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INTRODUCCION



INTRODUCCION.

Este trabajo corisiste er la recopilaciér de investigaciones
recientes sobre Destilacién de Multicomponentes, centréndose
en el empleo de las Maquinas Computadoras, en el cllculo de

la Constante de Equilibrio, Balances de Materia y Energia.

Se hace tambien ur breve hircapie en el Disefioc Hidraulico y

er el cdlculo de Eficiercias de Columnas de Destilacién.

Los conocimiertos termodin&micos aue se tierer er el célculo
de la Relacibn de Equilitrio Vapor-Licuido ro sor recientes

- 8e basan er ecuaciores de estado del tipo B.W.R. (1), Redlich
Xwong (2), pero no habjan sido empleadas en forma sitemética

vy rutiraria por ser su célculo tedioso yAlargo.

Con el advenimiento de las computadoras digitales, ha sido

posible resolver este 'problema con exactitud y rapidez.

Los balances de materia y energfa est&r resueltos en un pro-
grama de computacién, que simula el comportamiento de ura to

rre de destilacién de multicomponentes.

Con lo que respecta al disefo hidraulico y al calculo de efi
ciencias, se hizo una recopilaciér de los métodos de calculo

mas recientes (3).



La Destilaciér tiene como propdsito separar una mezcla de
sustancias en dos o mas productos que difieren en composi--
cién entre si. Esta se basa en la diferercia de las sustan-

cias er sus Puntos de Ebulliciér.

Si se considera un plato en ura columna como lo muestra la

siguiente figura:

S

PLATO ' *

Vi T lLJ

Jot

Al tener Vapor \64‘ er contacto con un Liquido %j—l , se rea
liza una Transferencia de Masa y de Energia. La temperatura
del vapor.\0+a més alta que la del 1iquido,kj-| haré que
los componentes mas pesados en el vapor se€ condensen de esta
manera el liquido gana calor, aumentando su temperatura, pro

ducierdo una evaporaciér de los ligeros que se encuertrer en
é1.

Como resultado final, el vapor tiene ura gararcia neta er

componerites ligeros y liquido se erriqueser& en comporerties



pesados.

De lo que resulta un andlisis cualitativo del comportamiento
de la destilacién. Lo importante es conocer la cantidad o el
grado de enriquecimiento de las corrierntes resultantes de ca
da plato, para poder determinar el ntmero de veces Que se
tiene que realizar este proceso para obtener una separécién

deseada.

De ahi la recesidad de representar el fenbémeno lo mas fiel--
mente posible por medio de un modelo que sea manejahle y de

f&cil acceso.

Existen varias maneras de analizar el fendmeno cuantitativa-

mente:

1. Observar el comportamiento de una columna en su estado o-
riginal.
2. Construir una Planta Piloto.

3. Por modelos Abstractos.

Lbs dos primeros sistemas de andlisis son muy caros y seria
un tanto impréctico llevarlos a cabo. La mejor manera de es-
tudiar un proceso es mediante un modelb tebrico. Este tipo
de andlisis tiene el inconveriente'que se deben conocer a

fondo las Ieyes que rijen el comportamiento del sistema qué



se quire analizar; puede suceder que por falta de informa=--
ciébn sea més f&cil construir ura plarta piloto o trabajar er
una torre real, para conocer las caracteristicas relevantes

del proceso.
MODELOS MATEMATICOS.

Los modelos matemAticos son Gitiles en Ingenieria Quimica pa-

ra explicar el comportamiento de los procesos en operaciér.

La finalidad de estos es representar las caracteristicas so-

bresaliertes del proceso y como varian.

Dentro de la seleécién del modelo se deberd incluir las con-
‘diciones de exactitud y confiabilidad que requiere el pfoblg

ma especifico.

‘Lozada (4) define al modelo matematico como la relacién de
variables y parémetros del proceso, que pueden ser obtenidas

a partir de modelos analiticos o estadisticos.

E1l método analitico se basa en postulados que rijen las ca--
racteristicas del proceso, mientras que el estadistico ajus-
ta una relacién dada a los resultados obtenidos experimental

mente.,



Er la mayoria de los casos se combinar ambos métodos, prime-
ro se establece el modelo por un método analitico y después
se emplea uno estadistico para ajustar la relacién de acuer-

do a datos obtenidos experimentalmente.

El modelo analitico estaré basado en.principios fisicoquimi-

CoSs.

s

Si efectuamos un an&lisis desde el punto de vista de Fenbme-.

nos de Transporte, veremos que existen gradientes de tempera

tura y de concentracidédn en el plato.

Los balances de materia y energia propuéstos resultarén Ecua
ciones Diferenciales dificiles de resolver. Si efectuamos el
mismo andlisis para cada plato, .llevarfa mucho tiempo resol-
verlas. Se llegaria a saber la Témperatdfa, la Concentraciédn
a cada tiempo y en cada lugar de cada plato. Esto ilevaria

demasiado tiempo y trabajo. Se tendria una especial dificul-
tad en el célculo de los Coeficientes de Transferencia de Ma

sa y de Energia.

