cc 
SASSO OGG OO i a ai a gO Igo IG Ik a i a a ok ib i iok gi ia ak ak ok ab ak ea ak 

* 

  

Apéndice C. Programa para el Reactor Empacado operacién no isotérmica Xxili 

 



  

  

INTEGER N, M 
REAL U, H 
REAL OMEG, E, R, L, Q, PT, PBF, TE 
PARAMETER (N=100, U=1.0, M=4) 
PARAMETER (OMEG=0.0004524, E=0.44, R=0.00008206, TE=673.0) 
PARAMETER (L=4.0, G=0.0003264, PT=1.0, PBF=0.0182) 
REAL A, AA, AAA, C4, ALFA, CNTE4 
PARAMETER (C1=1.704, C2=5.1475, C3=0.2662, C4=310.0) 
PARAMETER (ALFA=0.54) 
REAL CP, D, DMOL, UT, TS, DH1, DH2, DH3 
PARAMETER (CP=31.72, D=0.024, MW=0.02938, UT=105, TS=673.0) 
PARAMETER (DH 1==1.2606E6, DH2=-2.88167E5, DH3=-2,064E6) 
REAL P1(0:N), P2(0:N), P3(0:N), P4(0:N), T(O:N), Z(O:N) 
REAL F'1(0:N), F2(0:N), F3(0:N), F4(0:N), F5(0:N) 
REAL R1(0:N), R2(0:N), R3(0:N) 
REAL CNTEI(0:N), CNTE2(0:N), CNTE3(0:N) 
REAL K1(0:N), G1(0:N), E1(0:N), D1(0:N), $1(0:N) 
REAL K2(0:N), G2(0:N), E2(0:N), D2(0:N), $2(0:N) 
REAL K3(0:N), G3(0:N), E3(0:N), D3(0:N), $3(0:N) 
REAL K4(0:N), G4(0:N), E4(0:N), D4(0:N), $4(0:N) 
REAL CAL1(0:N), CAL2(0:N), CAL3(0:N), CAL4(0:N) 
OPEN (1, FILE ='RNIRES.R', STATUS = 'UNKNOWN’) 
WRITE (*,*) 'EL NUMERO DE INTERVALOS ES :',N 
WRITE (1,*) 'EL NUMERO DE INTERVALOS ES :'.N 
H=(1./100.) 
A= (OMEG*(1-E)*MW*L)(G*PBF)) 
AA = ((1-E)*OMEG*MW*L)(G*CP) 
AAA = (UT*4*OMEG*MW*L)(G*CP*D)) 
CNTE4 = (C4*PT*PBF) 
WRITE (*,*) EL TAMA¥O DE PASO ES:H 
WRITE (1,*) 'EL TAMA¥O DE PASO ES:',H 
WRITE (#,*) EL NUMERO DE ECUACIONES ES:M 
WRITE (1,*) 'EL NUMERO DE ECUACIONES ES:'M 
WRITE (*,*) ‘EL VALOR INICIAL DE Z ES ¢ 
READ (*,*) Z(0) 
WRITE (*,*) 'EL VALOR INICIAL DE P1 ES:' 
READ (*,*) P1(0) 
WRITE (#,*) 'EL VALOR INICIAL DE P2 ES: 
READ (*,*) P2(0) : 
WRITE (*,4) 'EL VALOR INICIAL DE P3 ES:' 
READ (*,*) P3(0) 
WRITE (*,*) 'EL VALOR INICIAL DE P4 ES:' 
READ (*,*) P4(0) 
WRITE (*,*) 'EL VALOR INICIAL DE T ES: 
READ (*,*) T(0) 
WRITE(*,)'Z Pl P2 P3 PA T 
WRITE (*,300) Z(0), P1(0), P2(0), P3(0), P4(0), T(0) 
WRITE (1,*) ‘EL VALOR INICIAL DE Z ES :',Z(0) 
WRITE (1,*) EL VALOR INICIAL DE P1 ES :,Pi(0) 
WRITE (1,*) 'EL VALOR INICIAL DE P2 ES :',P2(0) 
WRITE (1,*) ‘EL VALOR INICIAL DE P3 ES 7,P3(0) 
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WRITE (1,*) 'EL VALOR INICIAL DE P4 ES :',P4(0) 

