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RESUMEN

Se ha desarrollado un médulo de simulacién de reactores tubulares basado en MATLAB. Para lo cual se mo-
del6 mateméaticamente dicha unidad, a partir de los balances de materia y energia para los reactores del tipo
flujo pistén (PFR). Los modelos obtenidos se codificaron en el lenguaje del programa para luego compilarlos
a través de una interfase gréafica proporcionando un medio rapido e intuitivo para realizar los calculos corres-
pondientes. EI suministro de la informacidon requerida para el cdlculo de las funciones de estado y demas para-
metros se obtiene de una base de datos anexa, creada a partir de la informacién obtenida del Design Institute
for Physical Properties. Los resultados arrojados fueron comparados con datos bibliograficos, asi como com-
parados con los valores entregados por otros programas de simulacién.
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ABSTRACT

A tube reactor simulation module based on MATLAB has been developed. For this the units considered were
mathematically modeled, from the balances of matter and energy for plug and flow reactor. The obtained mo-
dels were coded in the language of the program to later compile them through a graphical interface, providing
a fast and intuitive means to carry out the corresponding calculations. The supply of the information required
for the calculation of the state functions and other parameters is obtained from an attached database, created
from the information obtained from the Design Institute for Physical Properties. The results obtained were
compared with bibliographic data as well as compared with the values provided by other simulation programs.

Keywords: simulation; processes; reactors; engineering; MATLAB.

1. INTRODUCCION

El reactor tubular del tipo flujo piston (PFR) puede considerarse similar a un intercambiador de calor donde la
reaccion ocurre en los tubos. Su forma puede ser muy variada, por ejemplo, el reactor puede constar de un tubo
acomodado en un bafio, un tubo en una chaqueta, o un nimero de tubos inmersos en un medio de transferencia
de calor.
Para que se produzca la transferencia de calor entre dos fluidos sin que se mezclen, estos deben estar separados
por una pared de material buen conductor del calor. Luego matematicamente la cantidad de calor que se trans-
fiere entre los dos fluidos se puede escribir:
dQ = U.dA.AT,, (1)
donde:

e A =dareanecesaria para la transferencia de calor.

» U =el coeficiente total de transferencia de calor.

« AT, = ladiferencia de temperaturas del fluido térmico con el fluido del interior del reactor.
El reactor tubular del tipo flujo pistdn (PFR) es relativamente facil de mantener sin partes en movimiento, y
usualmente produce la conversion mas alta por volumen de reactor que cualquiera de los reactores de flujo.
Entre sus ventajas podemos mencionar:

«  Alto rendimiento especifico.

« Poco o ningln retromezclado.

»  Control cercano de temperatura.
Sus principales desventajas son:

« Instrumentacion cara.
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« Alto costo de operacién (mantenimiento, limpieza).

«  Flujo de calor de la seccion radiante de horno no uniforme.
La desventaja principal del reactor tubular es la dificultad en controlar la temperatura dentro del reactor. Esto
a menudo resulta en situaciones criticas especialmente cuando la reaccion es exotérmica.
El flujo en el reactor PFR es idealizado donde todas las particulas en una seccién transversal dada tienen idén-
tica direccion y velocidad de movimiento. Durante este flujo (flujo piston), no existe mezclado longitudinal de
elementos del fluido a medida que se mueven a través del reactor, y todos los elementos del fluido toman la
misma cantidad de tiempo para moverse desde la entrada del reactor hacia la salida.
En este tipo de reactores, la reaccidn que ocurre dentro de secciones diferencialmente delgadas de fluido, llena
la seccidn transversal entera del tubo y es separada uno del otro por pistones hipotéticos que impiden mezcla
axial. Estos pistones de material se mueven como unidades individuales a través del reactor, con la suposicion
que el perfil de velocidad no varia radialmente. En cada pistén se asume que fluido es uniforme en temperatura,
composicidn, y presion ejercida y asi puede asumirse que la mezcla radial es infinitamente rapida.
Con ello el objetivo general de este trabajo fue el desarrollo de un médulo de simulacion de reactores tubulares
basado en MATLAB, de modo que se puedan estimar variables clave del reactor, asi como dimensionarlo.