Otro modelo seria tomar una temperatura y una concentracién
promedio, represerntativas de cada plato. Atn asi, las ecua--
ciones de transferencia de masa y de energia siguen sierdo
diferenciales" En este caso el cllculo de los coeficientes
promedio también toma mucho tiempo y los resultados no son

_confiables.



Dada una mezcla de composicién y gasto conocidos, se desea

conocer la Temperatura, la Composicién y los Flujos de Entra
da y Salida de Vapor y de Liquido en cada Plato de la Colum-
‘na. En base a esto, es posible hacer la siguiente proposi—-—-

cién;

Si en cada plato se alcanza un Equilibric entre la Fase Li-=
quida y la de Vapor, el tiempo de contacto entre las burbu—-
jas y el 1iquido en la columna es infinito, y ademéds, se su=
pone un régimen de operaciébn del tipo continuo, se eliminaré
el problema de las Ecuaciones Diferenciales y de calcular

los Coeficientes de Transferencia de Masa y Energia.

El problema se concreta a la prediccién 'de la Relacibén de E-
quilibrio Vapor-Liquido (Valor X) y al establecimiento de

los Balances de Materia y Energia.

Una vez resueltos estos, se conoceri el Comportamiento Ideal

de una Columna de Destilaciébn.

Para conocer el Comportamiento Real, habri que corregir el

modelo propuesto anteriormente.

Con este fin incluimos aqui el Calculo de la Eficiencia, que
es el factor correctivo, con que nos aproximamos més a la rea

lidad.



También incluimos un programa (SIMULA/TORRE) que en base al-
modelo propuesto, simula el comportamiento de una columna de

destilacién de multicomponertes.



FUNDAMENTOS TERMODINAMICOS
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Irtroduccién.

De acuerdc al capitulo anterior, el primer problema que se
resolveréd es el cédlculo de la Relacibn de Equilibrio Vapor-
Liquido, que seré la base para calcular los Balances de Masa

y de Erergia.

Debido a la importancia del equilibrio de fases en el calculo
del disefio o de la operacién de columras de destilacién, se
requieren conocimientos adecuados para realizar un arélisis

del problema especifico.

El equilibrio de mezclas de compuestos -se determina a partir
de propiedades fisicas de cada uno de ellos. Er el caso de
mezclas ideales es sencillo predecir la distribuciér de los
componentes en las diferentes fases, ya que solo se necesita
conocer el valor de las presiones de vapor de los diferentes
componerntes y sus concentraciones en la mezcla, para obtener

la composicién de las fases er equilibrio.

Er sistemas reales, existen dificultades para obtener el com
portamiento de las mezclas a partir tar solo de sus propieda

des fisicas.
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Mezclas Ideales.

El equilibrio Vapor-Liquido para cualquier tipo de mezcla se

define como,

Faf oW

. v . .
51endo,.% fugacidad del componernte i er la mezcla vapor.

[
fi fugacidad del componente i en la mezcla liquida.

Para el caso ideal, las fugacidades son iguales a las presic

nes parciales, quedando la ecuacién (1) como

?i,\':F;.L (2)

Son mezclas ideales aquellas cuyos componentes tienen una es
tructura quimica similar, no hay caloi desprendido por solu-
ciér y el volumen total es la suma de los volumenes de los
componentes puros. La ley de Roult para sistemas liquidos y
la de Dalton para mezclas gaseosas, pueden predecir el equi-

librio de fases de estas mezclas ideales.

~La ley de Roult dice que la presidén parcial.de cada componer.

te es proporcional a su corncentraciédn.

'P‘u. = ?"-0 A ( 3 )
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*kL es la presiér parcial del componente i, y

" qf es la presibdn de vapbr del componente i. .
L X

La ley de Roult no toma en cuerta la interaccién quimica de

las moléculas.

La ley de Dalton establece que la presién total del sistema
es la suma de las presiones parciales que cada componerte e-

jerce sobre la mezcla.

=2y 0 py=fy (5)
‘f% es la presién parcial en 1la Easé gaseosa.

De acuerdo a las ecuaciones (2),(4) y (5), resulta que
o
R—‘/L =P xi (b)
De esta Gltima ecuacidn podemos definir a la constarte de e-

quilibrio como el cosciente de la concertracién del vapor en

tre la concentracién del liquido de dicho compuesto,

KL’-"% (#)

Ertorces para mezclas ideales, tenemos,

KL=P: (8) J.