WRITE (1,*) EL VALOR INICIAL DE T ES #,T(0) 
WRITE(1,)'°Z Pl P2 P3 PAT 
WRITE (1,300) Z(0), P1(0), P2(0), P3(0), P4(0), T(0) 
CNTEI(0) = (CI*EXP(16.64*(1.0-(673.0/1(0))))) 
CNTE2(0) = (C2*EXP(27.7*(1.0-(673.0/T(0))))) 
CNTE3(0) = (C3*EXP(16.64*(1.0-(673.0/T(0))))) 
CNTEI(0) = CNTE1(0)*((PT*PBF)*#ALFA) 
CNTE2(0) = CNTE2(0)*(PT*PBF) 
CNTE3(0) = CNTE3(0)*((PT*PBF)**ALFA) 
R1(0) = (CNTE1(0) * (P1(0) ** ALFA)) / (I + CNTE4 * P2(0)) 
R2(0) = (CNTE2(0) * P2(0)) / (1 + CNTE4 * P2(0)) ** 2) 
R3(0) = CNTE3(0) * (P1(0) ** ALFA) 
CAL 1(0) = (-DH1*R1(0)*AA) 
CAL2(0) = (-DH2*R2(0)*AA) 
CAL3(0) = (-DH3*R3(0)*AA) 
CALA(0) = (AAA*(T(0)-TS)) 
F1(0) = A * -R1(0) - R3(0)) 
F2(0) = A * (R1(O) - R2(0)) 
F3(0) = A * (2 * R3(0)) 
F4(0) = A * (4 * R2(0) +2 * R3(0)) 
F5(0) = (CAL1(0) + CAL2(0) + CAL3(0) - CAL4(0)) 
K1(0) = (H * F1(0)2. 
Gi(0) = (H * F2(0)V72. 
E1(0) = (H * F3(0))/2. 
D1(0) = (H * F4(0)y/72. 
$1 (0) = (H * F5(0))/2. 
CNTEI(0) = CI*EXP(16.64*(1.0-(673.0/(T(0)+S1(0)))) 
CNTE2(0) = C2*EXP(27.7*(1.0-(673.0/(T(0)+81(0)))) 
CNTE3(0) = C3*EXP(16.64*(1.0-(673.0(T(0)+S1(0))))) 
CNTEI(0) = CNTE1(0)*(PT*PBF)**ALFA) 
CNTE2(0) = CNTE2(0)*(PT*PBF) 
CNTE3(0) = CNTE3(0)*(PT*PBF)**ALFA) 
R1i(O) (CNTE1(0)*((P1(0)+K 1(0))**ALFA)(1+CNTE4*(P2(0)+G1(0))) 
R2(0) =(CNTE2(0)*(P2(0)+G 1(0)) (1+ CNTE4*(P2(0)+G 1(0)))*#2) 
R3(0) = CNTE3(0)*((P1(0)+K 1(0))**ALFA) 
CALI(0) = (DHI*RI(@)*AA) 
CAL2(0) = (-DH2*R2(0)*AA) 
CAL3(0) = (-DH3*R3(0)*AA) 
CAL4(0) = (AAA*((T(0)+S1(0))-TS)) 
F1(0) = A * -R1(0) - R3(0)) 
F2(0) = A * (R1(0) - R2(0)) 
F3(0) = A * (2 * R3(0)) 
F4(0) = A * (4 * R20) + 2 * R3(0)) 
F5(0) = (CAL1(0) + CAL2(0) + CAL3(0) - CALA(0)) 
K2(0) = (H * F1(0))/2. 
G2(0) = (H * F2(0))/2. 
E2(0) = (H * F3(0))/2. 
D2(0) = (H * F4(0))/2. 
$2(0) = (H * F5(0))/2. 
CNTEI(0)=C1*EXP(16.64*(1.0-(673.0/(T(0)+S2(0))))) 
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CNTE2(0)=C2*EXP(27.7*(1.0-(673.0/(T(0)+S2(0))))) 
CNTE3(0)=C3*EXP(16.64*(1.0-(673.0/(T(0)+S2(0))))) 
CNTE1(0) = CNTEI(0)*((PT*PBF)**ALFA) 
CNTE2(0) = CNTE2(0)*(PT*PBF) 
CNTE3(0) = CNTE3(0)*((PT*PBF)**ALFA) 
R1(0) =(CNTE1(0)*((P 1(0)+K2(0))**ALFA))(1+CNTE4*(P2(0)+G2(0))) 
R2(0) =(CNTE2(0)*(P2(0)+G2(0)))((1+CNTE4*(P2(0)+G2(0)))**2) 
R3(0) =CNTE3(0) * ((P1(0) + K2(0)) ** ALFA) 
CALI(0) = (-DHI*R1(0)*AA) 
CAL2(0) = (-DH2*R2(0)*AA) 
CAL3(0) = (-DH3*R3(0)*AA) 
CALA(0) = (AAA*((T(0)+82(0))-TS)) 
FI(0) = A * (-R1(0) - R3(0)) 
F2(0) = A * (R1(0) - R2(0)) 
F3(0) = A * (2 * R3(0)) 
F4(0) = A * (4 * R2(0) + 2 * R3(0)) 
F5(0) = (CAL1(0) + CAL2(0) + CAL3(0) - CAL4@)) 
K3(0) = H * F1(0) 
G3(0) = H * F2(0) 
E3(0) = H * F3(0) 
D3(0) = H * F4(0) 
$3(0) = H * F5(0) 
CNTEI(0)=C1*EXP(16.64*(1.0-(673.0T(0)+S3(0))))) 
CNTE2(0)=C2*EXP(27.7*( 1 .0-(673.0/(T(0)+S3(0))))) 
CNTE3(0)=C3*EXP(16.64*(1.0-(673.0/(T(0)+S3(0))))) 
CNTE1(0) = CNTE1(0)*((PT*PBF)**ALFA) 
CNTE2(0) = CNTE2(0)*(PT*PBF) 
CNTE3(0) = CNTE3(0)*((PT*PBF)**ALFA) 
R1(0) =(CNTE1(0)*((P1(0)+K3(0))**ALFA))/(I+CNTE4*(P2(0)+G3(0))) 
R2(0) =(CNTE2(0)*(P2(0)+G3(0))((1+CNTE4*(P2(0)+G3(0)))**2) 
R3(0) =CNTE3(0) * ((P1(0) + K3(0)) ** ALFA) 
CALI(0) = (-DH1*R1(0)#AA) 
CAL2(0) = (-DH2*R2(0)*AA) 
CAL3(0) = (-DH3*R3(0)*AA) 
CALA(0) = (AAA*((T(0)+83(0))-TS)) 
Fi(0) = A * (-R1(0) - R3(0)) 
F2(0) = A * (R1(0) - R2(0)) 
F3(0) = A * (2 * R3(0)) 
F4(0) = A * (4 * R2(0) + 2 * R3(0)) 
F5(0) = (CALI(0) + CAL2(0) + CAL3(0) - CAL4(0)) 
K4(0) = H * FI(0) 
G4(0) = H * F2(0) 
EA(0) = H * F300) 
D4(0) = H * F4(0) 
$4(0) = H * F5(0) 
Pi(1) = P1(O)+(2 * K1(0) + 4 * K2(0) + 2 * K3(0) + K4(0))/6.) 
P2(1) = P2}O)+(2 * G1) + 4 * G2(0) + 2 ¥ G3(0) + G4(0)) / 6.) 
P3(1) = P3(0)+((2 * El(0) + 4 * E2(0) + 2 * E3(0) + E4(0))/6.) 
PA(1) = PA(O)H(2 * DI(0) + 4 * D2(0) + 2 * D3(0) + D4(0)) /6.) 
T(1) = T(0) + (2 * S1(0) +4 * $2(0) +2 * $3(0) + S4(0)) / 6.) 
ZA) = Z(0) +H 
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WRITE (*,300) Z(1), Pi(1), P2(1), P3(1), P41), THI) 
WRITE (1,300) Z(1), P1(1), P2(1), P3(1), P4(1), TC) 
DO 100 i=1,N-! 

