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INTRODUCCION

En el desarrollo de este trabajo, se ha podido

constatar la gran ayvuda que significa el uso de

microcomputadores para fines cientificos N4 sus
aplicaciones en ingenieria. En los 1Ultimos anos, los
microcomputadores han tenido una gran expansion vy

diversificacion de su uso. Ello es debido a la facilidad

vy rapidez de resolver diversas tareas en diferentes

campos.

En Ingenieria Quimica, el uso del computador
significé un gran adelanto para la obtencidn de
resultados. Su aplicacién se realiza en diversos

aspectos, como lo son la evaluacién de propiedades
fisico-quimicas, disefio de procesos N4 equlipos,
simulacioén, etc.

LLa microcomputadora favorece al Ingeniero Quimico
realizando dos importantes tareas :
-~ Rapidez en calculos.

- Manejo de una Base de Datos.

Con ello, el Ingeniero dispone de mayor tiempo para
realizar un andlisis mads profundo y extenso en la

interpretacién de resultados y toma de decisiones.



CAPITULO I
RESUMEN DEL PROYECTO

1.1. OBJETIVOS.

Los objetivos de la Tesis pueden resumirse en tres
importantes puntos:

Iniciar la creacidétn de Software Nacional, diseflado

de acuerdo a la realidad del pais y con los recursos

disponibles.

— Poner al alcance de la Facultad de Ingenieria
Quimica y de otras facultades un modesto paguete de
programas que sirva como base para futuros programas
que desarrollen 1los alumnos y profesores de la
Facultad, asi como también aplicarla en la educacidn
v en la industria.

— Actualizacién en el campo de la Informdtica en la
Facultad de Ingenieria Quimica, como complemento

Btil a las necesidades de la Carrera.

1.2. PLANTEAMIENTO Y ENFOQULE DEL PROBLEMA DE DESTILACION.

La Destilacidén es un proceso que se basa en el

equilibrio termodindmico para la separacién de sustancias



que se encuentran formando una mezcla homogénea,
realizando sucesivas evaporaciones y logrando flujos
enriquecidos de dichas sustancias. Como todo proceso se
requiere de realizar los Balances de Materia y Energia
simultaneamente si se desea simular con gran precisién el
fenémeno de destilacidén. Todos estos balances requieren
de parametros iniciales y de datos fisicos y quimicos que

varian conforme se avance en el proceso.

El cdlculo de propiedades termodinamicas utiliza un
modelo de ecuacién de estado para determinacién del
estado termodinamico de un fluido®*. Para ello se ha
disefiado rutinas de céalculos introduciondo :

— Presién-Temperatura.

Presioéon-Entalpia.

- Presidén-Entropia.
- Temperatura-Entalpia.
- Temperatura-Entropia.

El modelo de destilacién utilizado contempla los
siguientes puntos que aumenta el grado de complejidad del
proceso de separacidn :

- Separacidén de Mezclas Multicomponentes.

Alimentaciones Maltiples.

— Corrientes Laterales.
— Condensador Parcial o Total.
— Calculo de Propiedades Plato a Plato.

- Simulacién y Optimizaciodn.



Los diversos métodos de diseho de destilacidén fueron
revolucionados por la computadora que usa de principio a
fin modelos rigurosos de cdlculos de etapas, eficiencia
de plato y propiedades fisico-quimicas. La disponibilidad
de estas maquinas., permite la adaptacién de modelos en
diversas circunstancias. También se tiene ahora un mejor
entendimiento del equilibrio de fases en un sistemas de
multicomponentes, la aproximacién a la etapa tedrica y el

concepto de eficiencia de transferencia de masa.

La disponibilidad de microcomputadores para el
manejo de la enorme carga de calculos repetitivos, como
son 1los cdlculos en determinacidén de propiedades
termodinamicas y la destilaciodn de mezclas de
multicomponentes por multietapas, ha hecho posible el
poder aproximarse a la solucidén del problema de disefio.
Muchos tipos de problemas son mas tratables para una
solucidén econdmica. La determinacién de la aproximacidn
involucra la seleccién de las condiciones geométricas Yy
de operacidn, siguiendo la evaluacidén y capacidad de
separacion. Esta es la aproximacion utilizada
frecuentemente por ingenieros en su trabajo. Por otro
lado, la aproximacién al disefio es una de las mas
aceptable; aqui la separacidén requerida puede ser dato,
con condiciones de operacidn y factores geométricos como
respuesta, aunque es simple y obvio, la determinacidén vs.

la superioridad del disefho se puede tener en mente



constantemente.
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El diagrama de flujo puede desglosarse en 4 partes
- Base de Datos.
— Desarrollo del Proceso.
— Disefio de Equipos.
- Simulacién y Optimizaciodn.
Cada uno de estos bloqgques sera desarrollado

utilizando diferentes medios ofrecidos por el computador.

1.3. MODELAMIENTO Y SIMULACION.

La Simulaciodn viene a ser la aproximaciodn
cuantitativa al problema de disefio y operacidén de
procesos, a partir de un modelo matemdtico desarrollado
en forma empilirica y/o tedrica; en otras palabras se
analiza el problema definiendo términos matematicos. El
alcance de la simulacidén cubre tres areas importantes de
estudios analiticos

- Investigacidén y Desarrollo de Nuevos Procesos.

Optimizacidén de operaciones de proceso.

Cada area de analisis cubre las siguientes categorias :
— Flujo de Fluidos.
- Transferencia de Masa.
- Transferencia de Calor.
- Cinética Quimica.
Dindmica y Control del Proceso.

- Termodinamica de la Ingenieria Quimica.



La Simulacioén en las areas mencionadas puede
aplicarse en dos formas :

- Simulacién en Estado Estacionario v/0 No
Estacionario, para el dimensionamiento de planta
(equipos, produccidn).

Simulacién Dinamica del Proceso para comportamiento
y respuesta ante una variacién, para el control del

proceso (sistema de control).

Estas diferentes aplicaciones de Simulacién obedece
a las necesidades del Ingeniero en determinar el
comportamiento estacionario y/o no estacionario (aplicado
al disefio) y dindmico (aplicado al control) de un
proceso.

El principio mads importante que caracteriza a los
simuladores, radica en la modularidad o modelamiento
mediante procedimientos que enclerran modelos
matematicos. Toda Operacion Unitaria (destilaciodn.
transferencia de calor) o Proceso Unitario (reacciones de
alquilacién) esta basado en un Jjuego de leyes de la
quimica o fisica, en las cuales se pueden usar un modelo
matemdtico de la unidad, o puede ser representada por
ecuaciones empiricas. El ensamblaje de este juego de
ecuaciones matematicas y técnicas matematicas para ser
resuelto y simular la unidad, da a lugar a la
conformacién del procedimiento de computacién de 1la

unidad. Estos moédulos pueden ser conformados para los



diferentes operaciones y procesos unitarios que pueda
poseer una planta quimica. El objetivo de los referidos
médulos de computacidén es de representar los parametros
de las etapas de planta, consistentes en dimensionamiento
fisico, condiciones de operacidén, o el estudio del

sistema.

La simulacién dependera del grado de sofisticacidn
de los médulos de computacion de operaciones y procesos,
los que dependeran de cuan cercano se encuentre el modelo
matemdtico propuesto al fendmeno real. Para ello se puede
realizar diferentes simulaciones para varios niveles de
sofisticacién para el mismo tipo de equipo empleado.
Usualmente los modelos aproximados se usa para fijar los
valores de los parametros iniciales de la planta en
estudio; estos estudios son generalmente usados para
establecer las razones de convergencia en investigar el
comportamiento de varias técnicas de convergencia. Cabe
recordar que mientras mds sofisticado sea un mdédulo de
computacidén, mayor serd el costo del tiempo de calculo, ¥y

mayor sera el costo de programacion.



CAPITULO IIT
FUNDAMENTOS TEORICOS

2.1 CONCEPTOS MATEMATICOS.

Todo fendémeno fisico—-quimico puede ser representado
mediante un modelo matemdtico, conformado por un juego de
ecuaciones. Esto hace necesario determinar la forma de
encontrar la solucidén, de manera eficaz y 6éptima., de modo
los resultados sean obtenidos en un minimo de tiempo y
con precisién. Para ello es necesario aplicar las
diferentes técnicas de solucién para cada una de las

formas de ecuaciones existentes.

2.1.1 ECUACIONES Y CORRELACIONES.

Existen diferentes formas de ecuaciones v
correlaciones utilizadas durante el desarrollo de este
trabajo correspondientes a los diferentes modelos
matematicos que representan los fenomenos
fisicos-quimicos. De acuerdo al grado de complejidad se
proponen ecuacilones y correlaciones con la siguiente
forma

— Bcuaciones lineales.



- Polinomios de coeficientes constantes.

- Polinomios con coeficientes variables.

- Sistemas de ecuaciones lineales.

— Ecuaciones no-lineales.

- Sistemas de ecuaciones no lineales.

- Polinomios de multivariables.

Un modelo matematico aumenta en complejidad conforme

las ecuaciones que 1lo representan contienen muchas
variables en forma implicita, obligando a 1la utilizacién

de técnicas de convergencia para su solucidn.

2.1.2 SOLUCION DE ECUACIONES.

Generalmente las ecuaciones que describen a los
fluidos y su equilibrio entre las fases (vapor y liquido)
no pueden ser resueltas explicitamente debido a 1la
complejidad que posee el sistema. Numerosos métodos de
cdlculo por prueba y error han sido desarrollados. Estos
procedimientos tienen como objetivos la determinacién de
los wvalores para las variables no conocidas que
satisfagan todas las ecuaclones simultaneamente.
Raramente es correcto el valor fijado para una primera
prueba. Generalmente es necesario realizar varias pruebas
para obtener un resultado dentro del criterio
seleccionado para la convergencia del modelo matematico y

la obtencién de la solucién. Los procedimientos



mayormente usados para la solucién de problemas de

destilacién se describen a continuacidén :

1)

2)

Iteracién Directa2 . Comianmente conocida con el
nombre de "iteracion™ o iteraciones sucesivas, es un
procedimiento natural, el cual no requiere de
matematicas avanzadas sino de un ordenamiento
adecuado de la ecuacidén para lograr la convergencia
deseada. El método se basa en suponer un rearreglo

en la siguiente forma :

x - £(x) 2-1

Se requiere de una primera aproximacién de la raiz y

luego de relacionar de la siguiente forma :

Ky = £lx) 1=1,2,3,... 2-2

Su desventaja es su lenta convergencia con respecto
a otros métodos, pero se tiene en cuenta que es muy

util para convergencia del tipo lineal.

Método de Newton2 .- Consiste en un procedimiento
sistemdtico de prueba y error, utilizando el
concepto de la primera derivada. Se supone que se

desea encontrar el valor de “x" tal que f(x) = 0. El



método de Newton consiste en usar los primeros

términos de la expansién de Taylor como sigue :

f(x) = £(x;) + £i{x) (x - x,) 2-3
Reordenando la ecuacién e igualando x ~— Xi+1 v
f(x) = 0, tenemos:

r =g o LX) -
1+ 1 f;{xi} <

El Método de Newton converge cuadraticamente, pero
la primera iteracion debe ser escogida
cuidadosamente. Otra dificultad en usar este método
es que requiere la evaluacion de f(x) y £ (x) para
cada iteracidén. La evaluacién de las derivadas de
funciones, encontradas en calculos en Ingenieria

Quimica es frecuentemente un proceso laborioso.

3) Método de 1la Bisectriz2 .- Asume que la ecuaciodn

f(x) es continta en un intervalo (xo.X1i) Yy Qque
f(xo).f(x1)<0. Con ello se asegura que existe una
raiz real en el intervalo definido. Este intervalo
puede ser bisecado. Para ello se hace un
subintervalo Ia (x1,X2), donde los valores de la

funcion de los extremos sean de diferente signo. vy



4)

se fija Xz con la semisuma de Xo y X1 . Este proceso
es realizado hasta llegar a la raiz de la ecuacidn.

Aunque este método es muy lento, la técnica es
segura y converge cuando es usado con propiedad. Las
ventajas de esta estdan en que se puede predecir el

namero de iteraciones mediante la férmula

log

[ (x;, = x,) ]
S a— 2-5

Ik > Tog2

donde k es el nUGmero de iteraciones y € es la

tolerancia.

Método de Richmond® .- Es muy similar al método de
convergencia de Newton, con la diferencia de Qque
incluye un término mds, en funcién de la segunda

derivada.

fﬂ
£x,) = (x = x,)| £/ (x%,) + (x - X,) —{;ﬁ] = 2-6
El término (X - Xo) entre 1los corchetes, se

reemplaza por la ecuacidén deducida del método de

Newton, obteniendo la siguiente expresidn



£12;)
£(xy) £ (x,) 2-7
2 £{x,)

Aunque el método de Richmond requiere evaluar la segunda
derivada, f'"(xo) , esta generalmente toma menos tiempo de
computacién que la de Newton-Raphson para la misma

tolerancia.

2.2 CONCEPTOS TERMODINAMICOS.

El concepto termodindmico mas importante es 1la
relacién de equilibrio de fases entre el liguido y vapor.
Esta relacién de equilibrio Jjunto con los conceptos
matemdticos determinan los procedimientos a emplearse
como por ejemplo la estimacién de puntos de burbuja vy
rocio, asi como los procesos de evaporacidén instantéanea
(flashing). El1 factor mds importante dentro de las
ecuaciones termodinamicas que intervienen es la razdén de
distribucidén liguido-vapor, cominmente llamada constante

de equilibrio (Kai).

Otro concepto importante que interviene en la
relacién de equilibrio termodindmico N4 en la
determinacioén de propiedades fisicas es la "Ecuacidén de

Estado".



La ecuacioén de estado tendra entonces dos
aplicaciones dentro de la simulacidén de destilacidén : la
estimacién de propiedades fisicas como el volumen

especifico (tanto para 1la fase vapor como la fase
liquida): y su evaluacién de propiedades y desviaciones
de los modelos ideales con respecto al modelo real. Para
el tratamiento de las ecuaciones que plantean estos dos
conceptos, es necesario disponer de una base de datos de
propiedades fisicas intrinsecas a los componentes
utilizados en las simulaciones (Peso Molecular,
Temperatura Normal de Ebullicién de un compuesto puro,
Propiedades Criticas, etc.), asli como las constantes de
las correlaciones y las ecuaciones involucradas en los
modelos planteados (Factor Acéntrico, Presiones de Vapor,

Factor de Compresibilidad Critico, etc.).

Por 1lo tanto, un programa de Simulacién para un
Sistema de Multicomponentes necesitard una base de datos

que solucionara los requerimientos internos del programa.

2.2.1 PROPIEDADES TERMODINAMICAS.

Dentro de las propiedades fisicas y termodindmicas
se han seleccionado aquellas que intervienen en el
equilibrio termodindmico y en 1la evaluacién del estado

termodindmico. Estas propiedades conformaran la base de



datos que los médulos de disenos consultaran a lo largo

de la ejecucidén de los programas.

2.2.1.1 PROPIEDADES CRITICAS Y REDUCIDAS.

1) Propiedades Criticas.- La generalizacién de la
de estados correspondientes sirve para expresar

dependencia de propiedades fisico-quimicas de

sustancias, con las fuerzas intermoleculares

ley
la

las

y

relacionar las propiedades criticas en la misma

forma para todos los compuestos. Las propiedades

criticas de un compuesto se define como el punto

maximo donde pueden coexistir la fase ligquida

la

del vapor. Esto nos daria valores de presion,

temperatura y volumen critico. Los valores criticos

para el sistema de compuestos utilizada en

las

correlaciones se encuentran dentro de las tablas del

Anexo 1.

2) Proriedades Reducidas.- La relacién de presién y
volumen a una temperatura constante difiere para
diferentes sustancias, pero sa la presién, el
volumen y la temperatura estdn relacionados a 1las
correspondientes propiedades criticas, la funcioén
que relaciona las propiedades reducidas conlleva a

lo mismo para diferentes sustancias. Las propiedades
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reducidas estd cominmente expresada como una

fraccién de la propiedad critica

|

T
Ve 2-8

La importancia de la ley de estados correspondientes
reside en las relaciones de datos de P-V-T usando el

factor de compresibilidad :

N
]
y*u
<
N
|
[\e]

~
a

Los valores de estas propiedades han sido halladas
experimentalmente, Pero es necesario realizar
estimaciones para muchas sustancias gque todavia no
han sido estudiadas. Entre los métodos de estimacidn
podemos citar los métodos de incrementos por
contribuciébn estructural de los compuestos como 1lo
es el método de Lyndersen3-.-4; las correlaciones
empiricas, modelos matemdticos basados en datos
experimentales (ej. Tb, Tc, y SG utilizados en el
método de Spencer y Daubert3) y generalizadas para

familias de compuestos.

Factor Acénitrico.- El1 factor acéntrico es una de las

constantes mas comunes de los compuestos puros Vv



esta definida por

w=-1og(P;/")+1 ; @ T,=0.7 2-10
Originalmente se propuso, que el factor
acéntrico representa la no esfericidad de las

moléculas (acentricidad). Para gases monoatdmicos su

valor es igual a cero, para hidrocarburos livianos

tendrda valores pequenos, incrementandose cuando
aumente de tamafio la molécula o aumente su
polaridad.

4) Regla de Mezcla para Multicomponentes.- La regla de
mezcla que de utilizarse para mezcla
multicomponentes debe de fijarse del modo como 1lo
indique la correlacién utilizada. El método seguido
por la regla de mezcla obedece a la comparaciodon
entre los datos experimentales contra el modelo

utilizado con la regla de mezcla establecida.

La base de datos para la familia de

hidrocarburos escogidos, ha sido tomada del libro de

Reid, Prausnitz y Sherwood#%; y no ha sido necesaria
la estimacidn de propiedades criticas por
encontrarse estos valores derivados de las

ecuaciones antes mencionadas.



La decisidn de tomar la ley de estados
correspondientes (Txr,Pr,w) para la evaluacion de
propiedades termodindmicas y otras propiedades basadas en
la definicidén de fuerzas intermoleculares, se fundamenta
en realizar el sistema multicomponente lo méas general
posible, vya que es mas simple el tratar con un sélo
modelo (ecuacidn) dentro de un sistema de
multicomponentes que con una ecuacidén particular para

cada uno de los compuestos.

7 i H DENSIDAD MOLAR. ECUACION DE ESTADO.

La determinacidén del volumen molar a través de una
ecuacion de estado es uno de los problemas mas frecuentes
de la termodindmica. La eleccidén de la ecuacidn de estado
obedece a que esta debe utilizar las propiedades criticas
v la ley de estados correspondientes (Tr.Pr».,w). Dentro de
estos tipos de ecuaciones encontramos tres modelos de
gran interés :

- La Ecuacidén Modificada B-W-R.
- La Ecuacidén de Soave.

- La Ecuacioén de Peng-Robinson.

1) La Ecuacién Modificada de B-W-RB .- El suceso de la
ecuacion original de Benedict-Webb-Rubin para

calcular las propiedades termodindmicas de gases
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puros y liquidos llevdé a un gran nuimero de estudios
en la ecuaciétn o una modificacién de esta, a ser
generalizada para aplicarlas a muchos tipos de
compuestos. Lee-Kesler3.5.6 desarrolld una
modificacién de la ecuacidén con el contexto de la

correlacidén de tres parametros de Pitzer (Tr,Pr,w).

La Ecuacién de Soave-Redlich-Kwong7 .- La ecuacioén
de estado de Redlich-Kwong es considerada cominmente
la mejor ecuacidén de estado de dos parametros que se
ha propuesto hasta ahora. Desde entonces numerosas
modificaciones han sido realizadas para el
mejoramiento de las predicciones en el equilibrio

ligquido-vapor.

Una de estas modificaciones ha sido realizada
por Soave7 en 1972, ganando gran aceptacidén por
procesos de la industria de hidrocarburos por la
simplicidad que ofrece comparada esta misma con la
ecuacion de BWR, y por la capacidad de generar con
razonable aproximacién razones de equilibrio en

sistema de liquido-vapor.

La Ecuaciétn de Peng-RobinsonB® . Otra de las
modificaciones de la ecuacidén de Redlich-Kwong,
considerada tan buena como la de Soave. fue

propuesta por Peng-Robinson® en 1976. Esta ecuacidn



muestra grandes ventajas en 1la prediccidén de
densidades en la fase liguida con respecto a la

ecuacioén de Soave.