T




Existen varias expresicnes empiricas y semiempiricas que —-—-
pueden ser empleadas en la cobtencién de datos de equilibrio

de fases. Algunas tiener fundamentos tebdricos, pero todas e-
llas tienen constantes que deben ser .evaluadas experimental-~
mente y que no'pueden ser ‘obtenidas a partir de las propie--

dades fisicas de los compuestos de la mezcla.

Una de estas expresiones para describir el comportamiento del

equilibrio es la volatilidad relativa.

La wvolatilidad relativa O( es una buena medida de separacién

v es usada siempre en los célculos de disefio.
X/Xa
B/%;

El coeficierte O<' es muy importante cuando se toma desde el

Se defire como: c?(

purto de vista econémico. Colburn (Trans A.I.Ch.E. 41,422,
655(1945)), estimbé el nOmeroc de platos minimo a reflujo to--

tal de acuerdo a la siguiente relacibn:
9.2
N“‘—o(---l (IO) ,
i .

Suporierdo que el 99% del componente mas ligero se recupera

er el destilado y que el 99% del componer.te mis pesado se va
al fondo. Colburn se basa er la ecuacién de Fenske para ha-

cer esta aproximacién.
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Par obtener el rhGmero 6ptimo de platos tomando como reflujo
de operacién 6ptimo 1/3(L/D)min y basandose en la correla--

cibébn de Gilliland, obtuvo:

200
Nor = 7= 1

Se recomienda la ecuacién (12) para obtener el nimero aproxi

mado de platos "éptimo" y esta es:

9.
Ny = aij ‘(')l ( {2)

Mezclas no ideales.

La mayoria de_los sistemas reales no obedecen a la ley de
Raoult, ya que las presiones parciales en la mezcla de dichos
componentes medidas experimentalmerte, resultan mayores o me

rores a las calculadas,

Las ecuaciones para sistehas ideales deben ser corregidas, u
sando factores que compensan las desviaciones que tengan de‘
la idealidad. Estos Factores son funciér de 1la composicién,
temperatura, presién y caracteristicas moleculares de los

compOnertes especificos en la mezcla.
Factores de correcibn.

Se han.desarollado una multitud de factores de correciédn y de
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correciones a los factores de correcibébn. Pero er muchos ca -
sos estos no se pueden gereralizar y su rango de validez se

restringe.

Para mezclas gaseosas ro ideales, un factor muy usado, es el
coeficiente de fugacidad 96 . E1 coeficiente relaciona la
presién parcial ejercida por un componente gaseoso a aquella

que ejerceria si se comportara idealmente, es decir:
N = % /( )
b=ti/py = B/ (pg v ()

fy es la tendencia de escape o fugacidad del componerte i er

la mezcla gaseosa.

Para sistemas liquidos no ideales la correccidén de la desvia
cién de la no-idealidad es medida por el coeficiente de acti
" vidad (3’). Para obtener este coeficiente se tiene que tomar
en cuenta el tipo de solucibén que se trate, es decir, la na-

turaleza de la mezcla. El1 c®lculo se verd mas adelante.
El equilibrio est4 definido por la ecuacién (1), dénde:
'
i} estd definido por la ecuacién (13).
L « . .
fi es la fugacidad del componente i er la mezcla liquida.

ft = Xi §i F-)L

L
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(8]
fm“ =?L sistema ideal.
i

oL .
{_ es la fugacidad del componente puro i como liquido.
L

1)L coeficiente de Fugacidad de la presibén de vapor del com~

~ VP
paonente puro a t y p©, 1)_ — {.//
; i =Ti i
La conftante de equilibrio es, sustituyendo los valores de =
v oL
fpy](i,' K __XL !-L (\‘r)
L ¢ P
: L

La ecuacidén (14) esté& basada en la ecuacibén de los estados -
correspondientes donde se calcula en funcién del valor de -
Zc' coeficiente de compresibilidad. La grafica siguiente mues
tra la manera de obtener el valor de ¢L en funcibén de presibn

y temperatura criticas a un valor constante de Z..

En mezclas complejas el valor de K toma en cuenta las inte--
racciones de los componentes, ademés del efecto de la pre-—

sién y temperatura,
K= H (T, P,Xe, Xa, ooy XN, Y Ve, oo, ) (15)

La constante de equilibrio K entra en el cdlculo de varias -
propiedades fisicas de los sistemas como por ejemplo en el -
célculo de la temperatura del purto burbuja de un liquido de

N componentes de composicién Xj. La primera burbuja de vapor
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- 10]

o
@

=3
o

... fugacity coethcient, /11 = &

04

2

229 .
080 - T - —_
CI % ¥ . 1 10 0
. - ) Reduced pressure, Pr :

ol { : s

Grafica basada en la teoria de los estados correspondiertes-
a un valor constante del factor de compresibilidad critico -

de 0.27.