2. MATERIALES Y METODOS

1.1.Objeto de estudio

Se busca obtener el balance molar para cada una de las especies involucradas en las reacciones consideradas
para el reactor. EI médulo de simulacién se enfoca principalmente en el desarrollo cinético del modelo, aunque
también se incluye un céalculo Unicamente estequiométrico. Para el primero se hace uso de la velocidad de
reaccion respectiva, la cual depende del orden de reaccion para cada componente, coeficientes estequiométricos
y de la constante cinética.

La constante cinética puede ser ingresada de manera directa, como un valor fijo o considerarla dependiente de
la temperatura y ser calculada a partir de la ecuacién de Arrhenius.

k= A.e E/RD 2
Para realizar el balance de materia de estos reactores, se realiza el andlisis en cada uno de estos pistones hipo-
téticos, considerados como porciones de volumen AV, de igual manera el balance de energia es realizado para
cada una de estas porciones.

1.2.Instrumentos de recoleccién de datos

El presente estudio recolecta datos como la temperatura critica, presion critica, volumen molar liquido, capa-
cidad calorifica del gas ideal, etc. Los datos son obtenidos de la base de datos del “Design Institute for Physical
Properties” (DIPPR).

1.3.Métodos y técnicas.

Para el desarrollo del médulo de simulacion se realizo la representacion matematica del comportamiento de
los reactores PFR, tomando las ecuaciones resultantes de los balances molares, asi como los balances de energia,
para este Ultimo se precisa realizar un calculo de la entalpia tanto para especies puras como para mezclas
multicomponentes para fase liquida y fase vapor.

Balance de materia

Para el anlisis de los reactores tubulares del tipo flujo piston (PFR), como se menciond previamente, se toman
porciones de volumen AV, “se elegird de manera que sea suficientemente pequefio para que no haya variaciones
espaciales en la velocidad de reaccion dentro de este volumen™ (Scott, H. F. 2020). Bajo esta consideracion el
balance molar para dicho volumen AV se obtiene segun la ecuacion (3) definida para todo F; ; € R|F; ; = 0
0= Z?ﬁl(Fi,jNV - Z?il Fi,j)|V+AV + AV, (3)
donde:

*  F;; = flujo molar de la especie i para la corriente j, siendo i cualquiera de las especies presentes en

el sistema reactivo y j cualquiera de las corrientes a través de las cuales ingresa masa al sistema.

« r; = velocidad de reaccion de la especie i.

e n, =nuamero de corrientes de entrada del reactor.

e ng =numero de corrientes de salida del reactor.
Reemplazando las sumatorias directamente por los flujos molares totales de la especie i a la entrada (F;|,) y a
la salida (F;|,,ay) Y considerado un volumen AV tan pequefio que se aproxime a 0, AV — 0, obtenemos el
limite del cociente de la diferencia de los flujos de entrada y salida lo que nos da la ecuacion (5)
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0= lim Z?il(pi'j)|V+AV_2?§1(F”)|V -7 (4
T AvS0 AV :
2}1:1 dF;j
i = qv ) (5)
donde:

7 =numero total de corrientes del reactor.

Balance de energia

Para el reactor tubular del tipo flujo piston (PFR), se realiza un balance de energia para el volumen AV de
manera similar al balance molar.

Tenemos, para el piston
0 =X a(Fiy- Bip)l, = Ziea (P Hig)l,,, + 20, ®
donde:

. I-AIiJ- =entalpia molar de la de la especie i para la corriente j, siendo i cualquiera de las especies pre-
sentes en el sistema reactivo y j cualquiera de las corrientes a traves de las cuales ingresa masa al
sistema.

«  AQ = flujo de calor al reactor.