Je 
CNTEI(1) = (C1*EXP(16.64*(1.0-(673.0/T())) 
CNTE2(I) = (C2*EXP(27.7#(1.0-(673.0/T(1))))) 
CNTE3(I) = (C3*EXP(16.64*(1.0-(673.0/T()))) 
CNTE1(1) = CNTEI(D)*(PT*PBF)**ALFA) 
CNTE2(1) = CNTE2(1)*(PT*PBF) 
CNTE3(1) = CNTE3(I)*((PT*PBF)**ALFA) 
RI() = (CNTEI() * (PIC) ** ALFA)) / (1 + CNTE4 * P2(1)) 
R2(1) = (CNTE2(1) * P2(1)) / (1 + CNTE4 * P2(1)) #* 2) 
R3(I) = CNTE3(I) * (PI(1) ** ALFA) 
CALI(D = (-DHI*RI(D*AA) 
CAL2(1 = (-DH2*R2(1)*AA) 
CAL3(I) = -DH3*R3(1I*AA) 
CALA(D = (AAA*(T(1)-TS)) 
FI(D =A * CRI) - R30) 
F2(1) = A *(RI(D - R20) 
F3(1) = A * (2 * R3(D) 
FA() = A * (4 * R2() +2 * R31) 
F5(1) = (CALI(D + CAL2(1) + CAL3() - CAL4()) 
K1() = (H * FI(y2. 
GI) = (H * F2(Dy72. 
E1(1) = (H * F3(Dy2. 
D1(1) = (H * F4()y2. 
S1(1) = (H * F5(1))/2. 
CNTEI(I)=C1 *EXP(16.64*(1.0-(673.0/(T(D+S1(D)))) 
CNTE2(I)=C2*EXP(27.74(1.0-(673.0(T(D+S10))))) 
CNTE3(1)=C3*EXP(16.64*(1.0-(673.0(TU)+S1(D)))) 
CNTEI() = CNTE1(1)*(PT*PBF)**ALFA) 
CNTE2(1) = CNTE2()*(PT*PBF) 
CNTE3(1) = CNTE3(1)*((PT*PBF)**ALFA) 
RII) =(CNTEL(D*(P1()+K I (D)**ALFA))(I+CNTE4*(P2()+G1(1))) 
R2(1) =(CNTE2(N*(P2(1)+G I (D)M((1+ CNTE4*(P2(1)+G 1 (1)))**2) 
R3(1) = CNTE3()*((PI(I)+K1(D)** ALFA) 
CALI(D = (DH1#RI(D)*AA) 
CAL2() = (-DH2*R2(1)*AA) 
CAL3(1) = (-DH3*R3(1)*AA) 
CALA(I) = (AAA*(T(I)+81())-TS)) 
F1() = A * CRI() - R31) 
F2(1) = A * (RI(D - R2(D) 
F3(1) = A * (2 * R3(D) 
FA() = A * (4 * RO(1) + 2 * R3()) 
F5(1) = (CALK(I) + CAL2() + CAL3(1) - CALA(D) 
K2() = (H * FLDY2. 
G2(1) = (H * F2(Dy2. 
E2(1) = (H * F3(D)/2. 
D2(l) = (H * F472. 
$2(1) = (H * FS(Dy2. 
CNTEI(D=C1*EXP(16.64*(1.0-(673.0(T()+82(1))))) 
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CNTE2(1)=C2*EXP(27.7*(1.0-(673.0/(TU)+82()))) 
CNTE3(D=C3*EXP(16.64*(1.0-(673.0(T()+S2(1)))) 
CNTEI(1) = CNTEI(1)*((PT*PBF)**ALFA) 
CNTE2(I) = CNTE2(1)*(PT*PBF) 
CNTE3(1) = CNTE3(I*(PT*PBFY* ALFA) 
RIC) =(CNTEL()*((P1()+K2()** ALFA) +CNTE4*(P2(D+G2(D)) 
R21) =(CNTE2(1)*(P2(1)+G2(1)) (1+ CNTE4*(P2(1)+G2(1)))**2) 
R3(1) =CNTE3(D * ((PI(I) + K2(1)) ** ALFA) 
CALI(D = (-DHI*R1()*AA) 
CAL2(1) = (-DH2*R2(1)*AA) 
CAL3() = (-DH3*R3(I)*AA) 
CALA(D = (AAA*((T(D+S2(D)-TS)) 
F1() = A * (-RI(D) - R3(1)) 
F2() = A * (RID - R2(D) 
F3(1) = A * (2 * R3(D) 
F4(1) = A * (4 * R2(1) + 2 * R31) 
F5(1) = (CALI(D + CAL2(1) + CAL3() - CALA(D) 
K3() =H * FI(D 
G3(1) = H * F2(1) 
E3(1) = H * F3(1) 
D3(1) = H * Fa(1) 
$3(1) = H * F5(1) 
CNTEI()=C I *EXP(16.64*(1.0-(673.0(TU)+S3()))) 
CNTE2(D)=C2*EXP(27.7*(1.0-(673.0(T)+83(D)))) 
CNTE3(D=C3*EXP(16.64*(1.0-(673.04TU)+S3(D))) 
CNTEI(1) = CNTEI(1)*((PT#PBE)**ALFA) 
CNTE2(I) = CNTE2(D*(PT*PBF) 
CNTE3(1) = CNTE3(1I)*((PT*PBF)**ALFA) 
RIC) =(CNTEI()*((P1(1)+K3(1))** ALFA) V+ CNTE4*(P2(1)+G3(1))) 
R2(1) =(CNTE2(1)*(P2(1)+G3()) (1+ CNTE4*(P2(1I)+G3(1)))**2) 
R3(1) =CNTE3(I) * (PI) + K3() ** ALFA) 
CALI(D) = GDHI*RI()*AA) 
CAL2(1) = (-DH2*R2(1)*AA) 
CAL3(1) = (-DH3*R3(1)*AA) 
CALA(I) = (AAA*(T()+83(D)-TS)) 
FI() = A * CRI) - R3()) 
F2(1) = A * (RI(D - R2(D) 
F3(1) = A * (2 * R3()) 
FA(D) = A * (4 * R2(1 +2 * R3(D) 
F5(I) = (CALI() + CAL2(1) + CAL3(D) - CAL4(D) 
K4() = H * FID 
GA() = H * F2(1) 
E4() = H * F3() 
D4() = H * F4() 
$4(1) = H * F5() 
P1(J) = PA(I+((2*K1( 444K 2(1)42*K 3 (I+ KAD) V6.) 
P2(I) = P2(I+((2*G1()+4*G2(1)+2*G3(D+G4( V6.) 
P3(J) = P3(1)+((2*EI(D)+4*E2(D+2*E3(D+ E46.) 
P4(J) = PA(i)+((2*D1()+4*D2(1)+2*D3 (1) D4(D V6.) 
TU) = TA) +(2*81 (1) +4*82()+2*S3(D+S4()/6.) 
ZW) = ZA) +H   
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WRITE (*,300) Z(J), P1G), P2(), P3(), PAW), TO) 
WRITE (1,300) Z(J), Pi()), P2(J), P3(J), PAW), TU) 