De estas ecuaciones planteadas, se ha escogido 1la
ecuacién de estado de Soave, por presentar una forma
sencilla, solucidén sumamente rapida, vy el tratamiento

termodinamico mas simple :

CUADRO 2.1
Ecuacidén Tipo de Ecuaciodn Solucidn
BWR modificada Polinomial de 5to grado Iterativa

con término complejo

RK modificada Polinomial de 3er grado Exacta o
Iterativa
A) Formulacién de la ecuacidn de Soave: Las ecuaciones

semiempiricas de estado generalmente expresan la
presién como la suma de dos términos, una presiodn
debido a las fuerzas de repulsién (Pr) y otra
presién debido a la fuerza de atraccién (Pa) como

sigue:

P=p,+ P 2-11

Las fuerzas de repulsién estdn expresadas por el

primer término :



P, = ———— 2-12
R V - b 1
En el segundo término, las fuerzas de atraccidn
pueden expresarse cComo :
a
Py = -——2=__ 2-13
4 g(V,D)

donde g(V,b) es una funcidén del volumen molar y la

constante "b" (relacionada con el tamafio de una
esferas sbélidas). El pardmetro "a” puede ser
relacionado como una medida de las fuerzas

moleculares de atraccion. Al aplicar el criterio de

la primera y segunda derivada en el punto critico,

se puede obtener los valores de "a" y "b" en
términos de la temperatura Yy presioén critica.
Mientras que b es usualmente tratado como

independiente de la temperatura, el parametro "a'" es
un factor dependiente de la temperatura por su
relacién con las fuerzas moleculares de atraccidn.
Escogiendo una funcidén g(V,b) adecuada se puede
predecir el factor de compresibilidad mas aproximado
al valor real. Este efecto de considerar factores
acéntricos y temperaturas reducidas mejora la
prediccién de presiones de vapor para sustancias

purasg, y consecuentemente por razones de equilibrio
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(K1) para mezclas.

La Ecuacién de Soave presenta la siguiente

forma

a (T) 2-14

- BT
=N I

v puede ser expresada en funcién del factor de

compresibilidad Z

Z3 -Z2+ (A-B+B?) Z-AB=20 2-15
h%z% 2-16
B=-l}—3—‘f; 2-17
z=% 2-18

Esta ecuacidén brinda tres raices dependiendo
del numero de fases en el sistema. En la regidén de
dos fases, la raiz positiva mds grande corresponde
al factor de compresibilidad del vapor mientras que
la railz mas pequefila corresponde a la del liquido,

para. compuestos puros.

Aplicando la ecuacién de estado en el punto



=n 2440 =

critico encontramos las siguientes relaciones

R® T
a(T,) = 0.42748 — 2-19
Pg
RT
b(T,) = 0.08664 = 2-20
PC
Z = 0.307 2-21

A otras temperaturas de la critica, encontramos

a=a(T,) a(T,w 2-22

b = b(T,) 2-23

La funcién a(Tr,w) ha sido deducida aplicando
el concepto de fugacidad, la condicién de eguilibrio
vy la presién de vapor a una temperatura reducida de
0.7 (definicién del factor acéntrico). Bajo estos

criterios se deduce la siguiente ecuacién

¢/ =1 +m (1 - T?) 2-24

m=0.48 + 1.574 ® - 0.1.76 w2 2-25
B) Sistemas Multicomponentes : En sistema de mezcla
multicomponente se aplica 1la regla de mezcla

establecida para la ecuaciodn de estado. Los
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parametros wusados en la ecuaciétn de Soave (a,b)
siguen una regla de mezcla como se expone a

continuacioén:

da = E Z J:i }‘:j aij 2"26
b= x4b 2-27
- - 1/2 _1/2 2-928
El parametro ©&ij es determinado empiricamente,

caracterizando el coeficiente interaccidén binaria.

Aplicando las ecuaciones termodinamicas para la
determinacién de la fugacidad se encuentra la

siguiente expresion

£ ! A(al ol B
In( yzla) = -1n(Z,-B) + (Z,-1)B] - E[Al---_iszl-]1n(1+?v) 2-29
/ 1,12 1/2 by -
AJ = =2a EchaJ (1—81_1)] ’ Bi = ? 2-30
a=-2af ., p_ bP 2-31
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2.2.1.3 CONSTANTE DE DISTRIBUCION.

El cédlculo del equilibrio ligquido-vapor precisa del
conocimiento de los coeficientes de equilibrio definidos
termodinamicamente como la relacidén de la fraccidén molar
en la fase vapor y la fraccién molar de la fase liquida,

para un componente "i" :

I, = -J-g- 2-32
Ay
Recordemos también que la expresioén de este

coeficiente Ki se obtiene al igualar las fugacidades de
los componentes en el liquido (fi1) ¥y el vapor (fiv) en

equilibrio?

?.i = ?J:,.I 2-33

El cdlculo de esta constante puede realizarse a
través de una ecuacidén de estado, relacionando los
valores de los coeficientes de fugacidad para la fase
vapor como para la fase liquida. Esta forma de obtener el
valor del Ki para un sistema de mezcla multicomponente es
tediosn e iterativo, debido a la dependencia de estos
parametros con el wvalor de las concentraciones que

generalmente en los procesos de equilibrio de fases son



incégnitas del sistema.

Varias asunciones pueden ser realizadas para
simplificar el cadlculo del valor del Ki. Por supuesto
estas asunciones limitan la aplicabilidad, por 1lo que
ciertas condiciones deben ser exigidas para la

confiabilidad de los resultados.

Una expresién simple para el calculo de la constante
de equilibrio estd dada por la expresidn deducida por

Wilson®, la que asume que

5.37 (L4w7y) (1-)
e 52 2-34
Pri

I(i =

Esta forma de expresar Ki, tiene la ventaja de estar
s6lo en funcién de 1las constantes criticas., y es
independiente de la composicién del sistema. [La constante
de distribucidén es restringida sélo para sistema que

contenga compuestos homélogos.

Mayor presicién en el cdalculo de 1la constante de
distribuciodn para equilibrio 1liquido-vapor se logra

utilizando modelos mé&s rigurosos.
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Z.2:%.4 ENTALPIA Y ENTROPIA.

1) Entalpia.—- El calor especifico de gases es dado como
un polinomio en temperatura. La integracién del
calor especifico nos da la entalpial® del gas ideal

a una temperatura T referida a una temperatura To.

Il
T .
5 nl, @TAE 3, o @) 2-35

Passut y Danner® propusieron las siguientes ecuaciodn

para calcular Hveo, para He=0 a T=0°R

HP =A + BT+ CT? + DT? + ET* + FT5 + H° 2-36

Cuando la ley de gas ideal asumida no es
vadlida, se usa una expresion derivada del modelo de
ecuacién de estado utilizada para obtener 1la
entalpia a la presién de trabajo. Para una especie

pura o mezclas la entalpia del vapor es
b
H, = ; (y; Hy,;) + (HV—HVO) 2-37
=1

v la entalpia del liquido es
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n
H =Y Ay, H, ) + (H - H) 2-38
=1

Las ecuaciones muestran en su segundo término
la desviacion del modelo real con respecto al ideal.
Utilizando la ecuacidén de estado de Soave se deduce
la siguiente expresidén para la desviacidén de la

entalpia con respecto a la presién

7

Esta ecuacién es aplicable tanto para la fase

vapor como para la fase liquida

2) Entalpia de Vaporizacidén .- Para la deduccién de la
entalpia de vaporizacién, simplemente se resta de la
entalpia del gas (Hv) menos la entalpia del liquido

(Has) «

Otro método aproximado de la entalpia del vapor
v del liquido es la de estimar las entalpias de los
compuestos puros aplicando la ecuacién de Danner y

Passut para la estimacidén de la entalpia del vapor y



restandole el calor latente de vaporizacidén segin la
siguiente ecuacidén para le estimacién de la entalpia

del liguido :
0.38
1-T
AH,., = AHpp [—1] 2-41

Otros trabajos para la estimaciodn de la
entalpia de mezcla existen en las diferentes
experiencias realizadas sobre este tema. Uno de
estos trabajos utiliza la correlaciétn de Lee-Kesler
a partir de 1la ecuacion de BWR modificada,

extendiendo su uso para fracciones de petrdleo?.

3) Entropia.- La entropia se relaciona con la capacidad
calorifica y es funcidén de la temperatura referida a

una temperatura To

(=]
ds = Pvap 2-42

i

A partir del polinomio de Passut y Danner3., se

evalua el siguiente polinomio para calcular So
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S, = Bln(T) + 2CT + %DT” * —gl—ET3 + 2FT + G 2-43

La expresidén derivada para gases reales
utilizando el modelo de ecuacién de estado eue

evalua la desviacidén con respecto a la presiodn

S -5, p A T da Z+B
e MEEEY W Z- ot 2 10y -44
R I W B)+BadTn(Z) &

La entropia s6lo es calculado para el estado
gaseoso. En 1la fase 1lieuida no es de mucha
aplicacién en termodinamica, aunque la forma de

cdlculo es muy similar a la entalpila.

2.2.1.5 VISCOSIDAD Y TENSION SUPERFICIAL.

1) Viecosidad.- Entre la viscosidad del vapor vy la

viscosidad del liquido, la variable mds importante
por efecto en el sistema es 1la ofrecida por el

liequido, siendo importante en el disefio del plato.

La correlacidén de 1la viscosidad del lieuido
puro expresada en funciédn de 1las constantes
reducidas viene dada por la ecuaciétn de Letson vy

Steilil
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Bi€ = (P;€) + & (P, €), 2-45
1
L =TS
B r——— 2-46
M2Zp3
(p,€)g = 0.015174 ~ 0.02135T, + 0.00757T% 2-47
(1b,€), = 0.042552 - 0.07674 T, + 0.0340 Tz 2-48

El wvalor de 1la viscosidad se encuentra en

centipoises y es valido a altas temperaturas (Tr >

0.75).
2) Tensién Superficial.- El método desarrollado por

Brock y Birdil es usado para estimar la tensién
superficial entre el vapor saturado y el ligquido

saturado

31
= (0.491 + 0.656 @) (1-T,) * 2-49

wln
w1

El valor de o se encuentra en dinas/cm.
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2.2.2 PROCESOS TERMODINAMICOS.

Las variables, ecuaciones y grados de libertad, asi
como la determinacién de las variables de disefio para un
sistema de equilibrio de fases configura una de las
etapas seguida prara la solucién del problema. A partir de
este punto se tendra que escoger la diversidad de métodos
Vv procedimientos de solucién propuestos por diferentes
investigadores, de los cuales la elegida debe moldearse a
los requerimiento del problema y la capacidad disponible

del computador.

2.2.2.1 EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR.

El procedimiento de calculo del equilibrio entre las
fases puede plantearse como un médulo de analisis,
estableciendo las variables, ecuaciones y grados de
libertad para su sucesiva programacién. Las ecuaciones

que intervienen en este proceso las determinamos por

Tabla 2.1

- ziF=zxiLA4yiV B.M.C. (C ecuaciones).
- yi = Ki xi E.L.V. (C ecuaciones).
- Ki = f(P,T,xi.yi) P.T. (C ecuaciones).
- Zxi=1 2 yil= i 2 zi=il F.M (3 ecuaciones).

Las variables utilizadas son 4C + 5 variables.
E1l nimero de ecuaciones son 3C + 3 ecuaciones.
Grados de Libertad C + 2 wvariables.




Siempre estardn definidas las composiciones de 1la
alimentacién zi, restando 2 variables por definir segin
el calculo que se desea realizar

a) Escogiendo 1la presién y 1la relacién V/F podemos
determinar la temperaturas de rocio (V/F = 1), la
temperatura de burbuja (V/F - 0), yv la temperatura
para una fraccidén de mezcla vaporizada (0 < V/F <
1).

b) Escogiendo 1la presiodn v temperatura podemos
determinar si la mezcla se encuentra como liquido,
vapor o una mezcla de ambas, determinando 1la
fraccidén vaporizada V/F.

c) Escogiendo la temperatura y la relacién V/F se puede

determinar la presiétn de saturacién (similar al caso

a) ).

Para 1los casos tenemos diferentes condiciones
cualitativas que determinan el estado termodinéamico para
un sistema

1) Punto de Burbuja.- De 1las expresiones de equilibrio
deducimos una ecuacién para la determinacidén del

punto de burbuja :

Xy = 2y 2-50

Yy = K; xy = K; 24 2-51



Por lo tanto 1la ecuacidén (en funcidén de 1la

variable por determinar) a resolver es

IK (T, Py, 2y 2y = 1 2-52
2) Punto de Rocio.- El andlisis para el punto de rocio

es similar a la del punto de burbuja. Las ecuaciones

que intervienen son :

Y1 = 24 2-53

;=21 = 24 2-54

Por 1lo tanto la ecuaciétn (en funcidén de la

variable por determinar) a resolver es

b i =1 2-55
K (T, P,x;, 24)

3) Separacidén Instantédnea (Flashing) .- Para realizar
la separacidén instantanea (flashing), es necesario
tener como datos iniciales la presidén y temperatura
del proceso para la determinacidén de la fraccidén de
vapor o liguido. Previo calculo debemos tener la

seguridad de encontrarnos en la zona de dos fases



ligquido-vapor. Para ello, la temperatura debe estar

entre las temperaturas de rocio y de burbuja de la

mezcla, si se mantiene constante la presidén; o de
otra forma, la presion debe estar entre las
presiones de burbuja ¥y rocio de la mezcla, si se

mantiene constante la temperatura. Si la temperatura
del sistema es menor que la temperatura de burbuja o
la presién mayor que la presién de burbuja, se

observa que

Sz <1 2-56

debido a que a temperatura mads bajas o presiones mas
altas se obtiene valores de Ki méds bajos; mientras
que si la temperatura del sistema es mayor que 1la
temperatura de rocio o 1la presidén es menor que la

presidén de rocio, se observa que

=
. 24 ¢ 2-57
K;

debido a que a temperaturas mas altas o presiones
mas bajas se obtienen valores de la inversa de Kai
mas bajos. Luego sS1 no se cumplieran ambas
relaciones anteriores se procederd a realizar un

cdlculo de la fraccién vaporizada, ya que se esta en



la zona liquido-vapor. Esta prueba que se realiza
antes del procedimiento de cdlculo tiene como
objetivo eliminar la posibilidad de obtener valores
negativos o mayores que la unidad para la fraccidn
vaporizada, lo que fisicamente no tiene sentido. La
relacion V/F en una mezcla multicomponente a presiocn
y temperatura dadas en la regiétn liquido-vapor, se

obtiene con las siguientes ecuaciones

<4
xy = v 2-58
1+ —=(K, - 1
F( 4 )
_ zZ; K;
T e Yk, - 1) e
F 1
Restando ambas expresiones y aplicando la
sumatoria de fracciones molares :
Py - = . =0 2-60

%
1+ 2 (K - 1)

Cuando la sumatoria de las fracciones molares
es 1igual a cero se ha hallado el valor correcto de
V/F. Este método fue desarrollado por Rachford -

Rice.=2®



2.2.2.2 COMPRESION Y EXPANSION ISOENTROPICA.

Los procesos de compresidén y eXpansién pueden ser
representados mediante la ecuacién de la primera ley de

la termodindmica para un proceso de flujoi-&.12:

AH =0 - W 2-61

8

En un proceso adiabatico, el calor entregado es
igual a cero, y el cambio de entropilia del fluido es nula.
por lo tanto la ecuacién se reduce a la siguiente

expresioén :

AH = -I, 2-62

De acuerdo a la ecuacién deducida. el trabajo
necesario para efectuar una compresién adiabatica o el
trabajo suministrado por un expansién adiabatica esta
dada por la diferencia de entalpla existentes entre el
fluido saliente y entrante. En general en los disefios de
compresores y exXxpansores se especifican las condiciones
de entrada (presién y temperatura) y la presidn de salida
deseada. Dado que la variacidén de entropia es nula para
un fluido sometido a un proceso adiabatico, 1la entropia
del fluido que sale debe ser igual a la entropia del

fluido gque entra. Por 1lo tanto s1 conocemos dos



propiedades cualgquiera del fluido que entra al proceso,
podemos fijar el estado del fluido y determinar su
entropia. De 1la entropia de entrada, conocemos la
entropia de salida que junto a la presién de salida, fija

el estado del fluido que sale del proceso.

2.2.2.8 EXPANSION ISOENTALPICA.

Razonamiento similar se efectua para procesos
isoentdlpicos. De la primera ley de la termodinamica. se

deduce una ecuacidn para un proceso adiabaticol.8,.1=Z:

=W, 2-63
LLa ecuacidétn muestra que el calor generado se
transforma en trabajo obtenido. Se trata s6lo de
expansién 1isoentédlpica., realizada con un tipo de

dispositivo, ya que la compresiétn isoentdalpica es un

proceso imposible de realizar experimentalmente.

Es por ello, que es necesario disponer de un Jjuego
de ecuaciones Qque a partir de la base de datos evaluen
las propiedades termodindmicas (presidén, temperatura,
volumen, entalpia, entropia y demas derivadas). para
poder construir los procedimientos de célculos de 1los

procesos termodinamicosil.6,12



2.3 PROCIESO DE SEPARACION MULTICOMPONENTE: DESTILACION.

El disefo de equipos de separsacidn multietapas que
conduce a separaciétn de multicomponentes (destilacidn)
requlere rigurosamente determinar tLemperaturas,
presiones, flujo de corrientes, composicidén de corrientes
de flujo, y razones de transferencia de calor paras cada
etapa. Esta determinacidén ee hecha resolviendo los
balances de masa, energla y las relaciones de equilibrio
prara cada etapa. Desafortunadamente las relaciones no gon
del tipo lineal, y las ecuaciones encontradas interactuan
fuertemente. Consecuencia de ello, la sgolucidn e hace

relativamente dificultosa vy tediosa.

2.3.1 IMODELADO DEL PROCIESO DI DESTILACION.

1 modelo bisico para el proceso de destilacidn

radica  en el equilibrio existente en las etapss y en el

balance de masas Y energla que e realiza alrededor de

cata. A partir de este modelo bisico se obtienen
diferentes esquemas  de equilibrio en la torre de
destilacidn: ©egin esto ee realiza un andlisis sobre el

ez llamara

o

crado de libertad en cada etapa a la  que
médulo, el cual se integra dentro del proceso total para

obteney el grado de libertad de la columna de destilacidn

multicomponente
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La torre de destilacidén la podemos dividir en tres
tipos de médulos :
1) El médulo de andlisis de equilibrio en una etapa.
2) El1 médulo de andlisis condensador.

3) El médulo de andlisis rehervidor.

Dentro de cada uno de los tipos de médulos existen
variantes originado por el tipo de proceso Qque ocurre,
pero se puede generalizar de tal manera gque exista un
médulo de andlisis del fendmeno que enfoque todas 1las

variantes existentes

Luwego de analizar individualmente cada proceso y
plantear las variables y ecuaciones que se encuentran
involucradas, se procederd a la construccidén de la torre
de destilacidén, entrelazando los médulos una tras otro,
de acuerdo al proceso y determinar el grado de libertad

globhal del sistema integradoil3.

2.3.2 BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA.

Para realizar un Balance de Materia y de Energia en
un proceso establecido es necesario tener las condiciones
y especificaciones requeridas de operacidén y diseno. En
el caso estudiado, en forma general, se plantearan dichos

balances de la manera mads general posible, primero por
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medio de un balance de materia alrededor de toda la
columna, en la que se incluye alimentaciones multiples,
salidas laterales de producto, intercambiadores de calor
laterales, el condensador de tope parcial o total, y el
rehervidor de fondos. Luego se efectiia un Balance de
Materia y Energia simultdneo para cada una de las etapas
de la columna. Este procedimiento de cdlculo determina un
modelo matemdtico consistente en un procedimiento de
cadlculo que varia de acuerdo al método planteado (método
de Lewis-Matheson, método de Thiele-Gedes, método de la

matriz tridiagonal, método 6, etc.)
Variables de las Corrientesl® .- Para cada corriente en
una sola fase y conteniendo C componentes, se especifica

mediante las C-1 fracciones molares, la temperatura y la

presién. Aplicando la regla de fases

F=C+2"¢ 2-64

el valor de F para estas corrientes es

F=C+2-1-C+1 2-65

variables intensivas que deben ser especificadas. Esta
puede ser afiadida incluyendo el flujo como variable

extensiva.



Finalmente se incluye la relacidén de la suma de las

fracciones molares

Yozy=1 2-66

relacién que siempre es tratada implicitamente. Luego,
asociada a cada corriente se tiene C + 3 variables

consistentes en

- Fraccién molar - zi, 22, 23, ..., Zc
- Flujo molar : F
- Temperatura - T

Presién : P

2.3.3 ETAPA DE EQUILIBRIO. 10

El moédulo elemental para una etapa de equilibrio
dentro de una torre de destilacién multicomponente
corresponde a una etapa adiabdtica de equilibrio donde se
tiene cuatro corrientes : dos flujos de entrada, una como
vapor y otra como liguido y dos corrientes de salida,
también una como vapor y la otra como ligquido. A partir
de este mdédulo se puede obtener la correspondiente etapra
con extraccién de calor agregando o quitando calor
mediante interrehervidores o intercondensadores. Una
linea de alimentacidén afiadida daria una etapa de

alimentacién, ¥ finalmente se retiran dos lineas
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laterales para el vapor y el liquido.