De manera similar al balance de materia, el volumen debe ser tan pequefio que se aproxime a 0, por lo que
tomamos el limite cuando AV — 0, con lo cual se obtiene el limite del cociente de la diferencia de los flujos de
energia entrada y salida, lo que nos da la ecuacidn (8)
i Sy (Fi Ay )| —2?=1(Fi,jﬁi.j)|v

. AQ
0= lim 22— jj VAL @)
AV—0AV  AV-0 AV
0=2Q_25=il) _d0 wm g yn g i ®)
av av av J=1 qy U J=170 gy

Reemplazando la ecuacién obtenida del balance molar, tenemos:

aQ n g n afi; _
w N j=1Hij— j:1Fi,j7— 0 ©)
Como se visualiza en la ecuacién (9) se hace necesario el calculo de las entalpias de las corrientes de salida,

para asi obtener la evolucion de la temperatura en funcién de la velocidad de reaccion y el flujo de calor.

Para ello, se inicia con el célculo de la entalpia en especies puras para fase vapor y fase liquida. Se consideran
las reacciones de fase Unica (vapor o liquido) dado que para reacciones heterogéneas se hace necesario incluir
las ecuaciones de transferencia de masa lo cual no estd incluido en el presente documento.

Segun la rutina descrita en Poling et al. (2001) como cita Felder (2020). Podemos trabajar con la diferencia
entre dos estados, para la fase vapor seguimos la siguiente secuencia, cambiamos vapor real a gas ideal a
Tyer, P, luego el gas ideal pasa a del estado T,..r, P, @ T, P. Finalmente, el gas ideal retorna a fluido real al
estado T, P.
H(T,P) — H(Tyef, Py) = [H9(Tyes, Po) — H(Tves, Po)| + [H9(T, P) — H9(Ty o5, Py )| + [H(T,P) —
H'(T, P)], (10)
donde:

e H(T,P)=entalpiareal a la temperatura T y presion P

«  HY(T,P)= entalpia gas ideal a la temperatura T y presion P
Felder (2020) nos indica que la entalpia, H = f(T, P) como propiedad termodindmica entre dos estados, es
independiente del camino elegido para el cambio de estado, y nos presenta las Ec. (11) en la cual se visualiza
un proceso escalonado mediante el cual la temperatura se mantiene constante en T; y la variacion isotérmica
se determina de P, a P,, a este cambio luego se suma la variacion isobéarica de T, a T, a la presién P,. Del
mismo modo se puede considerar una variacion isobérica a P; y una isotérmica a T, teniendo la Ec. (12)

H,—H, = f;;z (g_;’)n dP + fTTf (Z_Z)PZ dT (11)
Hy —Hy = [}? (g—i’)h dP + [ (‘;—;’)Pl dT (12)

Segun la Ecuacién de Kirchhoff sabemos que la capacidad calorifica puede definirse como una variacion de la

. - OH ‘ . . .
entalpia a una presion constante, C, = (a—T) , ademas considerando las relaciones de Maxwell se tiene
P
v

(a—H) = [V -T (—) ] siendo V, P, T los valores de volumen, presion y temperatura respectivamente.
oP T aT P

Entonces, para una variacion de la entalpia en un intervalo [a, b] siendo a el estado inicial y b el estado final
de un proceso, a partir de la Ec. (11) y Ec. (12) tenemos:
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Hy = Ho = [;° CodT + [ [V =T (5 )]dp (13)
La Ec. (13) representa la dlferen0|a de entalpia entre dos estados para un proceso cualquiera, por lo que puede
ser utilizada en diferencia de entalpia H'9 (T, P) — H'9 (T, P,) de la Ec. (10) siendo H (T, P, ) la entalpia
al estado inicial y H¥9 (T, P) la entalpia al estado final.

H(T,P) — H(Tyop, Py) = HY(Tyep, Py) + [fTT comyar + v -1 (5 ) |ap] - né(r, p) (14)

Siendo que, para un comportamiento ideal, Ia variacion del volumen en funcién de la temperatura para un
proceso isobaro es igual al cociente entre la constante de gases ideales y la presién, tal como se ve en la Ec.
(15).