Se utiliza para calcular el coeficiente de fugacidad en tér-

minos de condiciones criticas.
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Formada tendrd una composicién tal que la suma de las frac-

ciones mol sea unidad, esto es:

Yyi=% kixi=t ()

Er el c&lculo de la temperatura de purto de rocio el razona-

mierto es similar-

Y X = Yy %/ (17)

VPara mezclas no ideales, el calculo de deperde del coefi--

ciente de actividad segtn la ecuacién siguiente,
o(g'é(&?t)/(x‘;?j)' (18)

Necesitamos tener ‘a mano tal informacién para hacer célculos
de disefio. Los coeficientes de actividad para una mezcla de-
componentes puede ser obténida por,

A. Evaluacibén experimental del equilibrio vapor-liquido.

B. Generalizacién de los métodos termodin&micos usando datos

experimentales parciales de mezclas.
C. Evaluacién empirica por uso de datos experimentales.

D. Gereralizacién que involucra métodos termodinamicos, empi

ricos y datos de componertes puros.
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Debido a que lds calculos de equilibrio vapor 1iquido deben-
ser exactos, se toma demasiado tiempo y su costo es elevado-
Para dar una idea sobre los costos de obtencién de datos de-
equilibrio vapor-liquido para diferentes mezclas, se diréd -
que para uno binario es de 500 a 1000 dblares. Ur terciario~-
de 2000 a 3000, asi aumenta el costo al aumentar el ntmero - -
de componertes en la mezcla hasta llegar a ur _sistema de seis

comporentes que cuesta entre 10,000 a 20,000 dblares.

Como se ve que en mezclas de multicomponertes el costo es ele
vado. Se ha optado por tomar el camino de la gereralizacibn-
de métodos termodinémicos y empiricos de mezc¢las binarias, -
dondé se tieren mas datos, y después se expander dichos méto
dos para describir el equilibrio de multicomponertes er tér-

minos de parémetros binarios.

Relaciones de coeficientes de actividad binarios y composi--—

cibén.

Existen pocos modelos binarios capaces de extrapolarse a sis
temas multicomponertes, las primeras ecuaciones fueron obte-
~ nidas pafa sistemas binarios debido a la facilidad de 1la ob-
tencién de datos. Estas ecuaciones se hicieron deperdiertes-
de la composicién e indépendientes de la temperatura o sea,-
qﬁe los coeficientes de actividad pueder. ser calculados a to

do lo largo del rango de composiciones.
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Ertre las ecuaciones para obtener el coeficiente de actividad

més usadas son:

La ecuacién de Margules:

LO% ( X.) =(X.")z [AIZ + 2% (Azn ““Alz )} (I?)

La de Van Laar:
Aui

T lv\(&) ""“‘_‘_ A (*./Xg)]z_

La ecuacién de Wilsor: '
. /\m_ : A?.l
LK(XJ: _l“ (x‘ —/\u XZ)"" Xz[X,-'—An_Xz i X,/\u + X’l ‘i
| (21)

(20)

La ecuacibn de Van Laar-Colburn:
Kin 4 ‘
= 2%
L%<&) [l -+ A'I'LX| ‘]2 ( )

ANei Xa
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En la ecuacibén de Var Laar-Colburn, la temperatura se elimi-

ra.como variable, ,
A'.l = AZI Z.SOS-T) Az: = AZ|/(2-303 A"L T

! 1«'
Alz y7l21 se calculan experimentalmente. Para un sistema bi-
nario se necesitan al menos un solo purto que represente la

composicién X,Y » la temperatura y la presibém de trabajo.

Las constantes de la ecuacién de Margules, las de Wilson, tam
bién se obtienen expefimentalmente. Para mezclas azebtropas,

ur purto de referencia es el punto azebtropo, i.e. dbénde Xf=)ﬁ.'

El cdlculo del coeficiente de actividad en estas éctidciones
se podria hacer con un solo punto conocido de ¥,y, pero esto
conduciria a un error grave en los valores de las constantes,
por lo que el minimo de puntos es de tres, a concentraciones
de 10%, 50% y a 90%.

De las ecuaciones anteriores, Van Winkle y Holmes (5) reali-
zaron un estudio comparativo para determinar el posible uso
de los parametros binarios en sistemas de equilibrio vapor-
liquido en multicomponentes. Encontraron que la ecuacidn que
mejor se adaptaba era la de Wilsor, y para sistemas tercia-=

rios era la de Margules.
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Tipos de sistemas binarios.

A.

D.

Mezclas de liquidos ideales y gases ideales. Por ejemplo,
sistemas de hidrocarburos semejantes, olefinas, etc... .
Las ecuaciones que mejor describen el comportémiento de
estas mezclas son las de Var Laar, Margules y Wilson.
Sistemas de hidrocarburos no polares y no semejanfes 0
que no sean hidrocarburos, como sistemas parafinas-aroma-
ticos, parafinas—olefinés,,cicloparafinas-arométicos,,..
Las ecuaciones que predicen estos sistemas son las de Van
Laar, Margules y Wilson. A
Sistemas polares con puentes de hidrégeno y sistemas no
polares. La ecuacién recomendable es la de Wilson.