100 CONTINUE 
CLOSE (1) 

300 FORMAT (F8.3,4F12.6) 
STOP 
END 
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$debug 
$declare 
c PROGRAMA EJECUTABLE PARA EL MODELO DE LA MEMBRANA 

DEL REACTOR DE MEMBRANA CATALITICA 
HII HRA HTT II IIHT IH IIE AHI TE EIST HH IAM EMI INI ITAA RI 

Esta version realiza un calculo de reactores en cadena 

  

Cc 

c -Versién r3 Incluye 4 ecuaciones y tres reacciones 
c y usa balances globales en las condiciones de frontera 
c con pardmetros listos para el andlisis 
c gc Ro lok ok ia IOI ROO doi oR dak tok doiok doioiigg toto dukok oi diode gaiok ick 

c Este problema consiste en resolver un sistema de 4 ecuaciones 
c diferenciales. 
c Referencias: Protocolo de tesis de Marcelova 
c SACRO RR OO OR GOR tok dotok a doi gg ie oa tok kok a a 

c Variables de entrada 

c 
c Variables de salida 
c RR A A ROR ROR RR BK A he A eR Ro a ooo ok OE fk dk kook a 

c Rutinas utilizadas 
¢c COLSYS 
Cc JOR GO Go i rook tok doi take i koko doko ak ok kok 4k ak ak dk took oko ie ick kee ae a oi ok ae aa 

c Programado por: Marx ela 
c ultima actualizacion: 
c ARR IOR I OR OR ACR RI IGG ICR TOO AR IO IR OR kok st 

c 
Integer NECS, NVS 

Parameter(NECS = 4, NYS ~ 8} 

c . 
Real*8 FSPACE(20000), ZETA(nys). TOL(nvs), Z(nvs), x, FEXPNT 

Real*8 cl, 4, c2, c3, alfa, 
: pi, ri, re, |, FE Fp, Pf. p10, Rg, T. delta, 

D1, D2, D3, D4, Pp, x10, y10, y20, y30, y40, 

zt0, ztl, algo 
Integer NCOMP, ISPACE(2000). M(necs). [PAR(] 1), LTOL(nvs), i, 

: IFLAG 
External FSUB, DFSUB, GSUB, DGSUB. DUMMY 

c 
integer Ida, esc, par, escg, indcf, j 
character*15 nomi,nom2, nom3, nom4 

c 
COMMON /FUNS/ cl, c4, c2, 3, ALFA, p10 

COMMON /FRON/ pi, ri, re, 1, Ff, Fp, Pp 
COMMON /DIF/ D1, D2, D3, D4, Pf, Rg, T, delta 
COMMON /CONC/ x10, y10, y20, y30, y40 
COMMON /ZETAS/ ZT0(8), ZT 1(8).algo, indef 

c 
\da=5 
esc = 6 
par =7 

eseg = 8 

nom! = "datmr3a.dat" 
open(ida,FILE=nom!,STATUS“"old’) 

nom2 = "parmr3a.par”     
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a
a
a
a
d
k
 

open(par,FILE=nom2,STATUS="old’) 

nom3 = 'resr3cont.r’ 

open(esc,FILE=nom3, STATUS"UNKNOWN}} 

nom4 = 'rmemcont.r’ 

open(escg,FILE=nom4,STATUS='UNKNOWN’) 

  

PARAMETROS DE CONTROL 

Problema lineal (=0) 0 no-lineal (=1) 

read(par,*)ipar(1) 
No. de puntos de colocacion por intervalo 

read(par,*)ipar(2) 
No. de subintervalos en la malla original 

read(par,*)ipar(3) 