®),=% @9
donde:

* R = constante de los gases ideales.
Entonces resolviendo la relacion de Maxwell considerada Ec. (12)

[V T( )]dp [———]dp—o (16)
Con lo que obtenemos:
H(T,P) — H(Tyef, Py) = H(Tyes, Py) + fTTr o ¢,?(T)dT — HY(T, P) 17)

Para la fase liquida, cambiamos vapor real a gas ideal a T, ¢, Py, luego el gas ideal pasa a vapor saturado al
estado T, P,4y, se condensa el vapor saturado a liquido saturado a T, P,,,, Yy finalmente liquido cambia al estado
T,P

H(T,P) — H(Tyef, Po) = [H9(Tres, Po) — H(Tres, Po)| + [H9 (Tyes, Po) — H(T, Pyop)| — AH,(T) —
[H(T,P) — H(T, Pyap) | (18)
Reemplazando las diferencias de las entalpias H9 (T, P) — H'9(T,es, Py) Y H(T,P) — H(T, B,y ) por la Ec.
(13). Se obtiene:

H(T,P) = H(Tyop, Py) = HY(Tyep, Py) + [fTTref Co(myar + e |v -1 (’;—Z)P] dP| - AH,(T) —

|57 Coar + e v =1 (;’—Z)P] dp| (19)
Considerando gas ideal, ademas de fTT CprdT = 0:
H(T,P) = H(Tyep, Py) = H(Tyep, Py) + fTTref CI9(T)dT — AH,(T) — [fp‘;ap V.dP — fP:ap T (Z—Z)P dP] (20)
Para el calculo de la entalpia de una mezcla multicomponente partimos de las entalpias molares para cada
especie.
H=N; Y2, Ziﬁi ) (21)
donde:

» N =moles totales presentes en la mezcla.

»  z; = fraccion mol de la especie i.

e m =namero de especies presentes en la mezcla.
Para una mezcla fase vapor, considerando las Ec. (21) en las Ec. (17) tenemos

H(T,P) — H(Tyef, Po) = HY(Tre, Po) + Nr X1 24 f ig (T)dT — H4(T, P) (22)
Considerando gas ideal: Hd(Tref, Py) = H(T, P) = Sd(Tref,Po) =SYT,P)=0
H(T,P) — H(Tyes, Py) = Ny X2, 2, f C2(T)dT (23)

Para una mezcla fase liquida, conS|derando Ias Ec. (21) en las Ec. (20) tenemos

H(T,P) = H(Trer, Po) = HY (Tyep, Po) + Np Xz fy G (DT = ([ v.dP = [ T(37) aP| (24)

aT
Considerando gas ideal: Hd(Tref, Py) = SY(Tres, Py) = 0
H(T,P) = H(Tyer, Po) = Ny Sy 7 fy GI(DAT = [ v.aP— [, T () dP] (25)
Es posible generalizar que la entalpla de una mezcla esta definida por la Ec. (25), reemplazando el estado de
referencia H(Tref, Po) por sumatoria de las entalpias de formacion de los componentes de la mezcla a T;.f,
Fr ¥, z;. Hy ; y dividiendo todo entre N7, se obtiene:
A =SPzHp o+ Sz fy (67) T + STy xi (1= Fv). Hygp(T), (26)
donde:
«  H = entalpia especifica.
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*  Hg; = entalpia de formacion de la especie i.

. (C;g)i: capacidad calorifica de gas ideal de la especie i.

«  Fv =fraccion de vapor.

«  x; = fraccion molar fase liquida.
Siendo la fraccién de vapor definida por la Ec. (27):
Fv = F,q,/Fr, (27)
donde:

F,qp = flujo molar fase vapor.

e F; =flujo molar total.
La fraccidon molar fase liquida queda definida segln la Ec. (28)
Xi = Fugi/Fiiqg = Fliqi/Fr(1 — Fv) , (28)
donde:

*  Fyq = flujo molar fase liquida.