Sistemas polares con hidrégeno, con sistemas polares.

Las ecuaciones antes descritas no funcionarn para altas pre--

siones, es recesario usar correciones. Estas se establecen a

traves de una ecuacién de estado (B.W.R., Redlich-Kwong,...).

De esta manera, las ecuaciones de Wilson y otras, darian un

conjurto de datos aceptables para multicomponertes.

Comé se indicé, la obtencibdn de datos binarios es cara. Si se

trabaja con sistemas de 5 componertes, esto nos da 10 mezclas

binarias. Resulta obvio el tratar de obtener un método que

predigé resultados de equilibrio vapor-liquido utilizando un

nimero reducido de datos experimentales,
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En la practica, y dentro de la exactitud reaquerida er los cél
culos de Ingenieria, las ecuaciones artes expuestas, pueden

ser usadas satisfactoriamente en la mayoria de los casos.

Para mezclas de dos o més .componertes, se han derivado ecua-
ciones, algunas estén basadas en las de los sistemas binarios
~como la modificada por Renon y Prausritz (7). Esta consiste
en agregar un paréametro adicional a la ecuacién de Wilson,

tomando la formas: (23)
wol-2 ki T2,
() =06) - Tar op 240 T
: [Xl + X1 Q,Xp(- Q(z! ‘an”
M (Xzf*‘ '\I;Z*@(P (‘ 2,7 iz >/[ Ko+ X €xp (—d”ﬁ'g )]2

A A 0[
Dénde Iz, l2),%,; son los parametros.

-
2

La manera de usarla es fijando una O(a'L y calculando hz 24

tal y como se hace para mezclas binarias. La ecuacién (23)

se cornoce como la ecuacidén de Renor y Prausritz.

Prausritz (6) amplia la ecuacibén de Wilsor hasta multicompo-

nentes, también usa dos parametros,

m m Y A\jj
\n(z(k)=‘lh Z X\-,/\MJ' + | - Z : J (QLO :
= =1 }; Xj /\JL

J..
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Dénde/\Kj y AUi sor parémetros cuyos valores se obtiener de

marnera similar a los de 1la ecuacibédn binaria.

Esta fGltima ecuacibén resulta muy tediosa si se efectua el cal
culo manualmente. Prausritz (6) elaboré programas de computa
dora para el célculo de los parémetros necesarios para el uso

de su ecuacién. De esta marera facilita el célculo-enormemen

te.

La teoria de las soluciones liquidas se ha desarrollado Glti
mamente gracias a la presencia de dispositivos confiables de
célculo rapido como lo son las computadoras digitales. Estas
har propiciado el-desarrollo~de teorias m&s sofisticadas; en
tre los trabajos més recientesAsobre este tema estan los .de

Palmer y Smith (12). Ellos desarrollan una ecuacién para sis
temas parcialmente miscibles. También se encuentran trabajos

de Reron y Prausnitz (7), de Null y Palmer (13) entre otros.
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Debido a que existen diferentes tipos de mezclas, con compor
tamiento especial, el programa (SIMULA/TORRE) est& restringi
do a usér el método de Chao-Seader para el célculo de la Re-
lacién de Equilibrio Vépor-liquido. Se ha desarrollado una
correlacién generalizada para la obtencién de la Constarte de
Equilibrio (X) para mezclas de Hidrocarburos, siendo esta una

combinacién de tres factores:

‘< __ﬂ)°5/ (26;)
G o e
"La cartidad 1 es una propiedad:del componerite purc er esta

do liquido.

ar se calcula por medio de la ecuacibn de Hildebrand,.gg se

obtiene por medio de la ecuacién de Redlich~Kwong.

Esta correlacibn és utilizable cuando se trabaja con mezclas
de:

A. Parafinas.

B. Olefinas.

C. Aromaticos.

D. Naftenos.

La exactitud de esta correlacién se ha probado ser del 91.3%

en promedio.
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Descripcibn.

El valor de X de un componerte cualquiera en una mezcla se ob

tiene por la combinacién de tres cantidades termodinémicas:
[
l( — )ﬁ — 1){ Af’ (:ZQ,)
L7 o :
X - &

[}
Dado a que la cantidad 4] es una propiedad del componente

puro, puede ser calculada (por medio de la teoria de los es-

tados correspondientes) er términos de cordiciones reducidas.

El coeficiente de actividad 8/ se expresa por una ecuacién
"del tipo de Margules o de Van Laar, la agui usada, de Hilde-~

brand es del tipo de Van Laar. -

. Para el célculo.de la ecuacibébn de estado de Redlich---

Xwong ha dado resultados satisfactorios.

o
Significado de 1} ) A/, ¢ .