Vae.d,¥1,4d La,d,X1,d
He, 3 he. s
Fa,z41.3 Etapra J f—— )
| s
Ve,3.v1.4 Le,d,x1.4
HG\,J hS,J
Figura 2.2
Tabla 2.2
Namero de Variables 6 (C+3)+1=6C0C+ 19
Ecuaciones

- Igualdad de Presiones

- Igualdad de Temperaturas

— Relaciones de Equilibrios de Fases

— Balance de Materia por componente C
— Balance Total de Materia

~ Balance Total de Energia

- Sunatoria de las [racciones

- Ipualda de Composiciones C-1

Namero de Ecuaciones 3 C + 10

L, HE 1 QNN

Grado de Libertad (6C+19)-(3C+10)=3C+29

Especificaciones
- Iracciones molares, fase liquida(entrada) C -
- Fracciones molares, fase vapor(entrada) C -
— Fracciones molares, alimentaciodn C
- Flujo de liguido(entrada)
- [lujo de vapor(entrada)
- Flujo de alimentacion(entrada)
~- Temperatura y Presidon de flujos(entrada)
- Presién de la etapa
- Temperatura de la etapa
- Calor Transferido

e

e e e N e

Nimero de Especificaciones 3C+ 9
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El modelo matemdtico se representa en la figura 2.2,
con sus respectivas lineas de proceso; 5 corrientes, 3 de
alimentacion y 2 de salida (se incluye la corriente S en
la variable L + §S) de 1la etapa. Como se especifica
anteriormente las corrientes estan asociadas con C + 3

variables, méds el calor transferido a la etapa.

2.3.4 CONDENSADOR DE TOPES Y REHERVIDOR DE FONDOS.1©

Estos dos andlisis pueden ser tratados en la misma

forma, debido a que se trata de procesos reversos.

Le (Le)

Vo (Vo)

Figura 2.3

Las variables y ecuaciones asi como el grado

libertad se muestra a continuaciodn:

Tabla 2.3

Namero de Variables 2(C+3)+1=2C+17
Ecuaciones
- Balance de Materia por Componente C-1
- Balance Total de Materia 1
- Balance Total de Energia 1
— Sumatoria de I'racciones 2

Total de Ecuaciones C+ 3
Grado de Libertad : 2C+7-(C+3)=C+ 4
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En el caso de condensadores parciales o}
vaporizadores existen 3 corrientes, correspondientes a la
corriente liquida de entrada y las corrientes de salida,
una como vapor y la otra como liquido, tal como se

muestra en la figura 2.4:

Ve Le
s e
{_J Etapa — Q

Vo

Figura 2.4

LLa tabla 2.4 muestra el calculo de 1los grados de
libertad para un condensador parcial o un rehervidor

parcial.

Tabla 2.4

Nomero de Variables : 3(C+3)+1=3C+ 10
Ecuaciones :

- Balance de Materia por Componente c-1

- Balance Total de Materia
- Balance Total de Energia
- Ipualdad de Presiones

- Igualdad de Temperaturas
- Relaciones de Equilibrio
- Sumatoria de Fracciones

QPR

Total de Ecuaciones 2C+ 6

Grados de Libertad : 3C+10-(2C+6)=C+14

Para ambos casos, el ntimero de variables de disefio

es el mismo.
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2.3.5 DIVISION Y MEZCLA DE CORRIENTESG. 0

Estos procesos involucran 3 corrientes (dos

corrientes de entrada para mezclarse en una corriente de

salida, o una corriente de entrada para dividirse en dos

corrientes de salida), tal como se muestra en la figura
2.5
Li,a L2, s
L
Figura 2.5

La tabla 2.5 muestra el numeros de variables,
ecuvaciones Yy el cdlculo de los grados de liebrtad de la

mezcla o) separacion de corrientes de mezclas

multicomponentes.

Tabla 2.5

Namero de Variables 3(C+3)+1=3C+ 10
Ecuaciones

- Balance de Material por Componente C -
- Balance Total de Materia 1
- Balance Total de Energia 1
- Ipualdad de Presiones 1
- Ipualdad de Temperaturas 1
- Ipualdad de Composiciones C -
- Sumatoria de Iracciones 3

Total de Ecuaciones : 2C+ 5

Grados de Libertad : 3C+10-(2C+5)=C+5
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2.3.6 INTEGRACION PARA EL PROCESO DE DESTILACION.

Al tenerse cada una de las partes de una columna de
destilacién definida por sus variables y ecuaciones gue
gobiernan el proceso se puede integrar para formar vy
definir todo el proceso global de operacién de 1la
columna, asi como el total de variables y ecuaciones que
intervienen y la selecciétn de las variables de disefio ¥

grados de libertad del sistema.

Si  se considera la columna con N etapas
correspondiente al numero de platos fisicos existentes
(figura 2.1), al cual se agrega los médulos del
condensador total en el tope, el rehervidor parcial en el
fondo de la columna Yy la divisién del destilado vy
reflujo, se obtendrda que la suma total de las variables
utilizadas en cada uno de los mbédulos descritos
anteriormente vendria a ser las variables que interviene
en todo el proceso de destilacidén, tal como se muestraen

la tabla 2.6

Tabla 2.6
N etapas de contacto QL N (6 C+ 19)
Condensador Total de Topes 2C+ 7
Rehervider Parcial de Fondos 3C+ 10
Separacién Destilado/Reflujo 3C+ 10
Nimero Total de Variables 6GNC + 19N + 8C 4 27
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El ntmero de ecuaciones para todo el proceso también

es hallado de la misma forma, tal como se muestra en la

tabla 2.7
Tabla 2.7
N etapas de contacto EQL N N (3 C + 10)
Condensador Total de Topes C+ 3
Rehervidor Parcial de Fondos 2C+ 6
Separacién Destilado/Reflujo 2C+5
Namero Total de Ecuaciones  3NC + 10N + 5C + 14

Al integrar los moédulos, se conecta en serie etapa
ror etapa mediante las corrientes de entrada vy salida,
produciendo una redundancia en ecuaciones vy variables.

<

como se muestra en la tabla 2.8:

Tabla 2.8
N etapas de contacto EQL N N (2 (C + 3))
Condensador Total de Topes C+ 3
Rehervidor Parcial de Fondos C+ 3
Separacion Destilado/Reflujo C+ 3
Nomero Total de Variables 2NC + BN + 3C + 9

y también para las ecuaciones redundantes (tabla 2.9):

Tabla 2.9

N etapas de contacto EQL N N
Condensador Parcial de Topes 1
Rehervidor Parcial de Fondos 1
Separacion Destilado/Reflujo 1

Numero Total de Ecuaciones N+ 3
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Por cuanto se agrega una variable (Numero de Etapas)
por integrar todo el proceso y el grado de libertad para

la torre de destilacidén se calcula segin tabla 2.10:

Tabla 2.10
Variables por Integracién BNC + 19N + 8C + 27
Variables Redundantes - (3NC + 6N + 3C + 9)
Total de Variables 3NC + 13N + 5C + 18
Ecuaciones por Integracioén 2NC + 10N + 5C + 14
Ecuaciones Redundantes - | N + 3)
Total de Ecuaciones 2NC + 9N + 5C + 11
Total de Variables 3NC + 13N + 5C + 18
Total de Ecuaciones - (2NC + 9N + 5C + 11)
mas Variable por Integracioén -(1)
Grados de Libertad NC + 4N + 8
-

Finalmente las variables de disefio tipicas de este

proceso son las que se muestran en la tabla 2.11:

Tabla 2.11

I

w
~

N alimentaciones N (C
N transferencias de calor

Namero de Etapas

Presién en el Tope y Fondo

Flujo de Destilado

Flujo de Fondos

Relacién de Reflujo

Composicién de Compuestos Claves

O I (I (I (]

NP RPN Z= -+

Total de Variables NC + 4N + 8
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2.4 DISERO DE COLUMNAS DE DESTILACION.

Las variables, ecuaciones y grados de libertad, asi
como la determinacién de las variables de diseflio para un
sistema de destilacidén de mezclas multicomponentes es el
inicio a la solucidén del problema. A partir de este punto
se tendrd que escoger un método de solucidn de la
diversidad de métodos vy procedimientos de solucidn
propuestos por diferentes investigadores, de los cuales
el elegido debe de moldearse a los requerimientos del

problema y la capacidad disponible del computador.

Para el disefio es necesario dividir los calculos en
procedimientos
1) Procedimiento Calculo Preliminar.
2) Procedimiento de Calculo Riguroso.

3) Procedimiento de Calculo de Equipos Auxiliares.

2.4.1 ESPECIFICACIONES Y CONDICIONES DE OPERACION.

El estimado preliminar de 1los productos de una
columna de destilacidén convencional requiere que la
alimentacién a la columna sea definida y también 1las
especificaciones de la columna. La alimentacidén puede ser
definida en unidades de volumen, peso o0 moles, pero en

general los calculos son llevados en unidades molares,



por la definicién de equilibrio ligquido vapor. De aqui es
necesario para establecer estimaciones de producto, pesos
moleculares de los componentes, y densidades de liquido
deben estar disponibles para su necesaria conversidén de
unidades. Planteados todos estos conceptos se ha optado
por establecer que la introduccidén de variables de disefio
se realize en unidades de moles. Los datos de la
alimentacién son ingresados en la siguiente forma :

1) Fracciones molares o flujo molar para cada
componente.

2) Si de los datos anteriores han sido introducidas las
fracciones molares, se comprobara si la suma es
igual a la unidad; de ser asi se pedira el flujo
molar total de alimentacidén. En caso contrario se
interpretara que se han introducido los datos de
flujo molar por componente, calculando a partir de
estos el flujo molar total y la composiciodn.

3) Inmediantemente se procede al calculo de la
temperatura de rocio y burbuja de la alimentacién,
visualizando las temperaturas que limitan el estado
fisico de la mezcla que se alimenta.

4) Conociendo los limites entre 1los posibles estado
fisicos de la mezcla (ligquido subenfriado., vapor
sobrecalentado, liguido o vapor saturados. mezcla
liquido-vapor), se introduce la temperatura de la
alimentacién. La presioén de alimentacidén esta fijada

por la presidén de operacién de la columna.



En el caso de alimentaciones maltiples, se calcula
una alimentacidén equivalente a todas las alimentaciones,
con una composicidén y entalpia de mezcla equivalente a
las demas alimentaciones. Las especificaciones de la
columna usualmente son dadas en términos de componentes
especificos. Estas expresiones pueden ser expresadas
como:

1) Recuperacidén de componentes.
2) Limitaciones de la impureza de productos.

3) Limitaciones de pureza de productos.

La recuperacién de componentes de la corriente de
alimentacidén nos plantea un sistema que es sumamente
sencilla y directa de calcular. Limitaciones en la pureza
o impureza de 1los productos origina mayor dificultad en
el proceso de cadlculo, debido al método de distribuciodn

de los compuestos hacia el tope y fondo de la columna.

Es conveniente, y asi se realiza, que los compuestos
estén arreglados en forma creciente respecto al peso
molecular, decreciente respecto a la presidén de vapor,
creciente a la temperatura normal de ebullicidén, o

preferentemente decreciente por la volatilidad.

El establecimiento de las condiciones de operacidn
se inicia estimando las composiciones del tope y fondo de

la columna. El paso siguiente es fijar la temperatura y



presidén de operacidn de estas zonas. Este proceso resulta
ser iterativo debido a que no es posible determinar 1la
distribucidén de los compuestos si no estd dada la presidn
de operacioén. Es necesario pues introducir la presidén del
tope y fondo (produciendo un gradiente de presiones a 1lo
largo del equipo si estas son diferentes), para luego
obtener la distribucioén de los compuestos ¥y su respectiva
composiciodn. Correcciones en la presidn se podran
realizar ejecutando nuevamente las rutinas de céalculo e
introduciendo los nuevos pardmetros establecidos. Los
resultados son siempre presentados para una inspecciodn
visual de como procede el disefio o evaluacidén de torres

de destilaciodn.

2.4.2 CALCULO ABREVIADO (SHORTCUT).

Los métodos abreviados (shortcuts) son usados para
desarrollar estimaciones preliminares antes de ir a la
computacién o a estudios de proyecto. El procedimiento es
muy utilizado para sistemas de hidrocarburos y otros
sistemas donde la base de datos para la constantes de
distribucion (Ki) estéd disponible o puede ser calculada

facilmente. Este cadlculo procede segin:

1) Determinacion de log  Elementos  Claves.—  Los

elementos claves son aquellos compuestos escogidos



que nos proporcionan el megor rendimiento de
productos con las caracteristicas deseadas. La
seleccion no es facil por no existir una ecuacidén y
correlacién que nos diga cuales son los méas
favorables sino por regirse de diversos criterios de
seleccion, de los cuales se puede citar a
continuacién -

a) Es necesario dividir en 2 grupos a los
compuestos de una mezcla multicomponentes tal
que presente alguna caracteristica comin que
los diferencie (peso molecular, linealidad de
la cadena carbonada yv/0 familia de
hidrocarburos a la pertenece, punto de
ebullicién cercano, volatilidades similares,
etc).

b) Se debe escoger dentro de cada grupo, los
elementos que posiblemente sean los claves
ligero y pesado, respectivamente, para lo cual
es necesario observar una propiedad importante
que influye en el proceso de destilacidn
(componente con la mayor concentracién de
alimentacién, el de menor o mayor volatilidad,
etc).

c) Es conveniente escoger los elementos claves
ligero y pesado adyacentes, evitando de esta
forma compuestos que se puedan distribuir.

d) La seleccion de los elementos claves pueden ser



2)

causadas por especificaciones del proceso.
e) Existen ecuaciones que confirman la

distribucidén de un compuesto.

La forma de seleccionar el componente clave que
se ha escogido para el disefio o evaluacidén de
columnas es el recuperar un porcentaje de dos de los

compuesto alimentados por el tope de la columna.

istribucid e Jlos Co estos. - Seleccionados 1los
elementos claves se procede a realizar la
distribucién de los compuestos por el tope y fondo
de la columna de destilacién. El1 método propuesto es
el desarrollado por Henstebeck-Geddesl©c.14_  Este
método asume que los componentes de una mezcla que
se distribuyen, lo hacen exponencialmente y cumplen

con la siguiente correlaciodn:
d;
1o 5 e A + B log(e;) 2-67
i

Un balance de material (ver figura 2.1) para el

componente i1 en la alimentacién es:

fi = di + bi 2-68
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La que podemos substituir en la ecuacibén de

Henstebeck- Geddes dando:

d;
£y
log 5| =4+ B logley) 2-69
T |
Ly
La ecuaciodn responde a la definicién y datos

disponibles que ingresamos como especificacién del
proceso. Realizada la distribucién calculamos el
flujo total del destilado y el flujo total de

fondos:

D=Yd, : B=Y b, 2-70

vy la composicién en cada una de esta corrientes

= 2=

quedando establecido el balance global de masa,
total y por componente en toda 1la columna de

destilacién.

Realizado el balance de masa se calculan las

temperaturas en el tope y fondo de la columna.



3)

4)

Numero Mipimo de FEtapasl©.- Con la ecuacién de
Fenske es posible calcular el ntmero de minimo de
etapas. Este numero de etapas se origina &l operar
con un reflujo total del destilado en la columna. La
ecuacién se basa en un valor de la volatilidad
constante entre los elementos claves a lo largo de
toda la columna y asumiendo que la composicidén del
liquido en el plato es igual a la del vapor gque sube
del plato anterior. La ecuacidn siguiente nos da el

nimero minimo de etapas :

.I\En = dHK bLK 2-Tz
1og (& 1y, 1) prom
Reflujo Minimo. - Underwood v colaboradoresi®©
encontraron dos ecuaciones para flujo molar vy
volatilidad constante. La primera ecuacibdn de

Underwood establece la busqueda de una valor ¢ a
partir de los datos de alimentacidn. Si  los
elementos claves no son compuestos adyacentes
existirdn dos o mds valores de ¢ . Este valor de ¢ se
encuentra entre la volatilidad del elemento clave
ligero y 1.0. La raiz encontrada serd reemplazada en
la segunda ecuacidén de Underwood, que nos relaciona
los valores del tope de la columna, determinando el

reflujo minimo del sistema. En el caso de existir



dos o més valores de ¢, el valor del reflujo minimo
debe ser el mismo para ambas raices, en caso
contrario debe realizarse una nueva distribucidén de
los elementos en el tope y fondo de 1la columna. Las

ecuaciones de Underwood son :

S SaXed g g 2-73
E @y~ @
n -
“tFai oL 4 2-74
= ¢;-® Dy,
5) Niumero Tedrico de Rtapas. - Existen diversas

correlaciones empiricas para determinar el numero
tedbrico de etapas. Edbar-Maddoxi® usaron un método
de ploteo para encontrar una relacién del numero de
etapas con el reflujo de operacidén. Gillilandi®
utilizé un método de ploteo en el cual introdujo dos
variables que representan los ejes coordenados de su

grafica :
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R_
o= ____3322 2-75
R+ 1

_ N"Nmin
N+ 1

2-76

Y = £(X) 2T

La explicacidén a esta de abscisa y ordenada es
que tanto R como S varian entre sus valores minimos

v el infinito. Esto es

N=Ny, - R=e 2-78

R=Ry, » N=o 2-79
El trabajo de Gilliland fue presentado en forma
de un grafico de ejes X=f(R) e Y=f(S). Para métodos
de calculos computacionales es necesario llevar la

grafica a una ecuaciétn. La mejor ecuacidénl® viene

dada por la siguiente expresiodn:

Y = 0.75 (1 -~ X0-5568) 2-80

.— La

correlacion de Kirkbridel©® nos proporciona la razodn
del numero de etapas por encima de la alimentaciodn

con el numero de etapas por debajo. Esta correlacidn



es empirica

1cg(ﬂ) = 0.206 log ——f”"(—b“‘)z 2-81
D ’ byp\ dix
El procedimiento abreviado es vutilizado en el

programa para realizar las primeras estimaciones de
las variables de operacién de la columna. Este
proceso s6lo ha sido desarrollado para columnas de

destilacidén con una sola alimentacidénl©.217.18, 19

Para columnas con varias alimentaciones, salidas
laterales y/o intercambiadores de calor laterales, no es
posible aplicar un proceso radpido de calculo para estimar
los valores iniciales de los parametros de disefio. Esto
se debe a que se cambian las condiciones de operacidn de
la columna (ejm. : flujos de vapor y ligquido constantes),
condiciones y asunciones en que se basan estas férmulas

de cadlculo réapido.

Sin embargo los resultados que se obtienen a partir
de aplicar los Calculos Rapidos (Shortcuts) en columnas
complejas, se pueden tomar los como valores iniciales,
que luego seradan corregidos mediante el empleo de un

modelo riguroso.



2.4.3 CALCULO RIGUROSO.

El anadlisis riguroso de la destilacién
multicomponente requiere de la solucidn simulténea de las
relaciones asociadas con cada etapa. Las ecuaciones
asociadas con cada etapa son

1) Balance de Materia.
2) Balance de Energia.
3) Relacidén de Equilibrio.

4) Sumatoria de composiciones.

Existen diversos métodos de resolver simultaneamente
todas las ecuaclones involucradas en el sistema de
destilacién. El primer método desarrollado fue propuesto
por Lewis-Mathesonl7, basado en un modelo a presibébn vy
flujos constantes. Lewis-Matheson establecen funciones
lineales de las composiciones en funcién de los datos de
disefio, siguiendo un procedimiento similar al de
Mc.Cabe-Thielel7 sin tener en cuenta el balance de

Energia.

Otro método fue presentado por Thiele-GeddesZz=°.
Basandose en relacién de equilibrio y la razdén de reflujo
evaluan toda la columna sin la necesidad de calcular
directamente las composiciones y flujos. EL método
requiere de un procedimiento de prueba y error, para

llegar a una soluciédn.



El modelo tomado para desarrollar en el presente
trabajo es el método matricial, método de la tridiagonal
o método de Algebra Lineal, y se resuelve con métodos
matriciales. Este método fue desarrollado por
Wang-Henke16® al aplicar el algebra lineal solo al balance
de materia asociado a las relaciones de equilibrio, pero
ampliamente ilustrado para manejar maltiples entradas y
salidas maltiples laterales, asi como el uso de equipos
para remover calor entre las etapas. El1 método de
solucién es la técnica de evaluacién de la matriz
tridiagonal. El inicio de los cdlculos se inicia con
procedimientos de c&alculos abreviados (shortcuts). Es
necesario introducir datos, especialmente el nimero de
etapas, la localizacidén de la etapa de alimentacién y la
razdén de reflujo externo. La evaluacidén y solucidén de 1la
matriz tridiagonal requiere de mapas de perfiles de
flujos internos de la torre de destilaciodn y de
temperaturas las inicialmente se pueden estimar
constantes para los flujos y distribuciones lineales para
la temperaturas con respecto a las temperaturas del tope

y fondo de la columna.