*  Fyq,; = flujo molar de la especie i en fase liquida.
TenemOS'

= St Hy ot St Sy (G AT + T Hyg i (T) (29)

l—1 Fr Fr
D|V|d|endo Ia Ec. (21) entre eI numero total de moles (N7) tenemos la entalpia especifica en funcion de las
entalpias molares

H =3, 2H (30)
Considerando la Ec. (29) tenemos la entalpia molar de la especie i:
—~ T i Fyi i
H; =H; ; + fTTef(C;,g)idT +— L Hyap, (31)
A partir de la Ec. (31) calculamos la diferencial de la entalpia molar de la especie i, con respecto al volumen.
dHl Flig,i
i ( Lg)ldv ( lriz H,,ap_i) (32)
Reemplazamos en Ia Ec. (31) en la Ec. (9)
dQ Flig,i
R W D i ((C‘g)l ot (e Hvap,i)) =0 (33)
Resolviendo
ig 1
a0 (C )4 a(z) a(Fiiq,)
av &= 1T1H Z v ?il FiHvap,iFliq,i “av lrril Hvap,i %
d(Hyap,)
121 Fligi—,P= =0 (34)
d(l) d(l) + ar,
Utilizando el cambio de variable para simplificar — tenemos que —~ = —rE gy reemplazando en Ec.
(34)
ao (Czizg)idT m 1 dFi  m d(Fiiq,i)
av l 1 lH Z v + Zi:l vap, lFllq i F'av T Li=1 Hvap,i “av
( va, ,i)

iz1 Fiigi—, =0 (35)

Si la reaccion se da en fase liquida (F;4; = F;) , ademas siendo que % entonces la Ec. (35) se convierte en:
ig

dQ 5 4 (C )idT d(Hva ,i)
av ﬁ1 iHi — ;i1Fi pdV ;anTp=0 (36)

La entalpia de vaporizacién para una temperatura T, se obtiene a partir de la correlacién de Watson, en funcién
de la entalpia de vaporizacion al punto de ebullicion (T;,), Hy,p, p; Obtenida a partir de la ecuacion de Chen
(Chen, 1965, como se cité en Abdi et al. 2018 y Mehmandoust et al. 2014).

0.38

Hvap,i = (%) Hvap_b,i ) (37)
donde:

*  H,g,p,; = entalpia de vaporizacion de la especie i a la temperatura T

« T, =temperatura critica de la especie i

e T, =temperatura de ebullicién de la especie i

*  H,gp p,; = temperatura de vaporizacion de la especie i a la temperatura de ebullicion
La diferencial de la entalpia de vaporizacién con respecto al volumen es:
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aT
AHyapi _ 19-Hyap bigy _ 19.Hyap b, ar 38
v T/To—1 \31/50 = T/To—1 \31/50 av (38)
(i) aprenso  \T(FIER) T @p/Te-150

Reemplazando la Ec. 31, Ec. 37 y Ec. 38 en la Ec. 35 y despejando, obtenemos la variacién de la temperatura
con respecto al volumen de un reactor PFR, en fase liquida:

A0 wm T ig 1-(T/T¢) \°38
ar av~ i=1ri<Hf*i+fTref(Cp )idT+<Tb/TCC)) Hvap b

7= / \ (39)
i 19.H i
Zﬂln(c;,g)iﬂ?;ln py— Jﬁ,%b'l
\rel =)™ rurre-nisn)
Si la reaccion se da en fase vapor (Fy;,; = 0) entonces la Ec. 36 se convierte en:
ig

do e (c7),ar
— =Xy = Xt Fi————=10 (40)

av av
Reemplazando la Ec. 31 en la Ec. 40, obtenemos la variacion de la temperatura con respecto al volumen de un

reactor PFR, en fase vapor:
a9 om . (T ig
dT _ W_Zizl rl(Hf-l+fTref(Cp )idT)

av ZﬁlFi(Cig)i

(41)

p

Sistema de EDO
Para una mezcla multicomponente de m especies, la evolucion del reactor PFR queda descrita por m ecuacio-
nes diferenciales segln la Ec. (5) del modo que:

aF;
o T (42)

donde:

e F; =flujo molar de la especie i.
Ademas de las ecuaciones referidas a los flujos molares de las especies involucradas en el sistema reactivo, se
tiene la Ec. (39) o la Ec. (41) segln sea la fase del sistema. Teniendo las siguientes condiciones iniciales
F;(0) = F,y, siendo F;, el flujo molar de entrada al reactor de la especie i y T(0) = T, siendo T, la tempera-
tura inicial del reactor, es decir la temperatura de la alimentacién.
Todas estas condiciones iniciales son conocidas y seran ingresadas para el calculo del sistema de EDO para
V € [0,V,.] donde V. es el volumen total del reactor.