Na. de tolerancias para la solucion y derivadas 

read(par,*)ipar(4) 
Tolerancias del error 

do i=1,ipar(4) 

read(par,*)tol(i) 

end do 

do i=1,ipar(4) 

read(par,*)ltol(i) 

end do 
Dimension de FSPACE (=NDIMP) 

read(par,*)ipar(5) 
Dimension de [SPACE (=NDIMI) 

read(par,*)ipar(6) 
Control de impresion 

read(par,*)ipar(7) 
Indicador de Ja malla a usar 

read(par,*)ipar(8) 

Indicador de si se esta usando punto inicial 

read(par,*)ipar(9) 
Indica si el problema es regular 

read(par,*)ipar(!0) 
No. de puntos fijos en la malla diferentes de a y b. 

read(par,*)ipar(11) 
  

LECTURA DE LOS DATOS DE ENTRADA 

read(ida,*)p10 ‘ 

read(Ida,*)c1 

read(Ida,*)c4 
read(Ida,*)c2 

read(Ida,*)c3 

read(Ida,*)alfa 

read(Ida,*)pi 

read(Ida,*)ri 

read(Ida,*)re 

read(Ida,*)I 
read(Ida,*)Ff 

read(ida,*)Fp 

read(Ida,*)Pf 
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read(Ida,*)Rg 
read(Ida,*)T 

tead(ida,*)delta 

read(Ida,*)Di 
read(ida,*)D2 

read(Ida,*)D3 

read(Ida,*)D4 

read(ida,*)Pp 
read(lda,*)x10 

read(Ida,*)y10 
read(Ida,*)y20 

read(Ida,*)y30 

read(Ida,*)y40 

  

LOCALIZACION DE LAS CONDICIONES DE FRONTERA 

a
a
n
n
e
 

ZETA(1)=0.D0 
ZETA(2)=0.D0 
ZETAG)=0.D0 
ZETA(4)=0.D0 
ZETA(S5)=1.D0 
ZETA(6)=1,D0 
ZETA(7)=1.D0 
ZETA(8)=1.D0 
NCOMP = NECS 

M(i)=2 
M()=2 
MG) =2 
M(4) = 2 

la. evaluacion, usando condiciones sencillitas a 

indef = 0 
Call COLSYS (4,M,0.d0, |.d0,ZETA,IPAR,LTOL,TOL,FIXPNT,ISPACE, 

& FSPACE,IFLAG,FSUB,DFSUB,GSUB,DGSUB,DUMMY) 

write(6,*)' la. aproximacion' 

write(*,*yiflag = ‘iflag 
x = 0.0d0 
Do i=1,10 

Call APPSLN ( X, Z, FSPACE, ISPACE) 
Write(esc,*)x,z(1),2(3),2(5),2(7) 

x=x+01 
End do 

If (Iflag .NE. 1) stop 

DoJ=1,3 
Call APPSLN (0.0D0, ZT0, FSPACE, ISPACE) 
Call APPSLN (1.0D0, ZT1, FSPACE, ISPACE) 

indef = j 
ipar(9) = 3     
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ipar(3) = ispace(1) 

Call COLSYS (4,M,0.d0, 1.d0,ZETA,IPAR,LTOL,TOL,FIXPNT,ISPACE, 
& FSPACE,IFLAG,FSUB,DFSUB,GSUB,DGSUB,DUMMY) 

If (flag .NE. 1) stop 

End Do 

c SEE EEE EEE EEE EERE EEE EE EEE EEE EEE EE EEE EEE EEE EEE 

Call APPSLN ( 0.0D0, ZT0, FSPACE, ISPACE) 
Write(esc,*)'zetas en cero’ 

Write(escg,*)'fraccion en alimentacion' 

Write(esc,*)'concentraciones' 

Write(esc,*)ZT0(1),ZT0(3),ZT0(5),ZT0(7) 
Write(escg,*)ZTO(1) 

Write(esc,*)'derivadas' 
Write(esc,*)ZT0(2),ZT0(4),ZT0(6),ZTO(8) 

‘Call APPSLN ( 1.0D0, ZT1, FSPACE. ISPACE) 
Write(esc,*)'zetas en I' 

Write(escg,*)'fracciones en lado permeable’ 
Write(esc,*)'concentraciones' 

Write(esc,*)ZT1(1),ZT1(3),ZT 1(5).ZT1(7) 
Write(escg,*)ZT1(1),ZT 1(3), . 

ZTI(5),ZTH7) 
Write(esc,*)'derivadas' 

Write(esc,*)ZT 1(2),.2T 1(4),ZT 1(6),ZT1(8) 

x = 0.0d0 
Write(esc,*)'perfiles’ 

Do i=1,10 

Call APPSLN ( X, Z, FSPACE, ISPACE) 

Write(esc,*)x,z(1 ),2(3),2(5),2(7) 

x=x+0.1 

End do 

Inicia ef ciclo de calculo de fos reactorcitos 

Do j=1,19 
write(esc,*)’ reactorcito ', j-+1 

x10 = ZTO(1) 
ylO = ZTIC)I)Pp/pf) ‘ 
y20 = ZT13)/(Pp/pf) 
y30 = ZT1(5)/(Pp/pf) 
y40 = ZTI(7)(Pp/pf) 
Write(escg,*)'reactorcito’, j+! 