El planteamiento de la matriz se hace a partir del
balance de masa en cada etapa(n) para cada componente(i)
desde el tope de la columna(l) (incluyendo el
condensador, sea parcial o total) hasta 1los fondos(N)

(incluyendo el rehervidor). El balance de masal7.18,21,22
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se puede escribir de la siguiente forma para una etapa J

v un compuesto i

Ve,3,¥1.3 Le,Jd»,%x1,3
Ha,;j he,,j
Fa.2a,4 Etapa J Q@
A
Uﬂod:i’i-d LE\,.j_-X:L,J
He,_j hc—:,_j
Figura 2.6

(1,0 % 1g,5.0) * (V3,0 % Vp5,2) = 1y4,4 % Vyeg,g * L3, 2-82

n

o
$II=L;;V1=V 2-83
=1 =1

Vi _
yi-_'_'ﬁ? 2-84

lﬁ
n
ik

Los flujos de vapor para cada componente puede ser

reemplazado por

2-85

v
Sy.1 = 1.4 (_.-l'] 2-86
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en la ecuaciétn planteada para obtener el siguiente

patron:

I V.
By, =(1+ 51y 4 (1 + 5d) g 2-87
3, 1 4
Ly v, "
Cj‘ i = Sj*i B | 2—88
~Lya,1 * By, 5,1 - Cyz dgsg,1 = L5,4 2-89

Para etapas sin salidas laterales ni alimentacién los
valores de Lsj, Vss v f3.212 son nulas. Para el condensador
v separador, se plantea un balance especial sin
alimentacidn, sin flujo de salida de vapor ni flujo de
entrada del liguido a la etapa. La ecuacidon estd escrita

de la forma:

D D
Ci,1 = 5,,4 2-91
By,1=-C,113,:=0 2-92

Luego para la etapa N y el rehervidor de fondos parcial,

la ecuacidén de bhalance de masa estd escrita como:



By, =1 + Sy,4 2-93

'JLL1.1 + By g lys =0 2-94

Para cada componente "1i" puede escribirse una matriz
formada por el sistema de ecuaciones, arregladas de la

siguiente forma

B e, 10 % (o £,
. . ”1 Bj Cj » . . lj = fj 2-95

.+« =1 By Cpa||dys fkd

La matriz N x N es tridiagonal en forma, y
corresponde una matriz para cada componente. En cada

matriz, los valores de los términos 1lj,1 son de interés.
En las operaciones de soluciétn de la matriz, un buen
camino para resolverla para los términos de 1l3.i1i es
invertir 1la matriz y multiplicarla por el vector

resultado. Simbélicamente si la matriz se representa por

[ABC] esto es :

[ABC 1 ABC])[ 1y, )1 =1011,;1 =1[ABC][ £}, ] 2-96

Esta matriz tridiagonal puede ser resuelta por



diferentes métodos. El utlizado para su solucidén es el
método de eliminacién Gaussiana modificado para una
matriz tridiagonalZ22, esto es llevarla a la forma de una
matriz diagonal. La resolucién de este sistema de
ecuaciones nos da el perfil del flujo molar del liguido

para el componente i.

Después de resolver los balances de materia, la suma
de los valores de lj,1 debe ser hallado. modificando el
valor del flujo molar total para la fase liquida, ¥y

también para la fase gaseosa con la siguiente expresidn :

n
Vj = iyi Sj,i lj,i 2_97

Calculados 1los flujos molares por componente para
cada etapa, se puede estimar las fracciones molares para

cada una de las fases.

Segin los algoritmos encontrados en la
bibliografialb,17.33, se realiza el céalculo de la
temperatura de burbuja en cada etapa con las
composiciones anteriormente encontradas. Este calculo

permite establecer un nuevo perfil de temperaturas, luego
calcular un perfil de flujos y nuevamente entrar en el
ciclo de calculos hasta obtener la convergencia.

Determinar un adecuado perfil de temperaturas conlleva a



obtener una convergencia en un menor numero de
iteraciones. La temperatura de burbuja de cada etapa es
determinada por las composiciones de la fase
correspondiente, obtenidas al resolver las matrices.
Dentro de las ecuaciones con las que se construyen las
matrices, se 1introduce las relaciones de equilibrio
liquido-vapor. Esto quiere decir que las matrices ademés
de fijar nuevos perfiles de concentraciones, deben
cumplir las condiciones de equilibrio. E1 valor de la
constante de distribucidén no serd el mismo al resolver el
juego de matrices por estar referida a la iteracidén
anterior. Si se corrige el valor de la constante de
distribucidén y se resuelven nuevamente los balances de
masa y el equilibrio liquido-vapor (iteracidén sobre la
matriz). las composiciones obtenidas se acrecardn mads al

perfil final de la columna.

Para la correcidén de la constante de distribucidén se
tiene que en cada etapa de equilibrio se debe cumplir el
equilibrio liquido-vapor en la etapa y la sumatoria de

fracciones molares:

‘Ii
3 Ky =1 Ky = e 2-98

2.1

Reemplazando las fracciones molares en la relacidn

de equilibrio se obtiene:
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YK 1, =31, 2-99

Esta relacién no se cumple, por lo tanto para la

constante Ki se corrige mediante:

I = K, —& para Eli > Elcili 2-100

1
YK 1,

[}

K, 1
i % para Y1, <Y k.1, 2-101
1

I

La constante de equilibrio se modifica y nuevamente
se resuelve la matriz el sistema de ecuaciones,
realizando una nueva iteracién con el calculo de 1las

matrices. La convergencia se halla cuando se cumpla:

K1, =31 2-102

La correccioén del perfil de temperaturas se realiza
hallando la temperatura de burbuja en cada etapa. y su
correspondiente composicidn en el vapor, valores
utilizados para la convergencia de los calculos. La
deduccioén del perfil de temperaturas es el procedimiento

que controla la convergencia del procedimiento.

La distribucién interna de 1los flujos es ajustado
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utilizando 1los balances de energia. Esta requiere de las
entalpias molares para sistemas relativamente ideales o
las entalpias parciales molares si es més bien no ideal.
La entalpia del wvapor yv del 1liquido son requeridos.
Combinando el balance de energia con el balance global de
materia alrededor de cada etapa encontramos las

siguientes relaciones para cada etapa J (j=2,..,N-1)

Vj (Hj - hj) == Lj-l(hj—l - hj) - fj (Hf = hj)

V. = 2-103
J+1, 1 — -
Hj,,1 hj

Lj = T{fi*l e Vj + Lj-l ¥ fj 2-104

Los bhalances realizados en el condensador de topes

Se eXpresan como

Peona = V2 {Ha hi:' & ‘DV(Hl it ‘h:[] 2-105
L, =V, -D, - D, 2-106
siendo Di = 0 para un condensador parcial v Dv = 0 para

un condensador total. Para la zona de los fondos. para un

rehervidor parcial

Orep = Viy(Hy = By) - LN—]_{hN.i - hy) 2-107
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B=Lyg, -V, 2-108

El procedimiento finaliza cuando son encontrados
nuevos valores en los perfiles de composicidn, flujos y
temperaturas. Los calculos son iterativos hasta minimizar
la diferencia entre las composiciones de fase gaseosa
halladas al resolver el sistema de ecuaciones con las

encontradas en el cdlculo de la temperatura de burbuja.

Si se satisface el margen de error fijado, el proceso
finaliza. de lo contario se contintla con una nueva
iteracidn.

2.4_4 DIMENSIONAMIENTO E HIDRODINAMICA.

La imposibilidad de definir matemdticamente un
modelo de flujo que permita predecir con exactitud los
prerfiles de velocidad y concentracidén en los platos de
equilibrio ligquido=-vapor corrientmente utilizados, ha
hecho necesario el desarrollo de métodos de disefios
basado principalmente en datos experimentales.
Paralelamente, variables tan importantes como altura vy
densidad del lecho de burbujas deben ser evaluadas a
partir de métodos empiricos. Todo ello ha motivado la
existencia en la bibliografia de innumerables trabajos
referentes al cdlculo de platos, con lo que el disefiador

pruede optar a menudo por métodos de cdlculo completamente



distintos que le proporcionen resultados dispares , sain
tener a veces criterios suficientes para saber cual es el

mas adecuado.

Al no predecir con exactitud la forma de operacidn
de un disefio determinado operando con un sistema dado,
los métodos de célculo tienden a ser conservadores para
poder garantizar el funcionamiento del plato dentro de un
amplio margen del valor de las variables alrededor del
punto de disefio. Sucede a menudo que los modelos asi
obtenidos, sobredimensionados de origen . funcionan con
cargas normales con baja eficacia, y ésta decae en forma
muy importante cuando se requieren caudales de
alimentacién inferiores. Es necesario por ello la

elaboracidén de disefios lo méds ajustados posibles.

El procedimiento computadorizado se basa en el
método de cdlculo utilizado por EconomopoulusZS8S.24 (ver

anexo 2).

2.4.5 DISERO DE IEQUIPOS AUXILIARES.

Realizado el balance de Masa y Energia en el proceso
de destilacidn, y satisfaciendo las especificaciones con
respecto a pureza de los productos. es necesario

establecer el dimensionamiento del equipo a ser disefiado



o evaluado y su hidrodinamica cuando esté& en operacién.
Esto incluye tanto a 1los platos de separacién de la
columna, como a los equipos de intercambio de calor que
son utilizados y a los dispositivos de compresioén al
aplicar el concepto de bomba calorimétrica alrededor de
la columna de destilacién. El dimensionamiento de estos
equipos y su operacibn se calcula con procedimientos
abreviados y generales, para que su evaluacidén sea rapida
y aproximada en sus resultados. El disefio detallado de
estos equipos, prolongaria el contenido de este trabajo,

dejando asi un punto posible para futuros tareas.

2.4.5.1 INTERCAMBIADORES DE CALOR.

Los equipos de intercambio de calor mds utilizados
en destilacidén son
— Condensadores Parciales/Totales.

Rehervidores.

El disefio de estos equipos para los fines

establecidos. consiste en la determinacién del &rea de

transferencia, mediante la ecuacidn

0=UAAT 2-109



El rango de valores para el coeficiente global U en
Btu/°F hr pieZ de transferencia en servicios de
refinerias=209, va de 60 a 160 para rehervidores calentados
con vapor y de 45 a 95 para condensadores enfriados con

agua.

2.4.5.2 COMPRESORES .

La aplicacién de compresores en procesos de
destilacién como equipos auxiliares, obedece al concepto
de bomba calorimétrica aplicado al proceso. obteniendo de

esta manera un ahorro de energia.

Aungque existen diversos tipos de compresores
(axiales, rotativos, reciprocantes), solo se determinara
la potencia necesaria para comprimir una corriente de

vapor, mediante un proceso isoentrdépico (S1 - S=z). esto

Hp =m (H, - H) 2-110

Los valores de entalpia (Hz y Hi) son calculados a
partir de la base de datos, dada la presidn y temperatura
antes (o después) del compresor, se calcula la entalpia ¥
entropia del vapor, dado que el proceso es isoentroépico,.

se conoce la entropia al otro extremo. y con la presioén
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de descarga (o succién) se puede determinar los valores

de temperatura y entalpia.

Los compresores utilizados en la industria pueden
ser empleados sobre un amplio rango de capacidades vy
presiones. Kl dimensionamiento de compresores abarca
desde 1 a 3000 hp y pueden ser de varios tipos, aunque

los méas aplicados son los compresores reciprocantes.

2.4.5_.3 BOMBAS.

Dentro de un proceso de destilacién el uso de bombas
es necesarios para realizar el reflujo de liquido,
introducir las alimentaciones y evacuar los productos de
topes y fondos (solo si todas las corriente mencionadas

se encuentra en estado ligquido).

Del balance de energia mecanica, el trabajo

requerido para impulsar un liguido es

(v - ¥5)

c

+(B, - P)v+ Y F 2-111

donde ZF representa la pérdida total de carga.
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25 BOMBAS CALORIMETRICAS PARA DESTILACION

Mejor que fijar la presién de destilacidén a un nivel
suficientemente alto para permitir el wuso de agua de
enfriamiento en el condensador de topes, se puede bajar
la presién de operaciébn y usar un refrigerante en el
condensador. Al disminuir la presién de operacidén la
volatilidad relativa de una mezcla de multicomponentes
aumenta, disminuyendo el namero de etapas y la relacion
de reflujo. Ello disminuye el tamafio de la columna de

destilacioén y los costos de operaciodn.

CONDEYSADON
- REFLUJO n
s COIPRESOR
| o
—_— DESTILADD h
o wrH
1Y UALUULA DE
ALIDENTACION EXPASION
A

O REHERVIDOR

s §

=

l
FONDOS

Figura 2.7
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| !
/J @“1 CONDENSNADOR

A _l CO.IPRESOR
WTEFTUJU_{’ =
DESTILADO
—————=)1 COLUMN
UALUULA DE
ALINENTACION BXPANSIO0N
C:*l 'ﬂs
O REHERVIDON
| i |
| L |
I
l’ FOHDOS
Figura 2.8

/v_
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ﬂ
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Figura 2.9



Como es discutido por Freshwater y Null3,
requerimientos de energia en operaciones de baja
temperatura de destilacidén (ej. sistema pPropano-

propileno) puede ser a menudo reducidas por retenciodn de
un efecto simple y usando una bomba calorimétrica, para
“"bombear” calor del condensador al rehervidor. Tres

esquemas son presentados en las figuras 2.7.2.8 y 2.9.

En 1los tres esquemas26.27.28.28_  yna valvula de
expansién y un compresor son usados para alterar las
temperaturas de condensacién-ebullicidén, tal que el calor
removido por el condensador pueda ser usado para proveer

el calor necesario en el rehervidor.

En el esquema mas simple (figura 2.7)., un
refrigerante es usado en un ciclo cerrado, envolviendo el
condensador de topes y el rehervidor de fondos. El
primero es el evaporador para el refrigerante y el tultimo

es el condensador para el refrigerante.

Cuando el condensado es buen refrigerante, el vapor
del tope de la columna es comprimido (figura 2.8), tal
que la temperatura de condensacidén de esta sea mayor que
la temperatura del producto del fondo de la columna. El
condensado que deja el rehervidor es vaporizado
instantdneamente a través de la valvula de expansidn a la

presién del tope de la columna para proveer reflujo ¥y



producto de destilado. Este esquema es referido a menudo

como recompresidén de vapor.

Cuando el producto de fondo es buen refrigerante
(figura 2.9), el liquido de fondo es vaporizado a traves
de la valvula de expansidén a la presidén correspondiente a
la temperatura de saturacioén del destilado. El
condensador de topes entonces trabaja como el rehervidor.
El vapor producido en el condensador es recomprimido
hasta la presién del fondo antes de ingresar a la

columna.



CAPITULO III
DESARROLLO DEL PROGRAMA

La estructuracién de un programa de disefio de
columnas de destilacién obliga a realizar un andlisis
profundo del problema para determinar un algoritmo y
obtener una solucidén o6ptima del sistema de ecuaciones y
férmulas matemdticas del que se dispone, asi como el
adecuado flujo de informacidén que se suministrara a 1lo

largo de la ejecucién del programa.

3.1 RESUMEN DEL EQUIPO UTILIZADO.

Una breve descripcidén del equipo utilizados darad una
idea de 1la envergadura del trabajo realizado, como

también sus limitaciones.

3.1.1 CAPACIDAD DEL LEQUIPO.

El programa desarrollado puede funcionar en
cualgquier tipo de computador personal basado en el
microprocesador B086,/8088, hajo el sistema operativo DOS

(Disk Operative System). La memoria necesaria debe ser de
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384 KB de memoria RAM, dos manejadores de diskettes y un

monitor con adaptador de graficos.

3.1.2 LENGUAJE DE PROGRAMACION.

El Software utilizado consiste en un lenguaje de
programacidén, en este caso, el lenguaje de programaciodn
estructurada utilizado es el Pascal (TURBO-PASCALS39),
desarrollando los pProgramas de Termodinamica de
Corrientes (TERCO.EXE), v Destilacion Multicomponentes
por Algebra Lineal (DESMUL.EXE). La funcién de los
programa es la de evaluar todas las propiedades vy
procesos, como también los requerimientos de energila y
dimensionamiento de equipos. Por 10ltimo, en una hoja
electrénica (LOTUS-123), se realizard las comparaclones
entre los diversos esquemas de destilacidén con la
finalidad de realizar 1la Optimizacién del caso, dando

como resultado el esquema 6ptima para el proceso.

3.2 PROCEDIMIENTOS Y FUNCIONES. CALCULO DE PROPIEDADES.

El programa se desarrollarada mediante un seguimiento
del flujo de informacidén gque sera necesario suministrar.
La base de datos se conforma con los valores de

propiedades y constantes fisicas de los compuestos. Como



se ha planteado anteriormente, 1os modelos matemdticos
tienen la forma de ecuaciones generalizadas, basadas en
propiedades criticas de los compuestos. También, al
realizar balances de energia, es necesario incluir en la
base de datos valores las constantes que intervienen en
la estimacidén de la entalpia. También se incluyen otras
propiedades como es el peso molecular y la temperatura

o 2

normal de ebullicidn.

La organizacién de la base de datos se realiza
mediante vectores conteniendo registros. Se han escogido
18 hidrocarburos que conforman la base de datos. Las

caracteristicas que presentan son la de ser hidrocarburos

saturados N4 lineales, aungue se han introducido
compuestos que presentan otras propiedades, pero
manteniendo 1la homogeneidad para la formacién de
subgrupos (sistemas propano—-propileno, sistemas
butano-isobutano). Esta base de datos puede ser
incrementada para nuevos compuestos, o formar una nueva
base de datos con otras caracteristicas (sistema

benceno—-tolueno).

La base de datos es accesada solo una vez, al
iniciar la corrida del programa, escogiendo de ella,
solos los compuestos que intervienen en la destilacién v
cdlculo de propiedades termodinamicas. v es almacenada en

los vectores de propiedades de los programas. Cada



compuesto se codifica con un namero para su
identificacién dentro del programa, y se ordenan por
temperatura critica, siendo el primer elemento el de

menor valor de temperatura.

3.2.1 PROPIEDADES CRITICAS Y REDUCIDAS.

Las propiedades criticas de los compuestos estan
conformados por la presién, temperatura, y el factor
acéntrico. Las propiedades reducidas son la razdén entre
la presién y la temperatura y sus respectivos valores
criticos, para ello se define estos procedimientos de
cdlculo como funciones, cuyos argumentos son el numero
gque identifica al compuesto en la base de datos, la
presién y la temperatura de operacidén. La utilizacidén de
estas funciones puede 1ir dentro de férmulas y ser
accesada por un procedimiento de cédlculo de cualquier
parte del programa. El objetivo de 1las funciones es
proporcionar los valores de presion vy temperatura

reducidas cuando estas sean requeridas.

1funcion TR(i,TE) (Euncion PR(i,PZ)
N

TR=T/TCLi] TCO1..n] PR=P/PCLi1 PCi1..nl

i
( retorno TR ) ( retorno PR )

Figura 3.1
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3.2.2 DENSIDAD MOLAR. ECUACION DE ESTADO.

La ecuacién de estado utilizada es la de Soave7,
aunque por la forma de programacién estructurada puede
utilizarse la ecuacién de Peng-Robinson®, realizando
pequefios cambios. Los objetivos de la ecuacidén de estado
son :

- Célculo de las Densidades Molares del fluido.
- Calculo de la Constante de Distribuciédn.

- Calculo de la Entalpia real del fluido.

Para resolver la ecuacién de estado es necesario
evaluar las constantes de la ecuacidén mediante reglas de
mezclas. Estos prarametros estadan en funciodn de la
composicién de la mezcla y de las constantes evaluadas
para los componentes puros. Se define para ello un
procedimiento que evalua el pardmetro " m " de la

ecuacidén de Soave para todos los elementos puros :

funcion M_SOAYECi) :)
|

2
H=6,48+1,574 wlil-0.176 wlil -——{iw[l..n]

Ny
{ retorno H_SOAVE )

a

Figura 3.2
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Luego para evaluar los valores de las constantes "a”

v "b" de la ecuacidén de Soave, para los elementos puros

Guncion ni(i,T,P)) (f“uncion Bi(i,T,PD
l ;

0.5 2
a=CIHHCRC=Tr i, T) )

Bi=0,08664%Pr(i,P)/Tr(i,P)
Ai=0.42748%a¥Pr(i,P) /TR, T) ' R

7
kh retorno Ai :) (: retorno Bi :)

Figura 3.3

Estas funciones nutilizan las funciones PR(I,P) vy
TR(I,P) anteriormente definidas. Debido a gque se utilizan
sistemas de multicomponentes es necesario introducir 1la
regla de mezcla para la evaluvacién de las constantes de
la ecuacién de estado. Ademds, la ecuacidn de Soave se
rearregla en funcién del factor de compresibilidad. por
lo gque es necesario la evaluacién de los parametros "A" v

"B, que estdn disponibles en forma de funciones

(Euncion nm(z,T,ﬁi) (Euncion Bm(z,T,Pi)
| |

i=t..n i=l..n
! j=f..n ‘
Hmze Bm = 0

| L

0.9 . .
Am=Xz [i1*z[JI#CAICi, T,P)*¥Ai (4§, T,P)) Bm=Xz[jl*(BiCi,T,P)

i retorno Am ) ( retorno Bm )

Figura 3.4




Para resolver la
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procedimiento de convergencia

general para encontrar

en la fase liquida,

a partir de un

ecuacidén de

las raijces

de Richmond,

para que se logre la convergencia

(Euncion ZR_Hﬂ(a,b,c,d;;Z)

F
1=

20=7
P=(33tanzZ-23b)#l+c

no
F)b

Sj

e=] -a¥c/(b¥#b) |

F=((a%Z-b)¥Z+c)¥Z-d
S=3%a%zZ-2%b
2=2-F/(P-S¥#F/P)

no

Si

en la fase

e

s

estado utilizamos el

el cual es

vapor como

adecuado valor inicial

e=

a
Z2=b}#(1-e

ls
)/ (33%a)

(: retorno 2 :)

Figura 3.5

El método de Richmond de utiliza la primera. segunda

Yy tercera derivada,
de cdlculo. De no existir

maximo (para el vapor) o el minimo

la raiz.

se

que son evaluadas dentro del proceso
calcula el valor

(para ligquidos). Para
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la fase gaseosa como para la fase liquida, la ecuacidn de

estado se plantea de la siguiente manera

Z3 -2+ (A-B-B?) Z-AB=0 3-1

para que sea resuelta v converga al valor del Factor de
Compresibilidad (Z) de la fase gaseosa. El1 valor inicial
rara la convergencia Vv los valores de los parametros

utilizados son

ARM = 1 3-2

BRM = 1 3-3

CRM = A - B (1 + B) 3-4
DRM = A B 3-5

ZRM = 1 - CRM + 2 3-6

q = @R

Para la fase liquida, se requiere transformar la
ecuacién prara la estabilidad de las raices. Esto se
consigue multiplicando la ecuacidén cubica en Z por el

factor (B/Z)2, agrupando el término B/Z, para obtener

B—(—g)-l-(%—1-3)(2)2—%(2)3=0 3-7
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donde el wvalor inicial para la convergencia y 1los

parametros del método de Richmond son

ARM = & o)
B
BRM =2 -1 - B 3-9
B
CRM = 1 3-10
DRM = B 3-11
_ BRM 1 DRM

PRM = ZRw ~ BRM g (BRM _ 1 3-12

ARM BRM)

Los pardmetros de entrada para la rutina de
convergencia de Richmond son los coeficientes de 1la

ecuacibén cubica.