Ei coeficiente de fugacidad del liquido puro 1/0 » €s en don
de principalmente se reflejan los efectos de la presién, tem
peratura y la identidad del-componerte. Su valor es el de la
constante de equilibrio, si la mezcla de vapor y la solucién

liquida se comportar idealmente.
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El coeficiente de fugacidad en la mezcla de vapor g{ es muy
cercano a la unidad a bajas presiones. Si la presibén aumen—-
ta, su valor se verd incrementado cuando se trate d- compo--
nerntes pesados, mientras que para componentes ligeros, su va

lor variard muy poco de la unidad.

El coeficiente de actividad en la solucibn liquida se acer--
ca a la unidad para el componerte con mayor concentracién

presente en la fase liquida.
Deécripcién de las correlaciones.

1}0
Coeficiente de fugacidad del-liquido puro. .

Esta cantidad es una propiedad termodiné&mica bien definida
bajo condiciones en donde el componente exista como liquido.
Como tal puede ser calculado en términos de condiciones redu
cidas. Dos correlaciones deben de mencionarse: la de Lyder—-
sen, Greenkorn y Hougen (17) y la de.Curl y Pitzer (18). Am-
bas emplean un tercer pardmetro para aumentar su exactitud y
se ha encontrado una correlacién muy sencilla para obtenerlo
(19).

Bajo condiciones en las que el comporente ro existe como 1i-
[ .
quido puro,1j es hipotético y las correlaciones arriba men

cionadas ro se pueden utilizar. Estas condiciones pueden ocu
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rrir si por ejemplo, la presién del sistema es menor que la
- presién de vapor del componente, o si la temperatura es mayor

que la temperatura critica del componente.

La correlacién del coeficiente de fugacidad liquido se ha ex
tendido para cubrir estas condiciones y se alcanzd por medio
de célculos experimentales de valores de equilibrio vapor-

liquido.

Por medio del principio de correspondencia modificado por A

Pitzer se obtiene la siguiente ecuacién: o
log (W)= (og(d) + 109(1/') (2%)
- El término kg{d“) es el coeficiente de fugacidad de fluidos

caracterizados por un valor del factor ascéntrico igual a 0.

! ’ ' )
El segundo términocukg@))es una correccién por la desviacidn .

de las propiedades ideales.
0 1 o L
Tanto t) como 1) dependen Gnicamente de presién y tempera-

tura reducidas. Han sido aproximados por los siguientes poli

l(*)=ho + —flm To+ dT)'s Ay (1) +

| . R ’
(As + Ao To+ A?(le)z) A HAg+hg Ta)(Pi&)
~log(Re)  (28) -
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/2206

v lofv')= 12383+ 865608 Te - —3i5 ¢ (T)
- ‘ B Yh (zq)
- 029(fe-.6)

Los valores de las constantes-Ao ...Ag estén dados en. la
tabla (1) V- ’

En general tres constartes debern conocerse para evaltar el
. . . o .

coeficiente de fugacidad 1liquido 1} , temperatura y presién

reducidas y factor ascéntrico. Valores de estas constartes -

pueden encontrarse en el apéndice (1).
Coeficiente de actividad de soluciones liquidas.

Se tomar& que la no idealidad se debe unicamente a los calo-

res de solucidbdbn. La ecuacidn de Hildebrand,

() = Ve - J/(zzr) F=(Tnvd YT xv)

_ (/‘ 305(5)
Esta ecuacién requiere de dos constantes, Lt factor de

solubilidad vy VQ volumen molar. Los valores de las constan=
tes se pueden leer del apéndice (1).

Coeficiente de fugacidad en. una mezcla al estado vapor.

La ecuacién de estado de Redl’ch-Kwong (20) se empleé para
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el cadlculo del coeficiente de fugacidad del vapor. Esta ecua
cibn requiere de dos constantes por comporente, presién y

temperatura critica. -

() =(21) 2= (2B ) -
, k
(Au)'(, ki Bl L Bep (al).
Bl (2 A-I; Bk ) lV\(’ Z )
D_;‘iej—_ Z >}; Ak( | Bk = Zyl Bk.l'
Ai=ai /(0 T)  Bl= bi/(RT)

)
o 1278 Q_’(Tci)i bi = 086 R Tei
Pc.i ’ : PCf |

Siendo ;E el coeficiente de compresibilidad, obtenido de la

solucién de la siguiente ecuacién,

\C(f) =(2)3+ Z[G‘ck)z P- Bk - (Bl P)z]— 7%

Bl (-Ak P)z-'-"-O '
(32)
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Restricciones de la correlacién.
1. Se aplica s6lo a Hidrocarburos. 1.3 > T,»0.5
2. Presibn < 0.8 P..