Write(escg,*)'x10 y10 y20 y30 y40' 

Write(escg,*)x10, y10, y20, y30, y40 

Call COLSYS (4,M,0.d0,1.d0,ZETA,IPAR,LTOL, TOL,FIXPNT,ISPACE, 

& FSPACE,!FLAG,FSUB.DFSUB,GSUB,DGSUB,DUMMY) 

Impresion de resultados 

Call APPSLN (0.0D0, ZT0, FSPACE, ISPACE) 

Write(esc,*)'zetas en cero’ 

c Write(escg,*)'fraccion en alimentacién' 
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Write(esc,*)'concentraciones' 
Write(esc,*)ZTO(1),ZT0(3),ZT0(5),ZT0(7) 

c Write(escg,*)ZTO(1) 

Write(esc,*)'derivadas' 
Write(esc,*)ZT0(2),ZT0(4),ZT0(6),ZT0(8) 
Call APPSLN ( 1.0D0, ZT1, FSPACE, ISPACE) 
Write(esc,*)'zetas en 1' 

¢ Write(escg,*)'fracciones en lado permeable’ 

Write(esc,*)'concentraciones' 

Write(esc,*)ZT 1(1),ZT1(3),ZT1(5),ZT1(7) 
c Write(escg,*)ZT 1(1),ZT1(3), 

c : ZT1(5),ZT1(7) 
Write(esc,*)'derivadas' 

Write(esc,*)ZT |(2),ZT 1(4),ZT 1(6),ZT1(8) 
x = 0.0d0 

Write(esc,*)'perfiles' 

Do i=1,10 
Call APPSLN ( X, Z, FSPACE, ISPACE) 

Write(esc,*)x,z(1),z(3),z(5),z(7) 

x=x+0.1 

End do 

End Do 

Stop 

End 
c 
¢ RRR RR a Rk oe OR A AI aR ORK ROR SR a ER IRE BORE IO OR ER KE 

SUBROUTINE FSUB ( X, Z, F ) 
c 2S IGOR OR OR GR a ICH fok do ab ki dak kook ak ok ko ook ak doko ok a 

c Esta rutina contiene fas funciones 

c 
Real*8 x, z(1), f(1), CTE!, CTE2, CTE3, CTE4, K1, K4, K2, K3, 

ALFA, cl, 2, ¢3, c4, aux, bux, cux, umkz, 

Pf, p10, Rg, T, delta, Di, D2, D3, D4 
c 

COMMON /FUNS/ cl, c4, 2, ¢3, ALFA, p10 
COMMON /DIF/ D1, D2, D3, D4, Pf, Rg, T, delta 

c 
ce write(6,*) 

c doi=1,8 

c write(6,*)' z ',i,z(i) 

c end do 
c 
c Calculo de las constantes de rapidez 

K1 = cl*((Pf*p10)**ALFA) 
K4 = 04*PP*pi0 
K2 = c2*Pf*p10 
K3 = c3*((Pf*p10)**ALFA) 
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Write (*,*)'constantes de rapidez’, k1,k4,k2,k3 
umkz = 1.0d0 + K4*Z(3) 

if (21) .LT. 0.0)then 
aux = 0.0 

cux = 0.0 
else 
aux = (K1*Z(1)**ALFA) / umkz 

cux = K3*Z(1)**ALFA 
end if 
bux = (K2*Z(3)) / umkz / umkz 

cux = K3*Z(1)**ALFA 

Calculo de constantes de las funciones 

CTEI =(Rg*T*(delta**2.0d0)) / (D1*Pf*p10) 
CTE2 =(Rg*T*(delta**2.0d0)) / (D2*Pf*pt0) 
CTE3 =(Rg*T*(delta**2,0d0)) / (D3*Pf*p10) 
CTE4 =(Rg*T*(delta**2.0d0)) / (D4*Pf*p10) 

funciones 

f(1) = CTE} *(AUX + CUX) 
f(2) = CTE2*(-AUX + BUX) 

£3) = CTE3*(-2.0d0*CUX) 
(4) = CTE4*(-4.0d0*BUX - 2.0d0*CUX) 

Return 

End 

FOO OOO ISO IOI GIGI ROR AI IGG GOK kak doi tok aol stokes a ak ak dei ak a 

SUBROUTINE DFSUB ( X, Z, DF) 
1 fe fa ek i I ee ake ak 2 2k of ke fe Ne ke os i fe ak oe ie ak a oe oe oi ae a aoe a oe kak fe koi a a ak a ae 

Esta rutina contiene el jacobiano 

Real*8 x, z(1), df(4,8),CTE1, CTE2, CTE3, CTE4, K1, K4, K2, K3, 
ALFA, cl, ¢2, c3, c4, aux], aux2, bux2, cux1, umkz, num, 

Pf, p10, Rg, T, delta, D1, D2, D3, D4 

COMMON /FUNS/ cl, ¢4, c2, c3, ALFA, p10 
COMMON /DIF/ D1, D2, D3, D4, Pf, Rg, T, delta 

K] = cl *((Pf*p10)**ALFA) 

K4 = c4*PP*pl0 
K2 = c2*PP*p10 
K3 = c3#((Pf*p10)**ALFA) 
umkz = 1.0d0 + K4*ZG) 

num = alfa - 1.0d0 

if (2) NE. 0.0d0)then 
if (num .LT, 0.0d0)then 

write(6,*)' alfa-1 es negativo' 
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num = -num 
aux = ( alfa*K1/Z(1)**num )Yumkz 

cux] = ( alfa*K3/Z(1)**num ) 

else 
aux = (alfa*K 1*Z(1)**num)/umkz 

cuxl = (alfa*K3*Z(1)**num) 
end if 

else 
aux1 = 0.0d0 

cux1 = 0,0d0 

end if 

aux2 = (-Ki*K4*Z(1)**ALFA)/umkz/umkz 

bux2 = (-2.0d0*K2*K4*Z(3)) / umkz / umkz / umkz + 

K2/ umkz / umkz 

c Calculo de las constantes 

CTEI = (Rg*T*(delta**2.0d0)) / (D1*Pf*p 10) 
CTE2 = (Re*T*(delta**2.0d0)) / (D2*PF*p10) 
CTE3 = (Rg*T*(delta**2.0d0)) / (D3*PP*p10) 
CTE4 = (Rg*T*(delta**2.040)) / (D4*PF*p10) 

df(1,1) = ctel*(aux] + cux1) 

dfU1,2) = 0.0d0 
df({,3) = ctel*aux2 

df(t,4) = 0.0d0 
df(1,5) = 0.0d0 
df(1,6) = 0.0d0 
df(1,7) = 0.0d0 
df(1,8) = 0.0d0 

df(2,1) = cte2*(-aux1) 
df(2,2) = 0.0d0 

df(2,3) = cte2*{-aux2 + bux2) 