Q‘uncion z_corw(rase,zu,r,?a

fase=zvapor

Evaluar a,b,c,d y 2 Evaluar a,b,c,d y 2
con las ecuaciones con las ecuaciones
3-2,3,4,5,6 3-7,8,9,10,11

Z=ZR_Mi(a,b,c,d,Z) Z=b/ZR_MN(a,b,c,d, 2)

(: retorno Z_COHP,AS,BS 44:)

Figura 3.6




Estos coeficientes son evaluados para hallar el
factor de compresibilidad para la fase vapor o para la
fase liquida, seglin sea el caso. El factor de
compresibilidad que retorna es directo para la fase vapor
v para la fase liquida se requiere deshacer 1la

transformacién que se efectud.

3.2.3 CONSTANTE DE DISTRIBUCION.

Para los procedimientos de cadlculo donde interviene
el proceso de equilibrio liquido-vapor. es necesario
determinar los composiciones de las fases vapor ¥y
liquido, relacionando estas composiciones a través de la
constante de distribucidén. Debido a que la constante de
distribucidén es funciébn de las composiciones en la fase
liquida v gaseosa, € interviene para determinar
composiciones de las mismas., se requiere de métodos
iterativos para su evaluacién. Estos métodos son
aplicados en procesos de equilibrio ligquido-vapor, como
son el determinar las temperaturas de rocio y burbuja, Vv

el cdlculo de evaporacidn instantanea (flasheo).

Los métodos iterativos para su convergencia dependen
bastante del valor inicial tomado al iniciar el proceso.
Para ello se utilizan las correlaciones que determinan la

constante de distribucién de los compuestos puros. La
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ecuacién utilizada es la ecuaciétn de Wilson®, siendo
necesario evaluar la derivada respecto a la temperatura,
necesaria para utilizar el método de convergencia de
Newton—-RaphsonZ, muy adecuado para este tipo de calculo
por su rapidez. La evaluacién de la constante de
distribucidén y su derivada estdn en funcidén del tipo de

compuesto, la presién y la temperatura del sistema

A . g
(:funclon KI(I,T,P):) LiPncion DKi(i,T,P) I
|

2
Kizexp(5.,37%(1+wli*(1=1/Tr(i,P))/Pr¢i,P) DKi=3,37%#(1+wliD)#Telil/Tr(i,T)

| [

(: retorno Ki :) l retorno DKi j)

Figura 3.7

Los valores de obtenidos por la ecuacién de Wilson,
no difieren de los valores reales, siempre y cuando la
mezclas esté formada por compuestos de una misma serie

homéloga.

3.2.4 ENTALPIA Y ENTROPIA.

Este médulo de calculo presenta un mayor
programacién y requerimiento de otras funciones antes
descritas. La entalpia es calculada a partir de 1la
ecuacion de Passut N4 Danner3, cuyas constantes

complementaran la base de datos, junto con la entalpia de
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vaporizacién en el punto de ebullicidn normal. Si no se
requiere de un calculo utilizando un modelo real para
fluidos. se retornara el valor hasta ahora hallado para
la entalpia de wvapor. Si la entalpia del ligquido es
requerida., se procede con el cadlculo anterior adicionando
un término mas correspondiente a la entalpia de
vaporizacién (con signo negativo), corregido para la

temperatura de operacion mediante la férmula de Watson®3.

(iuncion ENTQLPIA(Z[],T,P,ZE)
|

<

2 3 4 3
HB=Zz[iJ3HLi13¢CAh+Bh#T+Ch3tT +Dh¥T +Eh*T +Fh3eT

0.3
a=1+0_SOAVELJI*(1~Tr(4,T) ) .
Hr=Sz[iJaz[1_S0AVE CI)CAT i, T,PI%CAI (G, T,PIXTr(4, T)) /&

H=HO+R¥*T(Z-1 + (THHr~Am(z[], T,P)¥*Ln(1+Bm(z(], T,P)/Z)/B(2[],T,P))

|
( retorno ENTALPIA )

Figura 3.8

Para el calculo de la entalpia utilizando un modelo

real para fluidos, es necesario calcular el término de la
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desviacion de la entalpia real de un gas con respecto al

valor ideal.

De forma andloga se realiza un tratamiento similar

para la entropia :

{Euncion ENTROPIA(Z[J,T,P,EZ)

B'S
a=l+H_SOAVELjI#(1-Tr(y,T) ) o
Sr=Xz[i%zl §I#H_SOAVECJ)%CAI (i, T,P)CAI (j, T,PIXTP(j,T)) /o

S=S@+R*(-Ln(P/Po)+Ln(Z-Bm(z[], T,P))-Am(z[], T,P/Z)%Sre¥Ln(1+Bm(z[], T,P)/2)/Bm(2(],T,P)

( retorno ENTALPIA )

Figura 3.9

3.2.5 VISCOSIDAD Y TENSION SUPERFICIAL.

La viecosidad en la fase ligquida esta en funcidén de

las propiedades criticas, para compuestos puros. Debido a
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que la viscosidad no es una propiedad aditiva, es
necesario estimar temperaturas y presiones suedocriticas,
siguiendo la regla de mezclas utilizada en la ecuacidn de
estado. Al disponer de las funciones AM y BM, las cuales
utilizan 1la regla de mezcla, se puede determinar los

valores de la presidn y temperatura seudoreducidas

Al(z,P,T) = 0.42748 % 3-13
T:,s
P o

B(z,P,T) = 0.08664 =& 3-14
Tz,s

Despejando 1la presibn y temperatura seudoreducidas

tenemos :

B

Pro = 4.934> 3-15
Bz

Tr a L 56'95? 3“16

La propiedades seudocriticas las obtenemos mediante

los valores obtenidos con la presidén y temperatura




Ioe = 3-18

Luego, se calcula la viscosidad del liguido mediante
la ecuaciétn de Letson y Steil. La tensidén superficial
sigue el mismo tratamiento, evaluandose con la ecuaciodn

de Brock y Bird.

3.3 PROCEDIMIENTOS Y FUNCIONES PARA EL CALCULO DE

PROCESOS TERMODINAMICOS.

Los procedimientos y funciones desarrollados en el
punto anterior, conforman un nivel de programacion de
cdlculos bhadsicos para procesos mas complejos. Estos se

encuentra disponibles y serdan llamados por toda rutina de

cadlculo que necesite evaluacidn de propiedades
termodindmicas.
3.3.1 CALCULO DE PROPIEDADES TERMODINAMICOS. SISTEMA

DE MULTICOMPONENTES.

De acuerdo con lo establecido en capitulos
anteriores, fijando dos propiedades termodindmicas de una

sustancia, se fija su estado termodindmico. La
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determinacién del estado termodinamico corresponde al
cdlculo de todas las propiedades termodindmicas (presion,
temperatura, volumen, entalpia vy entropia) que se

necesita como variables disefio de procesos Vv equipos.

Los procesos termodindmicos utilizados en la
simulacién son aquellos en que se fija dos propiedades

tales como la presién—-temperatura, presidén-entalpia,

presibébn-entropia, temperatura-entalpia, temperatura-
entropia. Por las ecuaciones utilizadas en la
determinaciodn de propiedades v las propiedades
mencionadas. establecen métodos iterativos. Por las

caracteristicas que presentan los algoritmos de soluciédn,

estos puede reunirse en dos grupos

Rutina PROPIEDADES_1(parametros : Z[1..N].PRESION.TEMPERATURA)
evaluar : PUNTOS DE SATURACION para ESTADO FISICO
evaluar : VOLUMEN segin ESTADO FISICO
evaluar : ENTALPIA segin ESTADO FISICO
evaluar : ENTROPIA segiin ESTADO FISICO
retornar : VOLUMEN,ENTALPIA,ENTROPIA

Cuadrn 3.1

Este primer algoritmo evalua el volumen a partir de
la presién y temperatura., utilizando la ecuacibén de
estado. Los valores de la entalpia y entropia son
calculados directamente, al disponer de valores de
presién-temperatura-volumen, con lo cual determinamos el

estado termodinamico del sistema.



Ak =

Rutina PROPIEDADES_2(parametros : Z[1l..N],PRESION,ENTALPIA)
evaluar : TEMPERATURAS (PUNTOS DE SATURACION)
evaluar : ENTALPIAS (PUNTOS DE SATURACION)
evaluar : ESTADO FISICO (Comparar : ENTALPIAS)
asumir : TEMPERATURA
repetir
evaluar : PROPIEDADES_1(Z[1..N].PRESION,TEMPERATURA)
si ENTALPIA <> ENTALPIA(PROPIEDADES_1)
corregir : TEMPERATURA
hasta CONVERGER (ENTALPIA=ENTALPIA(PROPIEDADES_1)
retornar : TEMPERATURA.VOLUMEN.,ENTROPIA

Cuadro 3.2

El segundo algoritmo es aplicado cuvando se define
con una de las propiedades de estado, la presién o 1la
temperatura, y 1la otra propiedad correspondiente a un
valor de entalpia o entropia (el cuadro 3.2 es el caso

cuando se dispone de la presidén y entalpia).

Como se observa, el segundo algoritmo utiliza el
primer algoritmo disefiado. De esta manera ahorramos

programacioén, dejando al computador todo el trabajo.

Estas rutinas son de caracter general, para

cualquier tipo de ecuaciones que determina el estado

termodinamico de un sistema. Su aplicacién es para
fluidos puros y sistema de multicomponentes, donde
obligadamente debe establecerse la composiciodn del

sistema.



3.3.2 CALCULOS DE PROCESOS TERMODINAMICOS.

Definido los procedimientos de cdlculo de las
propiedades termodinamicas, se facilita la determinacioén
de procesos isotérmicos, jisobaricos, isoentdlpicos e
isoentrdépicos. Este tipo de procesos se caracterizan por
ser aplicados a sistemas donde existe un solo estado
fisico (o un cambio de fases) y en donde hay que
determinar la energia (calor o trabajo) que el sistema da
o recibe. Evaluando los estados termodindmicos antes vy
después del proceso, el proceso queda establecido y todas

las deméds propiedades son fijadas.

Existen otros procesos, donde coexisten dos o mas
estados fisicos. Asi caso presente, la fase vapor vy la

fase liquida, se caracterizan por el equilibrio entre las

1) Determinar el punto de burbuja.
2) Determinar el punto de rocio.

3) Determinar la fraccidén vaporizada.

El equilibrio entre fases se calcula aplicando un
modelo de ecuacidén de estado e involucra la determinacidn
de la fugacidad para cada uno de los componentes. Para
ello se define una funcién que evalua el coeficiente de

fugacidad por componente. Aquella se deriva de la

ecuacion de estado
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Guncion COEF_FUGACIDAD(Z,A,B, i ,bi))
|

0.5
PHI=-LN(Z-B)+(Z~1)%bi/B-A/Bk(2%(ai/A)  -bi/B)ELn(1+B/2)

|

(: retorno PHI }

Figura 3.10

3.3.2.1 PUNTO DE BURBUJA Y ROCIO.

El procedimiento de cédlculo del punto de saturacién
consiste en establecer igualdad de las fugacidades de la
fase 1liquida con 1la fase wvapor. Este cédlculo puede
abarcar :

1) Determinacidén del Punto de Burbuja.

2) Determinacidén del Punto de Rocio.

Ambas rutinas de cadlculo son muy similares,
diferenciadas solo en las ecuaciones para el punto de
burbuja vy para el punto de rocio. Ambos procedimientos
pueden dar wvalores de presiodén o} temperatura de

saturacion.

El cdlculo se realiza en dos partes:
a) Un cédlculo preliminar utilizando la funcidén que

evalua la constante de distribucidn para compuestos

puros.
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b) Corrigiendo los resultados obtenidos en la parte a),
para fijar valores iniciales Yy calcular el

equilibrio mediante la ecuacidén de estado.

La estimacién inicial del procedimiento, consiste en
evaluar un valor inicial para la propiedad a determinar
(presiétn o temperatura). El1 método de convergencia
utilizado es el de Newton2, evaluando la derivada con
respecto a la propiedad por determinar (presién o
temperatura) El wvalor obtenido es aproximado, vy se
utiliza para en determinar el perfil de temperaturas

dentro de una columna de destilaciodn.

La estimacién mas rigurosa, implica resolver la
ecuacién de estado vy determinar los coeficientes de
fugacidad. El método de convergencia aplicado es el de
Newton2. La derivada con respecto a 1la propiedad a
determinar, necesaria para aplicar el método de

convergencia, se determina numéricamente.

Se disefa cuatro procedimientos de calculo que
determinan 1las siguientes variables en los puntos de
saturacioén. :

1) Temperatura de Burbuja.
2) Temperatura de Rocio.
3) Presién de Burbuja.

4) Presién de Rocio.
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funclon 1_BUB(xL1,P)

I 2 AR B

1e=Clnin)

Iy
rll:l_tﬂnl‘(lIu.x”.l.’.kl.!ll I
»

=1

| ¥0=1411) __]

I 2Vz2_CORPCvap, yI 1, 1,0, AV,BY)

mmﬂqﬁﬂimﬁmmMI

1

BEER-RRREr e DAL A

— ()

MHﬂﬂﬁﬂ“Hﬁﬁﬁﬂﬂ“

“FRALs

I.;:I-All(lvlll-l )/710vL1) l

funolon T_QUECxL).P)

Cuadro 3.11
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Esta rutina es similar para determinar los otros

puntos de saturaciodn.

3.3.2.2 SEPARACION INSTANTANEA (FLASHING)

Los calculos de evaporacién instantédnea se realizan

para determinar la fraccidén vaporizada de una mezcla en

equilibrio liquido-vapor.

Al iguval que los procedimientos anteriores, se

realiza prime una aproximacién de la fraccién
vaporizada, utilizando 1la constante de distribucidn
ideal, Vv luego la parte mds compleja, debido a que sera

necesario evaluar la constante de distribucidén al variar

la fracciones molares en ambas fases, en cada iteraciédn.

El método de convergencia aplicado es una
combinacién de Newton-Rapson para encontrar la fraccién
vaporizada vy el método de iteracidén directa para la
determinacidn de 1las composiciones v calculo de

coeficientes de fugacidad. De esta manera, se diseha el

algoritmo de solucidn



= 28 =

',' funcion FRACCION_VAPORIZ2NDACZL],T,P) }
P |
F=0.3 i

=

VT2 [ P UERCRECL,T,PY-13))
R R A

OF =Lz 01 )Ct-KiC1, T, P))ZCHFRCKICE, T,P)-1))

F=l=(Ix{1)-1)/0F

HES
3
FO=F
{65
al=A{¢],].P
coEr ﬁgié lbf%v 00,3, b2
FnlticusF s no(len.E 2Rl
KI EhI L Y
x{§)=1 1&(! u( I ] 1))
P1PETERLIANS 0
PE=E2l1InCI-KIE1))/CLeFnERETI=1))
Faf~CExlid-1)/0F
IF-FRItal

A= st
——T
[:447 retorno Foxtd,90),2¥,2L 4'441)

Figura 3.12
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3.4 PROGRAMAS DESARROLLADOS PARA LA SIMULACION.

Para 1la simulacién y evaluacién de un sistema de
multicomponentes. se ha seleccionado el proceso de
destilacién como ejemplo de aplicacién, debido a la gran
cantidad de calculos que es necesario realizar
Inicialmente se ha definido 1la base termodinamica
requerida para los diseflos de procesos que se realiza en
esta parte. Kl proceso de calculo de destilacidén
comprende el disefiar la columna de destilacién y disefar
los equipos auxiliares para el proceso de destilacidn.
Para ellos., se desarrollan programas que realizaran

calculos especificos a una zona determinada del proceso.

LLos cuatro programas desarrollados son los siguientes
1) Seleccidén de Compuestos.
2) Disefio de 1la Columna de Destilacién : Balance de
Materia y Energia.
3) Disefio de la Columna de Destilacién : Disefio de
Platos Perforados.

4) BEvaluvacién de Propiedades Termodinamicas.

3.4.1 PROGRAMA DE ACCESO A LA BASE DE DATOS.

Teniendo en cuenta que un sistema de

multicomponentes puede estar formado por un sin ntmero de
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combinaciones de hidrocarburos, y dado que los programas
fueron desarrollados de manera general, eS necesario

tener un programa para el manejo de la base de datos.

El programa consiste en la seleccidén de los
compuestos que conforman un sistema multicomponente. y en
el mantenimiento para aumentar dicha base con nuevos

sistemas y nuevos compuestos.

3.4.2 PROGRAMA DE DISEfNO DE COLUMNAS DE DESTILACION.

El programa de destilacién multicomponentes se
divide en 3 partes
- Determinacién de parametros iniciales.
— Célculo riguroso en destilaciodn.

— Dimensionamiento y disefio de platos perforados.

3.4.2.1 ESPECITFICACIONES. CONDICIONES DE OPERACION.

Del andlisis realizado en el punto 2.2.3.1 se
establecidé que las variables de disefio de la columna de
destilacion viene dada por

1) La presidén de operacioén de cada etapa (incluyendo el
condensador y el rehervidor) o la presidén en el tope

v la caida de presidn en cada etapa.
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2) E1 flujo de alimentacién, su composicién y la
presidén y temperatura (para hallar la entalpia de
alimentacion).

3) El1 calor retirado en cada efecto (Q=0 si el plato es
adiabatico) mediante condensadores o hervidores
laterales.

4) E1 flujo de liquido o vapor aque se retira de la
columna.

5) Dos composiciones de topes y,/o0 fondos para el

balance de masa por componente.

El flujo de informacién es introducido al programa
de tal forma que es facilmente accesible en cualquier
momento, para realizar cambios y variaciones de 1los
parametros establecidos. Esto da una gran ventaja al
simular o diseflar un proceso de destilacién utilizando
otras variables de diseflo que son fijadas indirectamente,

dando flexibilidad al manejo de la informaciodn.

3.4.2.2 DETERMINACION DE PARAMETROS INICIALES.

El método abreviado consiste en utilizar el
recetario de ecuaciones y correlaciones deducidos tebdrica
o empiricamente. Inicialmente, debe seleccionarse los
elementos que componen la mezcla, en cada una de las

alimentaciones. La seleccién se realiza a partir del
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programa que maneja 18 de los compuestos de carbono
(alcanos), con las propiedades y constantes requeridas
por el programa (propiedades criticas, factor acéntrico,
preso molecular, temperatura normal de ebulliciédn,
constantes para la entalpia a presidén cero y entalpia de
vaporizacién a la temperatura normal de ebullicién).
Estas propiedades estdn grabadas en archivos que son
accesados por el programa. De esta manera, no se maneja
toda la biblioteca de compuestos, sino aquellos que son
necesarios, ahorrando memoria en el computador y ganando

velocidad al manejar un pequefio grupo de datos.

Rutina PARAMETROS_INICIALES
introducir : PRESION TOPES y FONDOS
intorducir : NUMERO DE ALIMENTACIONES
para J = 1..NUMERO DE ALIMENTACIONES
para I = 1..N
introducir : FLUJOS[I,J]
evaluar : FLUJO(J] = FLUJO[J]+FLUJOS[I,J]
para J = 1. _NUMERO DE ALIMENTACIONES
para I = 1..N
evaluar : Z[I,J] = FLUJOS[I,J]/FLUJO[J]
para J = 1._NUMERO DE ALIMENTACIONES
evaluar : TEMPERATURA DE BURBUJA Y ROCIO (de alimentacién)
introducir : TEMPERATURA (de alimentacién)
evaluar : PROPIEDADES_1
evaluar : BALANCE MASA-ENERGIA (una alimentacién equivalente)
introducir : COMPUESTOS,K CLAVES
introducir : RECUPERACION COMPUESTOS CLAVES
evaluar : DISTRIBUCION DE LOS COMPUESTOS (Ec. Genstebeck)
evaluar : FLUJO DESTILADO-FONDOS (balance de masa)
introducir : TIPO CONDENSADOR DE TOPES
evaluar : TEMPERATURA TOPE Y FONDO
evaluar : REFLUJO MINIMO (Ec. Underwood)
evaluar : NUMERO MINIMO1 DE ETAPAS (Ec. Fenske)
evaluar : REFLUJO DE OPERACION
evaluar : NUMERO DE ETAPAS (Ec. Gilliland)
evaluar : ETAPA DE ALIMENTACION (Ec. Kirkbrigde)

Cuadro 3.3
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El diagrama de flujo presentado nos muestra el
proceso seguido en la determinacién de los parametros
iniciales. Las ecuaciones utilizadas por el método
abreviado (Genstebeck-Underwood-Fenske-Gilliland-
Kirkbrigde)17?7 son aplicadas a columnas con una sola
alimentacidén. Es por ello que al existir varias
alimentaciones, se calcula una alimentacidén equivalente,
el cual consiste en un balance de masa y energia con las

corrientes de alimentaciédn.