3. Para sistemas qu- contengan Metano e Hidrogéno.

Tr € 0.93; 500°F ) t ) -100°F, Py 4 8000 psia.
4. XCH4 < 0.3 er fase liquida.
5. Pp ;{1 000 psia.
6. A temperaturas a bajo de S500°F. Para todos los sistemas.
El programa .(SIMULA/TORRE) tiene incluida una subrutina que-

calcula la constarte de equilibrio K. La manera en que 1o ha

ce viene conterida en el siguiente diagrama de bloques.
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DIAGRAMA DE BLOQUES. CALCULO DE K.

chicuo e P (c. 28)
EXARiA &l 1A HE20% COLTIEAE.
MEUy CONTRMIMANTE ¥ AZlé-
UA COUSHITES CORRESAON
DIENTES.

cALCOLO DE ) (Bc.29)

chcno 2 I (EC. 27)
JndE o SE cALCHA FOR Lb

IC W-bis. |
{ , , CALCUO DE 2
chlClo . &b (Ec.31) —s| FICT. CoHPRESI/-
LIDAD .

v -
' chiomo e K (Ec.25)

75
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Gereralmente ern problemas de destilacibén se desconocen las =
condiciones de entrada de la alimentacién, es decir, se des-
conoce si la alimentacién es liquida, vapor o ambos y en qué

cantidad y ademds su cantidad de calor que conterga.

El programa (SIMULA/TORRE) cubre este putito. Para hacerlo —-

necesita de otros conceptos como:

Temperatura de purto de rocio. Es la temperatura a la cual a

parece la primera gota de liquido de una mezcla de vapor.

Temperatura de punto burbuja. Es la temperatura a la cual a-

parece la primera burbuja de una mezcla liquida.

Flash Isotermico. Si existe mezcla liquido vapor se recurre-
a calcular las composiciones en ambas fases y el por ciento=-

de cada una de éstas por medio de un flash isotermico.

Flash Adiabatico. Se utiliza para calcular los flujos inter-

nos de vapor de la columna.
Entalpia. Por ultimo para los balances de energia se require
del calculo de la entalpia de la alimentacién una vez que se

ha definido su estado fisico.

Con respecto a las temperaturas de purto de rocio y de burbu
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ja sirven para definir el estado fisico de la mezcla de ali-

mentacibdn.

Si la temperatura de alimentacidn es mayor que la temperatu~
ra de rocio, la mezcla es puro vapor. S5i se encuentra abajo-
del punto de burbuja la alimentacibén es solamente liquido. -
Pero si la temperatura se encuentra entre ambas la alimenta-

cidén es mezcla liquido vapor.

Algunos de los conceptos que se emplean para definir las con
diciones de l1la alimentacién se utilizan posteriormente er el
pPrograma. Prircipdlmente son el purtd de burbuja que sirve -
para generar el ruevo perfil de temperaturas de la columna y

la entalpia para todos los balances de erergia.
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Purito de rocio.

En un sistema donde las condiciones sor tales, que la mezcla
aparece como vapor, se define al punto de rocfo como la tem-
peratura a la cual aparece la primera gota de liquido en e--

quilibrio con el vapor.

Para un sistema binario, el punto de rocio se puede represen

tar er la sidquierte figura, como,
)3

. —_T. B0

/ .

%

T BURBUJA

&y

El punto de rocio se puede calcular de la siguiente manera,

Se deberd escoger una temperatura tal, que la suma de las

fracciones mol en el liquido sean unidad.

" Se haré el siguiente arélisis para encontrar la mejor fur- -

cibén a ser convergida (ver convergercia, apérdice 2).
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Sabemos que, zxi_=| y ¥y osi ZYL = |
tenemos que, X{ :‘YL/K\

acrlemés.“ ki. = @)(T)

por lo que la funcién a converger:

()= Tw-T e f(T)=EWi -1 9

Ura curva tipica de esta funcidn se encuentra representada

_er. 1a figura (2). Se rota cierta curvatura en la funcidn, ca

@)

~0.5 [ —

[ TN N N T R SR TS H N N N
- 175 200 230 R
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racteristica que se debe de evitar (ver convergencia, apéndi

ce 2).

Ya que la Ki esté relacionada con la presiébn de vapor, tene—
mos que el 1n(Xi) resulta ser més lineal con respecto a la
temperatura; de esta manera podemos desarrollar una rueva

Funcién, que sea més eficiente en la convergencia, siendo es

- H(T)‘;\n(zyi/u) ()

Una curva tipica de esta nueva funcidn estd representada er

la figura (3). Se ha probado que si la funcibn se modifica a
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H§ ()= W(Z ) (25)

se alcanza una mayor rapidez er la convergencia, ver figura

(4).

)

Lo que se ha hecho en este desarrollo es tratar de tener el

mayor grado de lirealidad en la funcién.