_ df(2,4) = 0,0d0 
df(2,5) = 0.0d0 
df(2,6) = 0.0d0 

df(2,7) = 0.0d0 
df(2,8) = 0.0d0 

df(3,1) = cte3*(-2.0d0*cux1) 
df(3,2) = 0.0d0 

df(3,3) = 0.0d0 

df(3,4) = 0.0d0 

df(3,5) = 0.0d0 

df(3,6) = 0.0d0 
df(3,7) = 0.0d0 
df(3,8) = 0.0d0 

df(4,1) = cte4*(-2.0d0*cux1) 
df(4,2) = 0.0d0 
df(4,3) = cte4*(-4.0d0*bux2) 
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df(4,4) = 0.0d0 
df(4,5) = 0.0d0 
df(4,6) = 0.0d0 

df(4,7) = 0.0d0 
di(4,8) = 0.0d0 

Return 

End 

Jgdoioiok eoigo ia OR a icici mck ia aaa Iai Gio gob ak ao IGG ia AOR i kg aiok dak tok der 

SUBROUTINE GSUB (1, Z, G) 
SOROS IE AGI GIG IO OIF IO qa GR aR a a ce i foi Ake iok i doa dak i ak ai ae 

Esta rutina contiene las condiciones de frontera_ 

Real*8 z(1), G, 
pi, ri, re, !, Ff, Fp, Pf, Rg, T, delta, 

Di, D2, D3, D4, Pp, x10, y10, y20, y30, y40, 

zt0, ztl, aux, cntel, cnte2, cnte3, ented, algo 

Integer i, indef 

COMMON /FROW/ pi, ri, re, 1, FE, Fp, Pp 

COMMON /DIF/ D1, D2, D3, D4, Pf, Rg, T, delta 

COMMON /CONC/ x10, y10, y20, y30, y40 

COMMON /ZETAS/ ZT0(8), ZT1(8), algo, indcf 

goto (1,2,3,4,5,6,7,8),i 
if (indcf.EQ. 0)then 

g =z(1) - 1.0d0 

else 

conte! = (2.0d0*pi*ri**PP*D 1) / (FF*Rg*T*delta) 

aux = (x10 + cntel*ZTO(2)) 

write(6,*) ‘aux z]', aux 

write(6,*)' conc’, zt0(2) 

g= 2(1) - aux 
end if 
return 

if (indef.EQ. O)then 

g = z(3) - 0.0d0 
else 
g = 2(4) - 0.0d0 
end if 

return 

if (indef.EQ. 0)then 

g = 2(5)- 0.0d0 
else 

g = 2(6) - 0.0d0 
end if 

return 

if (indef.EQ. 0)then 

g = 2(7) - 0.0d0 
else 
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g= 2(8) -0.0d0 

end if 

return 
5 if (indcf.EQ, 0)then 

g = z(2) - 0.0d0 
else 

cntel = (2*pi*re*!*PfD1) / (Fp*Rg*T*delta) 
aux = (Pp/Pf)*(y10 - entel *ZT1(2)) 

c write(6,*) ‘aux z2’, aux 

write(6,*)' conc’, zt(1) 

g= 2(1) - aux 

end if 
return 

6 if (indef.EQ. O)then 

g = z(4) - 0.0d0 
else 

cnte2 = (2*pi*re*l*Pf*D2) / (Fp*Rg*T*delta) 
aux = (Pp/Pf)*(y20 ~ cnte2*ZT 1(4)) 

c write(6,*) ‘aux z4', aux 

g= 2(3) - aux 

end if 
return 

7 if (indcf.EQ. 0)then 

g = z(6) ~ 0.0d0 

else 
cnte3 = (2*pi*re*l*Pf*D3) / (Fp*Rg*T*delta) 
aux = (Pp/Pf)*(y30 - ente3*ZT ((6)) 

c write(6,*) ‘aux 26’, aux 

g= 2(5) ~ aux 

end if 
return 

8 if (indef.EQ. 0)then 
g = z(8) - 0.0d0 

else 
cnte4 = (2*pi*re*l*Pf*D4) / (Fp*Rg*T*delta) 

aux = (Pp/Pf)*(y40 - cnte4*ZT1(8)) 
c write(6,*) 'aux z8', aux 

g= 2(7) - aux 

end if 

© 
Return 

End 

c 
c pa OOS a OO Oa Sa i i ok dR aOR ie OO aOR dE aR ak 

SUBROUTINE DGSUB (I, Z, DG) 
c JSST OSI GO I zok dak i kok Rs fk i 2K Gk AIC SI kK ak ok ak ok ak a at a ok ob ok a ak a RB 

COMMON /ZETAS/ ZT0(8), ZT1(8), algo, indef 
¢ YEO IIS IA ICO FRO ROR OI OK 2k RGR AG IR kk ok ak a a ok a ak a a a ie IR IRR oi a aK ia 