Interfase Grafica
La interfase gréfica del médulo de simulacidn permite la toma de los datos necesarios para el calculo por parte
del usuario y muestra los resultados de una manera clara.
La interfase se desarrollé en el App-designer, programa incluido en el paquete de MATLAB, permite crear
aplicaciones y empaquetar las funciones incluidas en un solo archivo que puede compartirse facilmente con
otros usuarios.
El algoritmo de calculo empleado en el médulo de simulacién es el siguiente:;

«  Formulacion de la constante cinética.

«  Formulacién de las velocidades de reaccion para cada uno de los componentes.

«  Formulacién de las ecuaciones diferenciales de los flujos a partir de los balances molares para cada

componente.
«  Formulacién de la diferencial de la temperatura a partir del balance de energia.
*  Resolver el sistema de EDO.

3. RESULTADOS Y DISCUSION

Para poner a prueba el mddulo de reactor PFR se realizé el problema 26 del capitulo 12 del libro de Scott, H.
F. (2020). Dicho problema presenta el caso de la deshidrogenacion catalitica del etilbenceno para la formacion
de estireno tomando la cinética de Snyder, J. D., & Subramaniam, B. (1994) como cita Scott, H. F. (2020),
Pérez Sanchez A. (2017) y Leite, et al. (2021), ellos presentaron las siguientes ecuaciones cinéticas:

5.
Testireno = 1177.257231. exp (_ %) (Petilbenceno) (43)
207861.8
T2benceno = 720555234. exp (_ RT ) (Petilbenceno) (44)
91459.192
Tatotueno = 1724.exp (_ T) (PetilbencenoPHZ) (45)

Los valores de las energias de activacion y factor de frecuencia para cada reaccion se resumen en la siguiente
tabla
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Tabla 1. Parametros de las reacciones que tienen lugar dentro del reactor catalitico

Reaccion T'1estireno T2benceno T3tolueno
A 1177.257231 720555234.3 1724.052032
kmol/m3.bar.s kmol/m3.bar.s kmol/m3.bar2.s
E 90835.6066 kJ/kmol 207861.8 kJ/kmol 91459.192 kJ/kmol

El mddulo de simulacion esta programado para calcular las velocidades en funcidn de la concentraciones de
los componentes y no a través de las presiones parciales, ademas las ecuaciones previas, estan dadas en mol.m’
3.5 mientras que el programa entrega kmol.m=.h por lo que es necesario corregir los factores de frecuencia
para cada ecuacioén, quedando segin la tabla.

Tabla 2. Parametros de las reacciones que tienen lugar dentro del reactor catalitico

Reaccion T1estireno T2benceno T'3tolueno
8306681764
A 155046233 1/h 9.4898E+13 1/h
m3/kmol.h
E 90835.6066 kJ/kmol 207861.8 kdJ/kmol 91459.192 kJ/kmol

Estos nuevos valores los ingresamos en el médulo de simulacién. La Tabla 2 resume el comportamiento de
todas las reacciones que intervienen en el caso.

Tabla 3. Principales reacciones que tienen lugar dentro del reactor catalitico
La deshidrogenacion catalitica de etilbenceno para obtener estireno e hidrégeno:

K
CoMsCaHs = CoHsCoHy + Hy ki1 = 155046233. exp (- 20)
La formacién de benceno y etileno a partir de etilbenceno:

K
CsHsCyHs = CgHg + CoH, k, = 9.4898E + 13.exp (_ zo;iel)
La reaccién de etilbenceno con hidrdgeno para obtener tolueno y metano

K

CoHyCoHs + Hy = CoHsCHy + CH, ks = 8306681764 exp (— )

Nota: Modificado de Pérez Sanchez A. (2017)

Para el ejercicio planteado ademas se tiene que V=10.0 m3 y una alimentacién de 12.384 kmol/h de etilbenceno
y 179.568 kmol/h de vapor de agua a una presion de 2.4318 bar. Ademas de ello se considera una transferencia
de calor con el exterior dandole una Ta = 1000 K la cual permanece constante, para acercarnos a ello, vamos a
ocupar un flujo de fluido calefactor, lo suficientemente grande como para que su temperatura no se vea afec-
tada.