Aunque el programa disefla columnas con salidas
laterales e intercambiadores de calor laterales
(intercondensadores e interrehervidores), queda al
criterio del usuario la ubicacidén de dichas salidas
equipos. La solucién sera encontrada luego que se

realizen diferentes corridas.

3.4.2.3 CALCULO RIGUROSO.

Se puede considerar al cdlculo riguroso el balance
de masa Vv energia realizado plato a plato. Esta
consistira como la segunda parte del programa Yy proceso
més laborioso y detallado. A continuacidén se presenta

parte del listado correpondiente a este procedimiento de

cadlculo :
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PROCEDIMIENTO CALCULO RIGUROSO
INICIO { Procedimiento Principal }
ITERACION := O:
PERFIL INICIAL TEMPERATURAS:
PERFIL INICIAL FLUJOS;
repetir
CALCULO MATRIZ TRIDIAGONAL:;
PERFIL TEMPERATURA;
PERFIL FLUJOS;
ITERACION = ITERACION + 1;
hasta (ACUM < 0.1) or (ITERACION > 10):
IMPRIME RESULTADOS;
FIN ; { Procedimiento Riguroso }

Cuadro 3.4

Como se observa, la solucidén y determinacién de los
prerfiles de composicidén, temperatura y flujos a lo largo
de la columna se realiza mediante una serie de
iteraciones, por la que el método de convergencia es por

sustitucidn directaZ.

El perfil inicial de temperaturas se calcula
mediante una distribucidén lineal entre las temperaturas
del tope, fondo y alimentaciones. El1 perfil de flujos
viene a ser una distribucién de flujos equimolares como

en una destilacidén McCabe-Thiele.

De esta forma se obtenienen los perfiles 1iniciales
necesarios para formar la matrices tridiagonales que
expresan matemdticamente los balances de masa y energia
de la columna de destilacién y poder dar solucidén al

sistemas de ecuaciones generadas.
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La solucidén del sistema de ecuaciones son resueltas
por eliminacién Gaussiana, modificada para operaciones
con matrices tridiagonalesl4. Esta solucidn genera nuevos
perfiles de flujos y de composicidén en la fase liquida,
siendo necesario calcular la temperatura de burbuja para
cada etapa con las composiciones obtenidas, y luego
efectuar los balances de energia para obtener el nuevo
perfil de flujos para la fase vapor, repitiéndose 1los
cdlculos hasta obtener la convergencia. determinada por
una funcidén objetivo el cual es el cuadrado de 1la
desviacidén relativa del perfil de temperaturas con el

rerfil anterior.

Una vez que la desviacidén es menor que la tolerancia
del sistema. se genera una reporte, consistente en las
especificaciones y datos, las propiedades termodindamicas

para todas las etapas de separaciodn.

Finalmente se evalua 1la viscosidad vy tensidn
superficial del liquido, densidad del vapor y del liquido
v los flujos masicos del wvapor Vv ligquido. Estos
parametros son datos para el siguiente programa de

evaluacién y disefio de platos perforados.

Existen otras rutinas no mencionadas. ya que sdlo
son utilitarios para el manejo de archivos, presentacidén

v el manejo de pantallas. mensajes al usuario, etc.
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3.4.2.4 DIMENSIONAMIENTO E HIDRODINAMICA.

El procedimiento de disefio de platos=24 es
prdacticamente una traduccidén del proceso al lenguaje de
programacioén que debido a la caracteristica de ser un
lenguaje estructurado, el listado del programa es legible
para cualquier persona con conocimientos de programacion.
La rutina de calculo del disefio de platos perforados ha
sido dividida en dos procedimientos

1) Calculo de la Geometria del Plato.
a) Parametros Iniciales.
b) Area Activa Inicial
c) Area del Vertedero.
d) Diametro del Plato.
e) Area Activa.
f) Dimensionamiento del Plato.
g) Condiciones de Operacion.
2) Cédlculo de la Hidraulica del Plato.
a) Altura de liquido sobre el rebosadero.
b) Altura del liquido claro en el plato.
c) Pérdida de carga a la entrada del plato.
d) Pérdida de carga en el rebosadero de salida.
e) Pérdida de carga por efecto de la tensidn
superficial.

f) Condiciones de Operaciodn.

Los datos son introducidos al correr el programa
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anteriormente descrito, o por otro parte introducir

nuevos datos correspondientes a otras columnas de
destilacioén.
3.4_3 PROGRAMA DE EVALUACION DE PROPIEDADES

TERMODINAMICAS Y PROCESOS TERMODINAMICOS.

Para el disefio de los procesos auxiliares que
complementan al proceso de destilacidén, es necesario
determinar las propiedades termodinamicas en cada una las

corrientes existentes en el proceso.

Los procedimientos de la determinacién de
propiedades termodinamicas tendran a su cargo la
evaluacioén del proceso termodinamico. El1 dimensionamiento
del equipo donde se realiza el proceso y las otras
variables de disefio gque intervienen se evalua mediante

una hoja de calculo.

El diseno de los equipros auxiliares (condensador de
tope, rehervidor de fondos, compresores. etc.) se calcula
en forma simplificada, utilizando para ellos las férmulas
general y estimacién de propriedades del fendémeno en forma
aproximadas. Los calculos son realizados utilizando una

hoja de calculos, pero las propiedades termodinamicas son

evaluadas previamente.
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1) Compresores.- El cdlculo termodindmico de

compresores se hace mediante un proceso adiabatico.
Generalmente se dispone de la presién y temperatura.
la presidén y el punto de saturacidén del vapor, o la
temperatura o presién de saturacidén del vapor a la
entrada del compresor. El programa de evaluacidn de
propiedades termodindmicas (TERCO.EXE) determinara
los wvalores de la entalpia y entropia. La presidn
después del proceso es dato y debe ser mayor (o no
habria compresién) que la presidén de entrada. Al ser
el proceso isoentrdépico, se asume que la entropilia a
la entrada es igual a la de salida, y se realiza un
cdlculo mediantes los valores presidén-entropia. La
entalpia a la salida es evaluada , por lo que se
calcula el regquerimiento de energila. Variantes al
cdlculo se dan cuando la temperatura de salida es un
dato (mayor gue la temperatura de entrada) por 1lo
que el cdlculo es mediante los valores

temperatura-entropia.

2) Turbinas.- El proceso es contrario al de

compresores, pero se basa en el mismo principio. A
partir de una presién o temperatura se recibira
trabajo del fluido, manteniendo la entropia
constante, hasta que el fluido se encuentre saturado
como vapor. Los cdlculos pueden ser con las
variables temperatura-entropia o presidén-entropia,

de acuerdo a los datos disponibles.
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3) Intercamhiadores de Calor.- Generalmente se disponen
de datos de presidén y temperatura, a la entrada vy
salida del equipo. Se evaluara las entalpias
correpondientes a estos puntos y con ello 1la
cantidad de calor requerida o que se recibe. Este
tipo de cdalculo presidén-temperatura es aplicado para
todo tipo de equipo de intercambio de calor,
incluyendo condensadores y rehervidores, donde hay
que tener en cuenta los puntos de saturacidn.

4) Valvulas de Expansién.- El proceso es isoentdlpico
en el cual, la presién disminuye y provoca la
disminucidn de la temperatura. Generalmente se
produce una evaporaciétn parcial del fluido. Es
necesario evaluar un equilibrio liquido-vapor entre
las fases, tal que la entalpia sea igual a 1la
entalpia antes de ingresar a la valvula. En caso que
el fluido salga como vapor o como liquido, se
detecta para el estado de 1la corriente de salida vy

se utiliza el cdlculo adecuado.

3.5 INTEGRACION DE LOS PROGRAMAS PARA LA SIMULACION

Los programas desarrollados para la simulacién de un
proceso de separacion multicomponente., han sido disefiados

para utilizarse cada uno en forma independiente o como un

paquete de programas.
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La transferencia de datos se realiza mediante

archivos textos y la generacidén de reportes parciales.

Para la simulacién inicialmente se elige 1los
compuesto que conforman el sistema de multicomponentes a
evaluar. De no encontrar los compuestos dentro del
archivo de constantes (SELECOMP.CTE), se tiene la opcitdn
de accesar un nuevo sistema de compuestos mediante un
programa de acceso (SELECOMP.EXE: SELEccionar COMPuestos)
que genera el archivo de constantes (DESMUL.CTE) que son
utilizados por los programas de disefio de columnas de
destilacién (DESMUL.EXE: DEStilaciéon MULticomponente) vy
el programa de evaluacién de propiedades termodindmicas

(TERCO.EXE: TERmodindmica de COrrientes).

A continuacién, se utiliza el programa DESMUL.EXE
para la evaluacién de 1las especificaciones en la
separacidén de la mezcla de multicomponentes (composiciédn
en a los largo de la columna) y las etapas de necesarias.,
asi como los calores removidos en los condensadores (tope
y laterales) y los calores suministrado en los
rehervidores (fondo y laterales). Para ello el programa
cuando converge, escribe un reporte (DESMUL.RPT). donde
incluye también los perfiles de temperatura, presiodén, y
las demds propiedades de ambas fases. También se genera
un archivo DESMULH.RPT (DEStilacidén MULticomponente -

Hidrodinamica y Dimensionamiento).
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Establecido el disefio del proceso de destilacidn, es
necesario calcular las dimensiones de la columna, altura
y diametro. y la hidrodindmica del plato de separacidn
(plato perforados) para comprobar la caida de presidn

asumida.

anchivo  [—!  pnosrAn
SELCO:IP. CTE ||
‘1 SELECO:IP. EXE
y == f
!
ARCHIVO
DESIIULO. CTE
1 SO A e S e ey
"I PROGRAIA ARCHIVD |
7 o e |
TERCO. EXE }
PATOS f ——1 b
M

PROGRANIN ARCHIVOD
{—{ DESHIUL.PNN
DESIIUL. EXE
DATOS / —_—D "

PROGRA’IA aRCHIvD ||
—| DESHULH.PMN fj
DES{IULH. EXE I
pm10S f——D - :
PROGRANIN
LOTUS/ 123

Figura 3.13



CAPITULO IV
SIMUOLACION Y OPTIMIZACION.

4.1 CONFRONTACION DEL PROGRAMA CON OTRAS FUENTES.

Para verificar si el programa elaborado cumple con
la finalidad para la gque se ha creado, es necesario
realizar comparaciones con valores experimentales, otros
trabajos o datos tabulados. Los modelos matemdticos
utilizados para realizar la simulacién (determinacién de
propiedades termodinamicas), han sido evaluados
anteriormente por investigadores, adjuntando en su
trabajo la informacién y la exactitud del modelo con
respecto a valores reales. No corresponde realizar el
trabajo de verificar el modelo matematico contra datos
experimentales, pero si realizar la comparacidén contra
datos tabulados para tener la certeza que el modelo ha
sido implementado correctamente N4 los resultados

obtenidos estan dentro del error permitido por el modelo.

4.1.3 PROPIEDADES TERMODINAMICAS VS. VALORES TABULADOS.

LLa determinacién de propiedades termodindmicas es

muy importante debido a que un error en la estimacidn de
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esta afecta directamente al disefio de un proceso
especifico. Es por ello que se compara de ciertas
propiedades fisico—quimicas para observar el grado de
exactitud con que se va a realizar la simulacidén. La
comparacién de los datos estd dirigida al equilibrio
entre fases y al cambio en las propiedades (entalpia y

entropia).

Se presentan a continuacidén presenta una comparacidn
de la temperatura normal de ebullicién y la entalpia
normal de vaporizaciodn para los hidrocarburos que

conforman la base de datos

Comparacion de la temperatura normal de ebullicién
Compuesto Valor Real Calculado Discrepancia
Metano 201.00 201.65 0.32 %
Etileno 305.10 305.18 0.03 %
Etano 332.20 331.71 0.15 %
Acetileno 339.10 335.80 0.97 %
Propileno 405.80 406.71 0.22 %
Propano 416.00 415.32 0.16 %
Isobutano 470.60 469.85 0.16 %
n-Butano 490.80 490.18 0.13 %
neo-Pentano 508.80 508.76 0.01 %
iso-Pentano 541.80 542.18 0.07 %
n-Pentano 5566.60 556.88 0.05 %
n-Hexano 615.40 615.09 0.05 %
n-Heptano 668.90 669.28 0.06 %
n-Octano 717.90 717.97 0.01 %
n-Nonano 763.20 762.94 0.03 %
n-Decano 805.20 805.29 0.01 %
n-Pentadecano 978.20 976.89 0.13 %
n-Octadecano 1061.80 10568.70 0.29 %

Cuadro 4.110
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Los valores calculados han sido determinados por el
programa de Termodindmica de Corrientes (TERCO),
seleccionando el sistema para compuestos puros y
confrontando 1los resultados con los valores tabulados en

tablas termodinamicasio.

Los cuadros siguientes corresponden a compuestos

puros y sistemas de varios componentes, donde se comparan

los resultados obtenidos por el pPrograma de
Termodinadmicas de Corrientes (TERCO) contra datos
experimentales, encontrados en la referencia
bibliografical©.

Comparacion de la Entalpia de Vaporizacién
a la Temperatura Normal de Ebullicién

Compuesto Valor Real Calculado Discrepancia
Metano 219.200 225.543 2.89 %
Etileno 207.700 209.264 0.75 %
Etano 210.400 212.057 0.79 %
Acetileno 280.000 273.258 2.41 %
Propileno 188.200 191.827 1.93 %
Propano 183.200 184.372 0.64 %
Isobutano 157.600 157.824 0.14 %
n-Butano 165.800 167.604 1.09 %
neo-Pentano 135.700 136.631 0.69 %
iso-Pentano 147.200 150.040 1.93 %
n-Pentano 153.700 156.372 1.74 %
n-Hexano 144.100 146.070 1.37 %
n-Heptano 136.100 139.068 2.18 %
n-Octano 129.600 132.370 2.14 %
n-Nonano 123.800 126.733 2.37 %
n-Decano 118.800 121.764 2.49 %
n-Pentadecano 100.200 103.695 3.49 %
n-Octadecano 92.000 93.194 1.30 %

Cuadro 4.210
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Comparacion del cambio de Entalpia del Iso-butano Vapor para una
Compresion Isotérmica a 190 °F de 10 pesia hasta 229.3 psia

@190 °F (649.6 °R) Real Calculado Error
@ 10.0 psia (Btu/lbmol) 9476.81

@ 229.3 psia (Btu/lbmol) 10544 .48

Cambio de Entalpia -1067.67

en Btu/lbm -17.60 -18.39 4.37 %

Glanville J.W., B.H. Sage y W.N. Lacey
Ind. Eng. Chem, 42, 508-513 (1950)

Cuadro 4.3

Comparacién de la presién de saturacién y la entalpia de
vaporizacion para una temperatura de 280 °F para el n-hexano

@280 °F (739.6 °R) Real Calculado Error
Psat (psia) 84.93 86.6 2.09 %
Hvap (Btu/lbmol) 19615.95

Hliq (Btu/lbmol) 9335.81

Entalpia de vaporizacidn 10280.14

en Btu/lbm 116.83 119.29 2.11 %

J. Chem. Eng. Data, 9, 536 (1964)

Cuadro 4.4

Comparacién de la volatilidad para una mezcla de Isopentano
v N-pentano para temperaturas desde 125 °F hasta 250 °F)

Volatilidad Volatilidad

Temperatura Real Calculado Error
1261%E 1.26 1.265 0.40 %
150 °F 11528 1.236 0.49 %
175 °F 1.21 1.209 0.08 %
200 °F 1.18 1.186 0.51 %
225 °F 1.16 1.163 0.26 %
250 °F 1.14 1.141 0.09 %

J. Chem. Eng. Data, 8, 504 (1963)

Cuadro 4.5
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Comparacion de la temperatura de saturacidén para un mezcla de
metano—etano-propano con composicién liquida
del 41.9 % de Metano y 37.83 % de etano, a 100 psia

@100 psia Real Calculado Error

Temperatura (°R) 284.6 285.81 0.43 %

Witchterle I. y R. Kobayashi
J. Chem. Eng. Data 17, 4-18 (1872)

Cuadro 4.6

Las discrepancias encontradas en 1los cadlculos
efectuados con los valores reales tabulados no exceden en
promedio al 5% de discrepancia, error permitido en
disefios de procesos. Cabe destacar que en el proceso de
cadlculo de torres de destilacidén, el valor de 1la
volatilidad relativa es sumamente importante por
relacionarse directamente con 1la distribucidén de 1los
elementos claves, la determinacién de lospuntos de
saturacién, la determinacién del numero de etapas y el
reflujo minimo. Una mala estimacidén arroja un error en el
dimensionamiento de la columna de destilacién y de 1la
transferencia de calor que suceden. Los cuadros 4.5 vy

4.6, arrojan discrepancias alrededor del 0.5%.

4.1.2 PROGRAMA DE DESTILACION VS. OTROS PROGRAMAS.

En el punto 4.1.1 se confrontaron 1las propiedades

termodinamicas que calcula los rutinas elaboradas contra
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valores reales. Es necesario ahora confrontar los
algoritmos de calculo del proceso de destilacidén, con
otros algoritmos desarrolados existentes en la

bibliografia citada.

Para la confrontacioén de los programas de
destilacidén, tomamos dos ejemplos presentes en la
publicacién "“Stagewise Computations'21, para los cuales

los presentamos a continuacién :

a) Primer Caso.- Multicomponent Distillation2® - Design
Case - Disefio de columnas de destilacidn
multicomponentes, desarrollado por David M. Watt
Jr., ¥y Jean P. Leinroth Jr., utilizando para el
disefio de columnas el método de Thiele-Geddes y

cdlculo de punto de rocio para cada etapa.

El problema plantea encontrar el nimero de
etapas ideales para efectuar una separacion
especifica de una mezcla multicomponente. E1
enunciado del problema y los resultados obtenidos se

encuentran en el Anexo 3.

Los datos del problema corresponden a los datos
rara el disefio de columnas, los que seran accesados
directamente, con excepcién del porcentaje de

recuperacién de los elementos claves por el tope de
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la columna. El1 balance de masa alrededor de la
columna se realiza mediante un proceso de prueba y
error hasta encontrar las composiciones especificas
del disefio. Los elementos claves seleccionados
corresponde al n-Hexano como el ligero y n-Heptano
como el pesado, debido a gue representa la mayor
carga en la alimentacién y por gobernar el proceso
de destilacién, como también se utiliza por ser las

especificaciones del problema (ver figura 4.1).

(:f;) CONDENSNDOR
RefILJo

2 c7 ¢ 6.01 fr?clon
1.8/1 nolap
Destilado
€S 19 nol/hr
C6 35 nol/hr | COLUIAN
C7 4B nol/hr
C8 10 nol/hr

f@

Nl inentacion

14,7 psia

”
\.————\!

\_/ Ch) REHERVIDOR

C6 ¢ 8.005 |
fracion
nolar V Fondos

Figura 4.1
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Utilizando la razén de reflujo de operacién del
problema, se obtiene segin el programa DESMUL, 18
etapas. Para realizar la comparacién con el programa
CACHE se incluye una etapa mas, debido a que el
modelo utilizado en el programa incluye la etapa del

condensador de tope, sea esta total o parcial.

La corrida se realizé con 19 etapas, con
alimentaciétn en la etapa 9, satisfaciendo las
especificaciones del problema. El cuadro siguiente
presenta una comparacién entre los resultados de los

dos programas

Descripcion Programa  Programa Discrepancia
CACHE DESMUL
Namero de Etapas 20 19 1
Temperaturas (°R)
- Topes 603.79 602.62 1.17
— Tondos 675.93 675.60 0.33
Composicidn
- Topes (LK) 0.6920 0.6942 -0.0022
- Fondos (HK) 0.7950 0.7952 -0.0002
Cuadro 4.7

Comparamos también las graficas siguientes
confeccionadas para los perfiles temperatura y de
composicién de los elementos clave ligero vy clave

pesado (ver figuras 4.2 y 4.3).
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b) Segundo Caso.- WHENDIZX Computer Program (Wank
Henke Distillation Method) basado en el método
planteado por Admunson vy Pontinem, y posteriormente

extendido por J. C. Wang vy G. E. Henke.