Real*8 z(1), dg(1), zt0, ztl, indcf 
Integer i, j 

¢ 
doj=1,8 
dg(j) = 0.040 

end do 

c 
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c ‘HEAR EEAEHR EEE AREA AE EEA EEE EA 

goto (10,20,30,40,50,60,70,80),i 
10 dg(1) = 1.0d0 

return 

20 if (indef.EQ. 0)then 
dg(3) = 1.0d0 
else 
dg(4) = 1.0d0 
end if 

return 
30 if (indef.EQ. 0)then 

dg(5) = 1.0d0 
else 

dg(6) = 1.0d0 
end if 
return 

40 if(indef .EQ. 0)then 

dg(7) = 1.0d0 
else 
dg(8) = 1.040 
end if 

return 
50 if(indef .EQ. 0)then 

dg(2) = 1.0d0 
else 

dg(t) = 1.0d0 
end if 

return 
60 if(indcf .EQ. 0)then 

dg(4) = 1.040 
else 

dg(3) = 1.0d0 
end if 

return 
70 if(indcf .EQ. 0)then 

dg(6) = 1.0d0 
else 
dg(5) = 1,0d0 
end if 
return 

80 if(indcf .EQ. 0)then 

dg(8) = 1.0d0 
else 

dg(7) = 1.0d0 
end if 

c 
Return 
End 

c 
c FO eso ok aid iaiaiok io doi iar dG ia i kai ia i ako iokok i kok sok oi a a i ak a ik kode ok ak ak 

SUBROUTINE DUMMY 
c SR ACA ACR ACCA Se ROAR CAR A AR A EE A a RC ok IE AR A OR I 

End 
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Notacion 

A 

A 

Ci 

Fi 

Fi? 

Factor preexponencial de la ecuacién de Arrhenius, adimensional 

Area efectiva de transferencia de calor, m? 

Concentracién molar de la especie i, mol /m? 

Calor especifico de la especie i, J / mol K 

Calor especifico medio de la especie i, J / mol K 

Calor especifico medio de la mezcla, J / mol K 

Didmetro del reactor, m 

Difusividad molecular, m’/s 

Difusividad Knudsen para la especie i, m?/s 

Difusividad efectiva , m/s 

Calor de la reaccién/ , J / mol 

Energia de la corriente de la entrada, J / mol 

Energia de activacién de la reaccidn j, J/mol 

Energia de Ia corriente de la salida, J / mol 

Flujo molar, mol/s 

Flujo molar total de entrada, mol /s 

Flujo molar total en el lado de alimentacién, mol /s 

Flujo molar de la especie i , mol/s 

Flujo molar inicial de la especie i, mol/s 

Flujo molar inicial de la especie i en el lado de alimentacién, mol /s 

Flujo molar inicial de la especie i en el lado permeable, mol /s 

Flujo molar de la especie i en el lado de alimentaci6n, mol /s 

Flujo molar de la especie i en el lado permeable, mol /s 

Flujo molar total en el lado permeable, mol /s 

Flujo molar total de salida, mol /s 

Flujo molar total a la entrada del reactor, mol/s 

Generacion de la especie /, mol /s 

Flujo masico, kg /s 

Entalpia de la especie i, J / mol 

Entalpia inicial de la especie i , J / mol 

Flux difusivo de la especie i, mol / m’s 

Constante de adsorcién del anhidrido maleico, atm”! 

Constante de rapidez de la reaccion j, mol/m? s atm* 

Longitud total del reactor, m 

Peso molecular de la mezcla, kg / mol 
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Flux molar de la especie i, mol / m’s 

Mol de la especie i , mol 

Presién del lado de alimentacién, atm 

Presion parcial de la especie i , atm 

Presién parcial adimensional de la especie i 

Presidn del lado permeable, atm 

Relacién de presiones P,/ Py , adimensional 

Presién total, atm 

Flujo de calor del sistema a los alrededores, J / mol 

Flujo voluméitrico, m/s 

Constante de los gases = 8.206e-5 atm m’/mol K 

Radio exterior, m 

Radio interior, m 

Rapidez total de la reaccion de la especie i, mol/ m’s 

Rapidez de reaccién del paso / , mol/m? s 

Velocidad de la reaccién j con variables adimensionales, mol / m’s 

Radio del poro, A 

Selectividad a 1a salida del reactor, adimensional 

Superficie de transferencia de masa en la membrana, on? 

Temperatura, K 

Tiempo, s 

Temperatura de la especie i en la entrada, K 

Temperatura de referencia, K 

Temperatura del medio circundante, K 

Velocidad del fluido, m/s 

Coeficiente Global de transferencia de calor, J/ m’sK 

Volumen, m? 

Masa de catalizador, g 

Trabajo realizado por el sistema en los alrededores, J /s 

Conversion a la salida del reactor, adimensional 

Fraccién mol de la especie i en el lado de alimentacion, adimensional 

Fraccién mol inicial de la especie i en el lado de alimentacién, adimensional 

Rendimiento a la salida del reactor, adimensional 

Fraccion mol de la especie i en el lado permeable, adimensional 

Fraccién mol inicial de la especie i en el lado permeable, adimensional 

Longitud del reactor, m ’ 

  

Notacién xli



letras griegas 

a 

Xi 

Xo 

OB 
Qp 

Exponente en la ecuacién de rapidez de reaccion, adimensional 

Fraccién mo! acotada de la especie i en el lado de alimentacién, adimensional 

Fraccién mol acotada de la especie i en el lado de alimentacién a la entrada del 

reactor, adimensional 

Relacion de radios, adimensional ° 

Fraccién de espacios vacios en el lecho, adimensional 

Presion parcial adimensional y acotada de la especie i 

Coeficiente estequiométrico de la especie i para la reaccién/ , adimensional 

Densidad de la mezcla, kg/m? 

Densidad del Catalizador, gin? 

Area transversal del reactor, mm 

Radio, adimensional 

Fraccion mol acotada de la especie i en el lado permeable, adimensional 

Fraccién mol acotada de la especie i en el lado permeable a la entrada del 

reactor, adimensional 

Longitud del reactor, adimensional 

Tiempo de residencia, s 

Tiempo de residencia difusional, adimensional 

Modulo de Thiele, adimensional 

Diadmetro de colisién, m 

integral de colisién, adimensional 
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