Aregtin arcesas Apuda

Figura 1. Ventana de condiciones de operacién
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Figura 2. Ventana de ingreso pardmetros de reaccion
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Figura 3. Grafica de resultados

Se obtiene el perfil de composiciones mostrado en la Figura 3, y una temperatura final de 701.442 °C. Asi
mismo con las condiciones de operacion dadas, se calcula un flujo de calor total de 6.5898e+06 kJ/h.

& PO3/CORR - 8] *
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Componente  Flujo molar (Kmolh) Sase de Composicdn

agua 170 5500 Fracodn mol
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foksenc Flupo val Sguada (m3ah)
atiend

Metano 03083 Aceptar Canode

Figura 4. Ventana de composicion de salida

Comparando los resultados obtenidos en el médulo de simulacion con los entregados por un software de simu-

lacion comercial como es el HYSYS V10. Para una corriente de energia de -6.5898e+06 kJ/h y para un nimero

de pasos, utilizados para resolver las ecuaciones diferenciales, igual a 20, se obtiene una temperatura de salida

de 707.6°C. Aumentando el nimero de segmentos obtenemos valores mas cercanos al de 701.442 °C pero
186
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también se aumenta el tiempo de solucion, por lo que él médulo desarrollado resulta un software mas potente
que el solucionador de ecuaciones diferenciales ordinarias utilizado por defecto por HYSYS V10.

1 PFR-100

Q-100
Figura 5. Diagrama de flujo HYSYS V10
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Figura 6. Composicion de corriente de salida, HYSYS V10
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Figura 7. Grafica de resultados HYSYS V10
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Tabla 4. Composicion de salida del reactor PFR

COMPONENTE MODULO HYSYS V10
SALIDA (kgmol/h) SALIDA (kgmol/h)
Agua 179.5680 179.5680
Etilbenceno 1.4414 1.8933
Estireno 9.0686 8.7009
Hidrégeno 8.7594 8.0538
Benceno 1.5647 1.1427
Tolueno 0.3093 0.6472
Etileno 1.5647 1.1427
Metano 0.3093 0.6472

Nota: Elaboracién propia
De manera simular podemos ver que los perfiles de las concentraciones de las especies a lo largo del reactor
tienen un comportamiento similar al desarrollado por el mddulo de simulacién, pero con las limitantes del
solucionador de ecuaciones diferenciales ordinarias del HYSYS V10.

4. CONCLUSIONES

Se logro desarrollar la secuencia de célculo para la obtencién de la entalpia para especies Unicas y mezclas
multicomponentes, asi mismo se desarrollaron los modelos matematicos que caracterizan los reactores del tipo
flujo piston (PFR), partiendo de los balances molares y de energia, con lo que se plante6 el algoritmo de célculo,
el cual fue resuelto satisfactoriamente utilizando el software MATLAB 2020b.

En el mismo software de MATLAB 2020b, se cred la interfase grafica con el subprograma App-designer, esta
interfase se elabor6 con el objetivo de brindar una interaccion bastante intuitiva con el médulo, ademés de ello
se elabor6 una base de datos anexa al médulo en una hoja de célculo.

Finalmente, el médulo de simulacién obtuvo resultados mas exactos y en un tiempo considerablemente menor
respecto a los entregados por el software de simulacion HYSYS V10, constituyendo una alternativa que ademas
de ser libre resulta mas potente especificamente para el estudio de reactores PFR, dando respuesta a los reque-
rimientos actuales en cuanto a la modelizacidn numérica de reactores.
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