El problema plantea realizar una destilacién
utilizando dos alimentaciones, dos intercambiadores
de calor 1laterales y dos salidas laterales, una
liquida vy otra gaseosa. El enunciado del problema y
los resultados de ejecutar el programa DESMUL.EXE
con las especificaciones del problema, se encuentran

en el Anexo 4.

No se dan especificaciones con respecto a 1la

pureza o impurezas de los topes o fondos, sb6lo se
deduce que el destilado fluye a razén de 20
lbmel/her.

Los valores necesarios para iniciar 1los

cdlculos iterativos son asumidos teniendo en cuenta
las salidas laterales, realizando el proceso de
cadlculo con la ecuacidén de Wilson®P, para los valores
de la constante de distribucién hasta conseguir un
perfil méds adecuado. Luego se realizan los cédlculos
de equilibrio liquido-vapor con la ecuacion de
estado, utilizando el concepto de fugacidades.,

cdlculo mas riguroso.
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Para confrontar los resultados se compara 1los
perfiles de temperaturas, flujo y la composicién de
los elementos claves (ver figuras 4.4 - 4.7) y
observar la desviacién existente en la comparacién
de resultados. También se tabula otros resultados
como la temperatura de alimentacién, los calores
suministrados y removidos,y las composiciones en las

corrientes laterales (ver cuadro 4.8).

Descripcidn WHENDI DESMUL  Discrepancia
Alimentacién: - Temperatura(°R) 673.60 670.26 0.50 %
Destilado z - Flujo(lbmol/hr) 20.00 20.03 0.15 %
- Temperatura(°R) 579.71 575.44 0.74 %
— Calor(Btu/hr) 864820 871500 0.74 %

— Composicién: 1 0.14869 0.14639

2 0.82518 0.82244

3 0.02611 0.03114

4 0.00001 0.00027

5 0.00000 0.00000
Fondos s - Flujo(lbmol/hr) 40.00 39.97 0.08 %
- Temperatura(°R) 767.51 747.51 2.68 %
- Calor(Btu/hr) 1610300 1576000 2.18 %

— Composicion 1 0.00000 0.00000
0.00083 0.00176
0.23616 0.26443
0.65151 0.62122
0.11287 0.11260
Salida Lateral: Temperatura(°R) 604.56 600.12 0.78 %
Etapa 3,liquido - Composicién 1 0.01217 0.01639
2 0.75605 0.69426
3 0.22819 0.28645
4 0.00126 0.06290
5 0.00000 0.00000
Salida Lateral: - Temperatura(°R) 723.62 T13r 10 1.45 %
Etapa 13,vapor - Composicién 1 0.00005 0.00024
0.03411 0.03557
0.71145 0.67502
0.24127 0.27554
0.01310 0.01364

O W

b WN

Cuadro 4.8
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Las discrepancias encontradas son minimas,
teniendo en cuenta que se estd utilizando diferentes
algoritmos de cadlculos., ecuaciones y técnicas de
convergencia diferentes. Con ello, se llega a
demostrar la veracidad de los resultados que se

obtienen al ejecutar los programas disefiados.

4.2 SIMULACION Y OPTIMIZACION APLICADO A UNA UNIDAD

D SEPARACION.

La simulacién realizada a un problema planteado para
encontrar la solucién o6éptima, se ha escogido de la
referencia (25). Se han tomado en cuenta todas las
especificaciones y las reglas para la simulacidén vy
optimizacidén, aungque también queda la posibilidad en

utilizar otros métodos de simulaciodn.

4.2.1 DESCRIPCION DEL SISTEMA.

El sistema escogido consta de una planta de
alquilacidén en la cual se produce gasolina del butileno e
iso-butano. Para ello existe una columna con 50 platos,
con diametro vy condiciones de disefio adecuados.
Limitaciones en el condensador de topes hace necesario el

uso de bombas calorimétricas, estableciendo 4 esgquemas
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que utiliza este concepto. El programa DESMUL.EXE
determinard los flujos de destilado vy fondos, sus
composiciones y los requerimientos de calor. El programa
TERCO.EXE calculara las propiedades termodinédmicas de

otros procesos vinculados con el sistema.

Del problema escogido, tenemos el enunciado en el
Anexo 5, para lo cual se considera

1) Seleccidén de las condiciones de operacidén Optimas y
configuracién de equipos basados sobre los costos de
servicios y los costos de capital para nuevos
equipos. Los costos de capital para la unidad de
alquilacién para tendidos de tuberias,
instrumentacién y modificacién de 1los platos de
separacion (si es requerido) pueden ser considerados
constantes para todas los esquemas, de aquil solo el
compresor, las bombas y los intercambiadores del
fraccionador necesitan ser considerados para el
andlisis del costo de capital.

2) Preparacién de un balance de Materia y Energia ¥ un
Diagrama de Flujo del Proceso para seleccionar el
esquema del proceso. Se asume los siguientes puntos
para el disefio de la columna de fraccionamiento con
bomba calorimétrica :

a) Para calculos de destilacidén, el propano en la
alimentacién debe asumirse que sale por los

topes de la columna, y la separacidén es entre



b)

g2l

d)

e)
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el iso-butano y n-butano, que puede ser tratada
como una separacidédn binaria.

Para este sistema una corriente equimolar
constante es una razonable suposicidén por 1lo
que el uso de un diagrama McCabe-Thiele puede
dar resultados.

La eficiencia del plato para sistemas de este
tipo es aproximadamente 80 %.

La temperatura 6ptima de la corriente fria de
salida para la bomba calorimétrica debe caer
entre 10 °F y 40 °F. Se asume que las
temperaturas deben ser los puntos de rocio
para las presiones de ingreso y el punto de
burbuja para las presiones de salida.

El intercambiador con la unidad de alquilacién
(30°000,000 Btu/hr) es atractivo porque el LMTD
estad referido a las condiciones del fondo del
fraccionador, donde la elevacién de la
temperatura por efecto de la vaporizacién es
minima, en estas condiciones se supone una
temperatura de ingreso y de salida de esta
corriente de y hacia el reactor de 90°F. Esta
temperatura fijard la presién de la columna de

fraccionamiento.
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4.2.2 PLANTEAMIENTOS DE ESQUEMAS. ALTERNATIVAS.

El proceso de separacidén se realiza utilizando una
columna de fraccionamiento con 40 etapas. El1 propano
contenido en la alimentacidén sera removido,
correspondiendo a separar los compuestos isbmeros
iso-Butano y n-Butano. El producto de topes irda a una
unidad de algquilacién. El1 propano puede ser eliminado de
esta corriente facilmente, pero no el n-Butano debido a
la diferencia entre las temperaturas de ebullicidén entre
el compuesto y el isémero. Es necesario establecer bajo
que concepto se realiza la separaciébn y si esta es
posible. La destilacidén se efecttia utilizando el programa
elaborado DESMUL.EXE, introduciendo 1las especificaciones

dadas en el caso a estudiar.

4.2.2.1 DESTILACION CONVENCIONAL.

La destilacidn convencional wutiliza un lndade
refrigerante para el condensador de topes y vapor vivo
para el rehervidor de fondos (ver figura 4.8). De acuerdo
a 1los resultados obtenidos al ejecutar el programa
DESMUL.EXE, la temperatura del reflujo proveniente del
condensador parcial es de 5H521.66°R (61.99°F). La
disponibilidad de agua de enfriamiento dado por el caso

se encuentra a una temperatura de b543.69°R (90°F) al
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ingreso del condensador. Es decir que el agua de
enfriamiento se encuentra a mayor temperatura que la
corriente a condensar. Por lo tanto no es posible

utilizar este medio de enfriamiento.
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Figura 4.8



- 135 -

4.2.2.2 DESTILACION UTILIZANDO BOMBAS CALORIMETRICAS.

La destilacién convencional aplicada a este proceso
requeriria de agua de enfriamiento a baja temperatura
(30°F por lo menos). El costo de este servicio es
elevado. Para evitar el wuso de este fluido de
enfriamiento, es posible utilizar agua a temperatura
normal (77°F), elevando la presién de la columna de
fraccionamiento; de esta manera se eleva el punto de
burbuja (la temperatura de ebullicidén del reflujo). A
mayor presioén la volatilidad relativa entre el iso-Butano
vy el n-Butano decrece, desfavoreciendo al proceso de
separacién. Es necesario encontrar un medio de
enfriamiento que permita condensar fluidos a bajas
presiones sin utilizar agua de enfriamiento u otro

refrigerante.

El concepto de bomba calorimétrica utiliza la
compresion del destilado (también es aplicado a la
corrientes de fondos). La finalidad de este proceso es
aumentar la presion del fluido (sin modificar la presiodn
de operacion de la columna) hasta gque sea rentable el uso
del fluido de enfriamiento de bajo costo en el
condensador de tope y aprovechar la energia suministrada
al aumentar la presiotn (utilizacidén de compresores) para
calentar los fondos. Este concepto es aplicado a sistemas

que contenga compuestos con temperatura de ebullicidén muy
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cercana ( sistemas conteniendo propileno-propano,
etileno-etano, buteno-2-isobutano, etilbenceno-xileno,
agotadores de xilenos, recuperadores de butadienos).
Para nuestro sistema de propano-isobutano-butano
aplicamos el uso de bombas calorimétricas con
recompresién de topes para mantener una destilacidén a
baja presiodn para realizar la separacioédn con las

especificaciones y servicios disponibles.

Los diferentes esquemas planteados para el procesos

se presentan a continuacién (ver figuras 4.9 - 4.12). Se
observa que estos esquemas presentan bombas
calorimétricas, recomprimiendo el producto de tope.

Aunque este esquema puede ser aplicado también a la
corriente de fondo, se decide la wutilizaciédn de
compresores con el flujo del destilado ya que se tiene
una disponibilidad de calor de 30x10® Btu para el

rehervidor de fondos.

Los esquemas Pplanteados presentan las mismas
caracteristicas en la utilizacioén de bombas
calorimétricas, diferenciandose solo en la disposicidn de

las corrientes de flujo y la utilizacién de los equipos.
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4.2.3 CRITERIO ECONOMICO PARA LA OPTIMIZACION DEL

PROCESO.

El andlisis econdémico utiliza el concepto del Valor
Actual Neto. Debido a que solo se dispone del costo de
equipos y de servicios, se utiliza técnica diferencial

del Valor Actual Neto.

El Flujo Neto de Fondos estd dado por:

T
)_l

FNF = (V~-C-d)(1-¢) +d

A partir del Flujo Neto de Fondos, se determina el

Valor Actual Neto

Fy g 4-2

VAN = Z (1+.k')i o

El Valor Actual Neto Diferencial viene a ser la

diferencia de dos proyectos:

AFNF,
(1+lc) L

AVAN = E - AT 4-3

Asumiendo que las Ventas (V), la depreciacién (d), y
la tasa de impuestos son los mismos para el todos 1los

esquemas, Yy que los costos de servcios es constantes
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durante el tiempo de duracioén del proyecto. De esta forma

reducimos el Valor Actual Neto Diferencial a la siguiente

ecuacidén :

= - (1-t) _
AVAN = -AC )] (120! AT, 4-4

El término de la sumatoria que involucra la tasa de
impuestos, la tasa de costo de capital y el tiempo de
duracién del proyecto, se reemplaza por un factor que se
interpreta como el “"equivalente de 1los costos de

servicios llevados a costo de equipos'.

Asumiendo un esquema ficticio cuyos costos de
servicios y equipos sea ''cero’, se tiene

El criterio econémico para la optimizacidén de los
esquemas se establece en $ 1.00 ahorrado en servicios
equivalen a una inversién de $ 1.,300.00 en los costos de

equlpos.
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4.2_4. SIMULACION DE LOS ESQUEMAS ESTABLECIDOS.

La wutilizacién de una destilacidén convencional es
imposible ror la no disponibilidad de un fluido
refrigerante. Se debe de realizar modificaciones en el
esquema introduciendo 1los equipos requeridos y las
corrientes necesarias para el control del proceso. Estos
equipos introducidos viene a ser

— Compresores.
- Tanques de Separacion (drum de flasheo).

- Equipos de expansion (valvula).

Los esquemas de simulacidén presenta las siguientes
caracteristicas :

- Los vapores de topes seran comprimidos para elevar
la temperatura de burbuja de la corriente vy
suministrar energia en el fondo de la columna
cediendo su entalpila de vaporizacidn.

— La corriente de salida de lado caliente del
rehervidor estard como liquido saturado pero a alta
presién. Para bhajar la presion se realiza una
expansion mediante una valvula (valvula
isoentdlpica), la cual evaporard parcialmente esta
corriente.

- La corriente es introducida en un tanque de
separacidn (flasheo) y separar la fase liquida de la

fase gaseosa.
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- Se realiza una recirculacién de los vapores de topes
por disponibilidad energética.
Se utiliza un condensador auxiliar para estabilidad
energética y obtener la condiciones especificadas en

el proceso.

Los esquemas se diferencian sélo en la disposicidn
de las corrientes y utilizan los mismos equipos. En el
esquema 1 (figura 4.9) los vapores del tope de la columna
v los vapores obtenidas al pasar el liquida a presidén a
través de la valvula de expansién son mezclados en el
tanque de separacioén. En toda la lineas de corriente de
la bomba calorimétrica se tiene una composicidn constante
e 1igual a la composicidén del destilado. También se
aprovecha el tanque de separacidén como una etapa més de
separacién. En el esquema 2 (figura 4.10) las corrientes
de vapores del tope de la columna y del tope del tangue
separaciébn se mezclan Yy recomprimen. Esto obliga a
realizar un cdlculo iterativo para determinar las
composiciones de las lineas de corrientes de la bomba

calorimétrica.
En ambos esquemas, ly 2, el tamafio del compresor
utilizado estara en funcidén de la temperatura de salida

del rehervidor de fondos para el fluido caliente.

El producto de destilado en el esquema 2 se retira



de la corriente de reciclo del tangque de separacién hacia
la columna, correspondiendo a una destilacidén equivalente

a utilizar un condensador total.

En el esquema 1, como se comprimen los vapores de
topes de la columna, se puede realizar una destilaciodn
equivalente a utilizar un condensador parcial,
aprovechando que existe un tanque de separacién (flasheo)
para realizar una etapa mas de separaciétn (en el esquema
2 no se aprovecha este enriquecimiento del producto de
tope). Esta disposicidén permite disminuir la corriente de
reflujo y con ello los requerimientos de energia a
suministrar o remover. Los vapores a la salida del tanque
de evaporacidn instantanea deben cumplir con las
especificaciones requeridas, retirando el producto de
destilado de la corriente de salida del condensador

auxiliar.

Para suministrar energia se utiliza solo un
compresor y se remueve el calor de las corrientes de
vapor comprimidas en el rehervidor y en el condensador
auxiliar. Mientras mayor sea la presién de salida del
compresor, mayor sera la temperatura de burbuja a la
salida de los equipos, mayor el gradiente de temperatura
v menor el area de transferencia que presente el equipo,
originando un menor costo de inversién. En el rehervidor

es favorable este planteamiento, pero para el condensador
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auxiliar es desfavorable por tenerse que remover mayor
cantidad de energia, requiriendo una mayor cantidad de

flujo del fluido refrigerante, elevando los costos de

servicios.
Este razonamiento permite establecer un tercer
esquema (figura 4.11), aplicable a los dos esquemas

anteriores. Por ello que para ambos esquemas se adopta
una modificacidén, la cual consiste utilizar dos
compresores en vez de uno. Un compresor darad la energia
que debe ser suministrada al rehervidor en los fondos de
la columna. El otro elevara la temperatura de burbuja de
los vapores de topes para poder utilizar el fluido
refrigerante disponible en el condensador auxiliar,

manteniendo una estabilidad en la bomba calorimétrica.

El esquema 4 (figura 4.12) no se tomard en cuenta
por no tener el fluido refrigerante para condensar el
vapor que pasa directamente del tanque de evaporacidn

instantanea al condensador de topes.

Para la simulacién, se utiliza los programas
desarrollados para la destilacién (DESMUL.EXE)
evaluacién de propiedades termodinédmicas de las
corrientes del proceso (TERCO.EXE). Las evaluaciones
econtmicas se hacen en una hoja de cédlculo (LOTUS 123),

importando los resultados de los programas anteriores.
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4.2.4.1 SIMULACION DEL ESQUEMA 1.

El procedimientos de cdlculo seguido es el
siguiente:

a) Balance de Masa en todo el esquema del proceso,
determinacion los flujos A4 composiciones
(especificaciones del problema) de las corrientes de
producto del proceso.

b) Determinacidén de la presidén de fondos, evaluando las
condiciones de punto de saturacién y fijando 1la
temperatura (especificaciodn del problema) .
Evaluacion de propiedades termodinamicas de la
corriente de fondos.

c) Calculo la caida de presién a lo largo de la columna
de destilacidn y evaluacidén la presidn de topes.

d) Célculo del proceso de destilacidén, para determinar
el reflujo de operacibén, los requerimientos de
energia y flujo del refrigerante para que se cumpla
con las especificiones del problema. Se utiliza un
condensador parcial en los topes.

e) Evaluacion del 1la Bomba Calorimétrica. Calculo del

las propiedades termodinamicas de la corriente que
suministra energia a la entrada ¥y salida del
rehervidor de fondos, para determinar la presidén de
descarga del compresor. Asumir temperatura del

fluido caliente a la salida del rehervidor de

fondos.
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f) Calculo en el compresor, para determinar la
temperatura de descarga del compresor, considerando
la eficiencia del equipo (especificacién del
problema).

g) Calculo de 1las propiedades termodinamicas a la
salida del condensador auxiliar.

h) Balance de Masa y Energia en el tanque de
evaporacioén instantanea para la determinacién de los
flujos de las corrientes que intervienen en el

sistema de Bomba Calorimétrica.

i) Evaluacioén Econémica del esquema presentado,
realizando una optimizacién en el condensador
auxiliar.

Jj) Escoger diferentes temperaturas para el fluido

caliente a la salida del rehervidor de fondos
calcular los puntos e), f), g), h) e i). Los
resultados son comparados para elegir el mas

econdbmico (ver anexo 5).

4.2.4.2 SIMULACION DEL ESQUEMA 2.

Para este esquema utilizamos el mismo procedimiento
de calculo descritos en los puntos a), b). c), i) vy
J) pror ser especificaciones y datos generales al

proceso, teniendo variaciétn en 1los siguientes

puntos:



d)

e)

f)

g)

h)
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Calculo del proceso de destilacidén, para determinar
el reflujo de operacidn, 1los requerimientos de
energia y flujo del refrigerante para que se cumpla
con las especificiones del problema. Se utiliza un
condensador total en los topes.

Asumir el flujo de vapor producto de la evaporacidn
instantanea, debido a tener un flujo recirculante en
el esquema establecido.

Cadlculo de la mezcla de vapores del tanque de
separacién instantdnea con los vapores de la columna
de destilacién (Balance de Masa y Energia en punto
de mezcla). Determinacién de composiciones y flujo y
propiedades termodinamicas de la corriente
resultante.

Se realizan los pasos e), f) g) v h) del esquema 1,
para la determinacion de las propiedades
termodindmicas en las corrientes de entrada y salida
del compresor, rehervidor y condensador auxiliar.
Calculo del evaporacidén instantdnea de la corriente
proveniente del rehervidor de fondos en el tanque de
separacion. E1  flujo de la fraccién vaporizada se
compara con el asumido en el punto e). Se asume este
nuevo flujo de vapor y se repite el calculos de los

puntos e), f) v g). E1l método converge.
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4.2.4.3 SIMULACION DEL ESQUEMA 3.

De 1los esquemas anteriores se escoge el mas
econbémico, para realizar wuna modificacién con
respecto al compresor de los vapores de tope de la
columna. Se asume que esta modificacidén disminuira
la inversién total, lo que se verifica al final de
la simulacidén. Las propiedades termodinamicas y las
condiciones del sistemas no cambian, por lo que se
puede expresar los flujos, composiciones, presiones,
temperaturas y demds propiedades termodindmicas en
funcién de 1la temperatura a la salida del
rehervidor, y en funcidén de la temperatura de salida

del condensador auxiliar (regresién polindémica de

propiedades termodindmicas de mezclas ve.
temperatura del rehervidor). Se determinan
ecuaciones polindémicas que relacionan estas

propiedades, a partir de los datos de las corridas

anteriormente descritas y realizadas (anexo 5).

4.2.5. SELECCION DEL ESQUEMA OPTIMO.

Los resultados de los esquemas se puede observar en
las figuras 4.13 4.15, donde tenemos el costo de
equipos, servicios y 1la inversidén total en funcién de la

temperatura del rehervidor de fondos, para los equipos
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cuyos procesos tienen mayor incidencia en los costos,

para todos los esquemas.

El andlisis de seleccidén del esquema 6ptimo se
realiza wutilizando el criterio econdémico, tratando de
minimizar la funcién objetivo, producto de los costos de

los equipos y sus respectivos servicios capitalizados.
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4.2.5.1. OPTIMO DEL PUNTO DE VISTA ECONOMICO.

Analizando las graficas de los costos de ee«uipos y
servicios para el rehervidor, compresores vy condensador
auxiliar (figuras 4.16 - 4.20) obtenidas en las
diferentes corridas de los 3 eseuemas escogidos, 1los
costos de los compresores y del condensador auxiliar,
estan por encima del costo del rehervidor. Ademéas, las
curvas presentan una mayor pendiente, susceptible a un
mavor cambio al variar la temperatura de salida del
fluido caliente del rehervidor de fondos. Sus
incidencias, tanto de los compresores como del
condensador auxiliar se reflejan el andlisis econdmico

realizado.
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De esta manera, los equipos que inciden en el proceso son

los compresores y el condensador auxiliar.

El aumento de la temperatura, incrementa los costos
y servicios para los compresores para los esquemas
planteados, mientras que los costos y servicios del
condensador auxiliar disminuyen. La razon de ello se
explica que a mayor temperatura se requiere mayor energia
para realizar el proceso de compresidn, por los
compresores necesitan mayor potencia, por lo tanto un
mayor costo. Por el lado del condensador auxiliar el
comprimir més los vapores de tope de la columna, aumenta
la temperatura de estos, aumentando el gradiente de
temperaturas y la transmision de calor, hasta un cierto
punto, ya que una temperatura excesiva aumentaria los

servicios al equipo.

En el rango de temperatura trabajado, para 1los
esquemas 1 y 2, que presentan sbélo un compresor. un
aumento de temperatura origina un aumento en el costo del
equipo y sus servicios, mientras que en el condensador
auxiliar sucede lo contrario. Esto origina crea un punto
de equilibrio donde se obtiene un minimo, correspondiente

a la solucién 6ptima en cada esquema.

Una optimizacién posterior es encontrada al utilizar

dos compresores por separado para cada uvna de las lineas
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Cuadre de Resultados de las Simulaciones
para Esquemas Establecidos
Simulaciones T(°R) Eficiencia
Esquemas 1 2 3

1 555.07 - - 4,789,299

2 560.07 5,401,623 5,657,081 4,667,786

3 565.07 5,111,247 5,389,434 4,715,508

4 570.07 5,063,284 5,392,013 4,828,434

5 575507 5,146,346 5,463,311 4,975,309

6 580.07 5,312,956 5,650,463 5,143,230

7 585.07 5,540,343 5,899,339 5,325,962

A 560.07 5,816,679 6,198,953 —

Cuadro 4.9
Finalmente, se puede optimizar el esquema

seleccionado mediante la utilizacién de equipos
servicios auxiliares que representan menos costo
inversién, como es el caso de seleccionar impulsores de
turbinas a vapor y motor eléctrico, refrigeracion
mediante aire o agua, optimizacion econémica

condensador auxiliar,

esquemas

estan
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Esquema O6ptimo para el gistema planteado

Equipo Costo Servicio
REHERVIDOR DE FONDOS $ 673,271 -

- Carga Calorifica 56°420,000 Btu/hr

- Area 26,930 pie2

- OT1mtd 17.46  °R
CONDENSADOR AUXILIAR $ 790,937 134.79 $/dia
- Carga Calorifica 43°769,207 Btu/hr

- Area 24,628 pie2

- OT1lmtd 19.75 °R

COMPRESOR 1 $ 716,708 538.23 $/dia
~ Potencia 2.987 Hp

- OPo 48 psi

- Pout 91 psi
COMPRESOR 2 $ 883,720 636.45 $/dia
- Potencia 3n53H Hp

- OPo 84 psi

- Pout 126 psi

BOMBA DE PRODUCTOS FONDOS $ 4.923 12.92 $/dia
— Capacidad 778 gpm

- Potencia 33 Hp

BOMBA DE FONDOS $ 1,287 3.38 $/dia

— Capacidad 2163 gpm

- Potencia 9 Hp

BOMBA DE REFLUJO BLISNITT 13.59 $/dia
— Capacidad 1994 gpm

~ Potencia 35 Hp

La conservaciotn
realizar
ley de la termodinamica,

energia en un

termodinamica

férmula

Cuadro 4.10

vy ahorro

andlisis termodinamicos

de energia
utilizando
relacionada con la

rroceso termodinamico por la

4.2.5.2. OPTIMO DEL PUNTO DE VISTA DEL AHORRO DE ENERGIA.

aumento de la entropia del proceso. La primera
establece un balance energético,
la conservacion de la energia e

ha llevado
la segunda
rérdida de
generacién o

ley de 1la

imponen
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condiciones en intercambios de calor y de trabajo, y las
alteraciones experimentadas por la energia. La segunda
ley establece que cantidad de energia puede ser
intercambiada o variada dentro de un sistema. La
formulacién de ambas leyes nos dan la nocién de la
"exergia', definida como la energia uUtil o parte de la

energia que puede ser transformada en trabajo util.

La exergia de un fluido definida de esta maneral®,
puede ser expresada por la funcién Darrieus, entre el
estado termodinamico del fluido y un estado muerto tomado
de referencia (Po,To,Ho,So0). La siguiente férmula

termodindmica expresa la exergia de un fluido :

1SN
|
(0))

e=(§H-7TS8) - (H,-T,S,) =B-B5B,

Cuando el flujo de exergia viene o Vva hacia una

fuente de calor a To, la exergia se expresa como

0
<

T
e, =0 (1~ =2)

donde @ es la cantidad de calor transferida. Esta
expresién es derivada de la maquina de calor del ciclo de
Carnot. Es posible con estos términos, realizar un

balance de exergia y determinar la pérdida de energia de

un procesos O sistema :
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T
mB + Y W, + Y Q(1--2) =TS 4-8

donde S es el término de generaciébn de entropia, vy To S

representa la pérdida de exergia del proceso.

Debido a la generacidén de entropia de los procesos,
presentan una irreversibilidad en el intercambio de calor
y de trabajo, por lo tanto es posible expresar una
"eficiencia termodinamica', comparando calores o trabajos
intercambiados como objetivos y la pérdidas de exergia

dentro de un procesos o sistema.

De los esquemas establecidos, se evalua la
eficiencia termodinamica de la bomba calorimétrica o el
pProcesos de recompresidn de vapores del tope Vv
transferencia de calor en los fondos de la columna. La
eficiencia para una bomba calorimétrica se expresa como
la cantidad de calor removida entre el trabajo

suministrado al compresor

T
) Yea- = o

R4

In

Los andlisis se presentan en el anexo 6, extrayendo

el siguiente cuadro para las diferentes corrida de



= 188 =

simulaciodn

Cuadro de Resultados de las Simulaciones
para [Esquemas Establecidos
Simulaciones T(°R) Eficiencia

Esquemas -> 1 2 3
1 555.07 - — 37.60%
2 560.07 42 .28% 40.74% 39.88%
3 565.07 44 .06% 42.74% 41.85%
4 570.07 45 .38% 44 .11% 43.57%
5 575.07 46.133% 45.43% 45.07%
6 580.07 47.01% 46.30% 46.38%
7 585.07 47 .45% 46.93% 47 .52%
8 590.07 47.70% 47.37% -

Cuadro 4.10

Las eficiencias encontradas estan dentro de un rango
del 39% v el 45%. La eficiencia termodinamico expresa que
procesos utiliza mejor la disponibilidad de energia
(calor o trabajo). Un andlisis de los elementos que
intervienen en el procesos, Vy cual la pérdida generada
por cada uno de ellos, permiten visuvalizar donde se
encuentra la zona de mayor pérdida de energia,

permitiendo una optimizacién desde el punto de vista

termodinamico.
En los esquemas planteados, para elevar la
eficiencia del procesos, es necesario minimizar el

trabajo suministrado a los compresores y aumentar el
calor removido en el rehervidor de fondos y condensador

de topes. La mayor pérdida de energia la se produce en la
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valvula de expansidén, debido a la irreversibilidad del
proceso de expansién isoentdlpica. La utilizacién de una
turbina de expansidén podria mejorar el sistema de bombeo
de calor, mediante la recirculacién del trabajo generado
hacia el compresor, aunque también introducimos
irreversibilidades (eficiencia del compresor) originando
mas pérdida de exergia. De esta manera, se podria
disminuir el trabajo suministrado hacia 1la bomba
calorimétrica, N4 consecuentemente aumentamos la

eficiencia del proceso.



CAPITULO V
CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

5.1 DISCUSION DE RESULTADOS.

La discusién de resultados de las confrontaciones
contra otros resultados para un mismo sistema consiste en
el analisis de la discrepancia en los resultados
obtenidos al compararlos con las respuestas dadas por

otros autores.

En la comparacion de propiedades termodinamicas, los
resultados obtenidos son satisfactorios por presentar una
pequefia desviacidn con respecto a valores experimentales.
Esto se debe a que el sistema no se encuentra en
condiciones extremas de presion o) temperatura,
rermitiendo al modelo matematico tomado representar con
gran exactitud estas propiedades (presiones v

temperaturas moderadas).

En la comparacién entre el programa CACHEZ1 vs
DESMUL, el método de cédlculo utilizado en el programa
CACHE, no contempla un balance de masa de la alimentacioén
con las corrientes de vapor y liquido, por lo que se

observa en las curvas dque representa los prerfiles de
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composicidén, no empalma correctamente el calculo de las
composiciones desde el tope y desde el fondo. No
necesariamente, la destilacién se realiza con 20 etapas,
pror lo que el programa CACHE no representa la respuesta

correcta.

En la comparacién entre el programa WHENDIZ2Y vy
DESMUL., existe una discrepancia entre los resultados
encontrados en las temperaturas de topes y fondos. La
explicaciotn de ello vendria a ser la presién de operacidn
de la columna. Existen una diferencia de 4.27 °R en los
topes y 20.0 °R para los fondos. Las ecuaciones
utilizadas por el programa WHENDI para la determinacién
de la constante de distribucién son de forma polindmica,
determinadas empiricamente. Mientras que el programa
DESMUL calcula por medio de las fugacidades. Otra razdn
es la aplicacién de la ecuacidén de Soave a presiones
altas, y con mezclas no tan "homogéneas" (etano
n-hexano) producen un error por restriccién del modelo.
Es necesario considerar el concepto de coeficientes de

actividad de la fase liquida.

En la simulaciétn del sistema de alquilacién, se
puede realizar una comparacidén contra los resultados
presentados en la bibliografia, por ser estimados con
datos, ecuaciones y métodos de calculos para gases

ideales. Existe una discrepancia en los flujos de calor
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removidos, debido a que se utiliza un modelo de gases
reales para la determinacién de la entalpia de los
fluidos. Los resultados que si concuerdan estdn en el
orden de magnitud de los resultados presentados (costo
total de equipos ¥y servicios, dimensionamientos de
equipos, condiciones de operacion, equilpos mas
importantes en el proceso, servicios utilizados) aunque

presenta una discrepancia.

5.2. LIMITACIONES.

La limitacién presentada por los pProgramas
implementados se caracterizan en dos clases :
— Limitacidén por el modelo matematico.

~ Limitacidén por el equipo disponible.

5.2.1. LIMITACIONES POR MODELOS MATEMATICOS.

Aunque los métodos de calculos y procedimientos de
convergencia utilizados sean correctos, el modelo
matematico determina la aproximacién de los resultados
con los valores reales. En este caso, el modelo de gases
reales utilizado (ecuacibdbn de Soave), permite
estimaciones con gran aproximacidén para el equilibrio de

fases. E1l comportamiento de la ecuacién para gases es
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satisfactoria, mientras que el comportamiento para 1la

region de liquidos presenta no es muy exacta.

En el cadlculo del equilibrio 1liquido-vapor, la
determinacién de la constante de distribucidén mediantes
los coeficientes de fugacidad, limita los calculos para
presiones y temperaturas moderadas. También influye el
asumir la constante de interaccién binaria utilizada en
la regla de mezclas de un sistema multicomponentes igual
a cero, lo gque limita a usar sistemas multicomponentes
formadas por una seraie homéloga de hidrocarburos

(alcanos, isomeros, polares, bencénicos, etc.).

Una mayor exactitud se encontrara al utilizar
modelos mucho méas rigurosos, tal vez desarrollados para
casos especiales (presencia de hidrégeno, anhidrido
carbénico, elementos polares) a condiciones eXtremas
(baja o} alta presion) en sistemas complejos

(superfraccionadoras o azeotropicos).

5.2.2. LIMITACIONES POR EL EQUIPO UTILIZADO.

Uno de los motivos para la seleccidn de la ecuaciodn
de Soave para la rrediccion de propiedades
termodinamicas, fue la capacidad del equipo disponible.

El modelar con la ecuacién de Soave permite generalizar
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las propiedades termodindmicas v expresarlas como
ecuacidén de estado correspondientes, 1o cual es posible
utilizar cualguier tipo de compuesto si se dispone de sus
propiedades criticas. La organizacion de los datos se
realiza mediante estructuras simples, almacenados en
archivos (diskettes). Con ello se sacrifica exactitud y

se la cambia por simplicidad del algoritmo de calculo.

También influye la disponibilidad del equipo desde
el punto de vista del Hardware. El tiempo de ejecucidn
del programa se puede optimizar con un microprocesador
matematico, debido a que la tarea mas importante del
programa es la evaluacién de expresiones matematicas
complejas (iteraciones, sumatorias, funciones, etc.). De
esta forma se puede implementar modelos mas complejos
(Ecuaciétn de BWR, Peng-Robinson para la ecuacién de
estado; UNIFAC, UNIQUAC para el equilibrio de fases,

etc.).

5.3. LINEAMIENTOS PARA FUTUROS TRABAJOS.

Futuros trabajos de tesis permitirdn ampliar los
limites del presente trabajo. La incorporacidén un mayor
numero de compuestos, modelos matemdticos mas complejos y
de mayor numero de variables, disefios de algoritmos mas

elaborados para la convergencia de resultados, requeriran
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de uvna revisién de los programas. La utilizacidén de un
lenguajes estructurado como es el PASCAL, permite
modificar el programa realizando un numero minimo de
cambios, o utilizar rutinas de calculos utilizados para
otro tipo de sistemas que requiera de evaluar propiedades

termodinamicas.

5.3.1. AMPLIACION DE LA BASE DE DATOS.

La ampliacidén de la base de datos se puede realizar
de dos formas
a) Introducir mas compuestos.

b) Introducir mas parametros para cada compuestos.

La primera forma de ampliar la base de datos fue
tomada en cuenta al desarrollar el paquete de programas.
Es posible ampliar la base de datos introduciendo los
propiedades fisicas y criticas de los compuestos, como
también los coeficientes requeridos por los modelos
matematicos. Si es necesario realizar una simulacidn de
separaciétn multicomponentes para un sistema de una
familia hidrocarburos, podemos actualizar la base de

datos y transferir los parametros requeridos a los otros

pProgramas.

La segunda forma de ampliar la base de datos
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requiere de una revisidén a todo el paquete de programas,
procedimientos y funciones de calculo. Esta tarea se
realizard al utilizar nuevos modelos matemdticos para la

prediccidén de propiedades.

5.3.2. BIBLIOTECA DE PROCEDIMIENTOS Y FUNCIONES.

El lenguaje PASCAL permite el disefio de blogques de
programacioén que pueden implementarse en forma de
subrutinas de calculo. Esta caracteristicas permite
almacenar estas subrutinas en archivos para formar

librerias de rutinas.

Para este trabajo, se disefaron los programas en la
siguiente secuencia :

a) Base Datos de Propiedades Fisicas y Termodindmicas.

b) Subrutinas de Predicciodn de Propiedades
Termodinamicas, utilizando la base de datos :

— Volumen Especifico.
- Entalpia.
- Entropia.

c) Subrutinas de Calculos de Procesos Termodindmicos,
utilizando las rutinas de prediccidén de propiedades
termodindmicas :

- Temperaturas de Saturaciodn.

- EBvaporacién Instantanea (Flashing).
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- Cambios de Propiedades Termodinamicos.
d) Subrutina del Proceso de Destilaciodn, utilizando las
rutinas de prediccidn de propiedades

termodinamicas. .

Por ellos los programas DESMUL y TERCO, presenta la
mismas subrutinas para la prediccidén de propiedades
termodinamicas. Modificando las subrutinas de prediccion
de propiedades termodinamicas, se pueden utilizar las
mismas rutinas de convergencia o calculo de propiedades

termodinamicas.

5.4. CONCLUSIONES.

El desarrollo del programa fue realizado teniendo en
cuenta diferentes puntos de vistas matematicos y de
informatica, mientras que en la simulacién y optimizacidén
se tuvo en cuenta los puntos de vistas termodinamico,

energético y econdémico.

La importancia para el desarrollo del algoritmo de
solucioén en problemas de procesos en Ingenieria Quimica,
radica en una programacion vy modelamiento o6ptimo
(resultados precisos y convergencia de los modelos en un
tiempo minimo). Ello se refleja en este trabajo en el

cadlculo de puntos de saturacidén (temperaturas de burbuja
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y rocio). En esta rutina de cédlculo se tienen hasta
cuatro ciclos de iteraciones anidados de cadlculos con
diferentes criterios vy métodos de convergencia. E1l
determinar un valor en forma iterativa, requiere de mayor
tiempo para encontrar la convergencia, y con ello aumento
el tiempo de ejecucién. El algoritmo utilizado para la
determinacién del perfil de temperaturas en la columna de
destilacidén, requiere de calcular la temperatura de
burbuja en cada una de las etapas. Este cdalculo es el que
mayor tiempo utiliza en el programa de destilacion. En el
programa de Termodindmica de Corrientes, los cdlculos que
mayor tiempo requiere para evaluar resultados es la
temperatura y presién de saturacién (burbuja y rocio) vy

separacion liquido-vapor.

El algoritmo aplicado para la determinacién de los
perfiles de composiciones-temperatura-flujos en el disefio
de la columna destilacién, establece :

a) E1 perfil de composiciones a partir de datos de
flujos y la constante de distribucién (balance de
masa) .

b) El perfil de temperatura y los nuevos valores de la
constante de distribucidn, a partir del perfil de
composiciones calculado anteriormente (equilibrio
liquido-vapor).

c) E1 perfil de flujos a partir del perfil de

temperaturas (balance de energia).
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Este algoritmo presenta una lenta convergencia,
requiriendo un gran numeros de iteraciones a mayor numero
de componentes. Aplicando este algoritmo a los casos
anteriormente descritos se obtiene entre 25 vy 30
iteraciones. Es necesario acelerar la convergencia del
sistema de ecuaciones. Existen métodos (método 2, el
método T, etc) que permiten obtener la solucién con un
menor numero de iteraciones, por tener una variable
aceleradora de la convergencia (@). El método de Newton-
Rapson2, utiliza este tipo de variable aceleradora, pero
requiere de gran cantidad de memoria para almacenar las

matrices de derivadas parciales.

Un andlisis matemdtico realizado encontré que la
convergencia del sistema de ecuaciones depende mayormente
del perfil de composiciones. Asumiendo una distribuciodn
lineal de temperaturas entre el tope y fondo para la
primera iteracidén, los perfiles de composiciones estan
muy alejados del perfil final, requiriendo muchas
iteraciones para obtener la convergencia. En la solucitn
de la matrices tridiagonales, se realizan los balances de
masa, Pero no se realiza el equilibrio liquido-vapor. La
constantes de equilibrio tienen una gran influencia en
los resultados de 1los perfiles de composiciones. Es por
ello que se modifica la constante de equilibrio mediante
la normalizacién del producto de la constante de

distribucioétn y los flujos molares, para satisfacer el
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equilibrio liquido-vapor (ver Anexo 1l). Se realiza una
nueva iteracidén hasta que se cumplan los balances de masa
N4 el equilibrio liquido-vapor, y se obtenga la
convergencia, procediendo luego al cdlculo del perfil de

temperaturas.

Los resultados de esta modificacidén del algoritmo,
encuentra la convergencia entre 3 a 5 iteraciones, 6
veces mas rapida que el algoritmo anterior. Con ello
obtenemos menor tiempo de ejecucidén del programa, y mayor

tiempo para realizar un mayor numero de simulaciones.

La aplicacién de este método de cédlculo no es
aplicable en aquellos sistemas que presentan mezclas
azeotrdépicas o soluciones altamente no ideales, debido a
que la normalizacidén de los valores del Ki es valida en
el rango de temperatura donde las curvas de la constante

de distribucidén vs. presidén son paralelas.

5.5 RECOMENDACIONES

La ampliacién del trabajo no tiene limites. Se puede
optimizar ain mas los procedimientos de cdlculos,
utilizar modelos matematicos mas exactos y mas complejos.
Se puede desarrollar trabajos similares utilizando otro
tipo de lenguaje de programacién (Lenguaje C) o un

hardware mas avanzado en cuanto velocidad de



procesamiento, memoria disponible vy capacidad de

almacenamiento.

El andlisis y la estructura del disefio de 1los
programas permitird a futuras aplicaciones desarrollar
trabajos efectivos en cuanto a resultados vy de alto
prerformance. Seguir las pautas citadas a 1lo largo del

tema darédn un software de alta calidad y confiabilidad.

Se recomienda realizar en futuros trabajos, la
estructuracién de la informacién (bases de datos) y de
los procedimientos de cdlculos (biblioteca de
procedimientos y funciones), para un eficaz flujo de
informacién entre diferentes trabajos gque siguen una
misma linea de disefio, ello significa 1llegar a una

estandarizacién de aplicaciones en Ingenieria Quimica.
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