En el diagrama (1) se describe la secuencia de célculo, para
obtener el punto de rocio, tomando er cuenta la dependercia

de la constante de equilibrio vapor-liquido con la composi--
cibn.
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DIAGRAMA DE BLCGZUES. CALCULO DE PUNTO DE ROCIO.

VALOZES (MICIALE 5

V=2 , SEd0Z fd. |

(A TEMPERATURA T SE TOMA
| LA ASOUADA CON 2 .

GALCULO DE K —  HDFCACION BT

— . - R-MEDO DE O HETADO

JE (N VERGEMGA- (AP 2)
YEND) [4- FINCIO LA £¢. 3

NPHATAR X

caueLsion: |

14 Ui T. HOYFIGADA S LA TEMPERATURA JE POCIO
DE - MEZCLA- CON COMROSICIOV 20 . LA- PRINERA GORt
TIENE. COMROSICIon X0 ,
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Pur.to de burbuja.

Er un sistema dbénde las condiciones son tales, que la mezcla
aparece como liquido, se define al punto de burbuja como la
temperatura a la cual aparece la primera burbuja de vapor en

equilibrio con el liquido.

Para ur sistema binario, el punto de burbuja puede ser repre

sertado er la figura (1).

- En este caso, los requisitos que se deben cumplir, son:
E:Zyi==l , las fracciones mol suradas deben de ser unidad.

. En base a los principios en que se basé para efectuar las mo

dificaciones er la funcidén de convergencia en el punto de ro

cio, se tiener las siguientes funciones:

fM=Txk -1 @ (f1)=ln(Dxw) 6D
H{(‘/T)a-[m(z:u Gy (s8)

De manera similar se desarrolld el diagrama (2) que describe

‘la secuencia de célculo del punto de burbuja.
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DIAGRAMA DE BLOQUES. CALCULO DE PUNTO BURBUJA.

VALOZES INICIALES

Xi=2i  SIENDO Zi FiO.
|LA TENPERATURA T SE TOMA
LA ASCOCADA CON Zi.

CALCULO LE Ki ____ A
MODIFI CACION DB T
ICALCULO DE Vi) FoR MEDiO JE UN METQIO
- | DE CONVERGENCIA (AREN-
Dicg 2) SIENDO LA FUN-
cion 1A & 37 .

NORMALIZACION DE Vi

—QONCLSION

1A ULTINA T HODIFIGRMA ES LA TEMPERATURA JE
BURBWA DE UNA HEZCLA COV CONROSICION Z: . LA
PDIMERA BUPBUA TIENE COMRIBICION Vi |
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Flash isotérmico.

El modelo de un flash isotérmico esta dado en 1la Figura (5).

v,y
—Z (vAPOR )

T 2.

L, %
(U @u@o)

Una corriente de entrada con velocidad de flujo de F moles/t
y con composicién Zi, ertra a un recipiente, dénde se mantie

re la presién y la temperatura constantes.
Las orrientes de salida se suponer en equilibrio de fases,
la una con la otra. Ademds se supone aue no ocurre reaccién

quimica y que solo se ‘forman dos fases.

El problema es encontrar la cantidad y la composiciébn de las

corrientes de salida.

Efectuardo un balance de materia,

F: L_-l-\/ v(’bo))
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bélance de materia por componertes,
F2.=Vyo+Lxg (40)
y definimos: R = \//F (M 1
se tiene, Z; = \//,E' Yo o+ L/F X (4}2)
Zo=Ryi + (I-R)Xi ) Yo=K X
Zi Ke 2¢

espejando, X{ = - (4”) | = yy-pis )
despedamte T R (i) / ;+72(/<,-m:)[ )

se tiene que cumplir que, ZX.::-'I y T)’l”-:' |

sl escojemos como funcidén a converger f{p_) =-ZX£ - ZYi (1{5)

cnarr, () =L -2 (1) - )

+ R{Ki-1)

si, pensando en usar un método de convergencia de segundo gra

do, es factible evaluar la primera derivada (ver convergen--

cia, apérdice 2), se tiene:

f'm=[ (ze(ke-1)" )1 Rk-D) )



44

Esta forma de ecuacién fue dada por Rachford y Rice (1952).
La ecuacién (40) represerta una funciédn casi lineal con res-~

pecto a R, ver figura (6).

0.20

0.13

0.10

—0.05 b~

oqob—1 1o ov by gy
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DIAGRAMA DE BLOQUES. CALCULO DE FLASH ISOTERMICO.

VALRES INICHALES
Yi=Xi =2 SENDO 2. FWO,
LA TEMPERATURA T ES FivA,

!

CALCULO JE K

!

CALCULO JE R (EC. ut)

SE ORTENE LA €OLUCION JE LA
Ec. Y6 ,POR UV METORD JE (ON-
VERGE A .

CALCULO JE X V¢
EC 44 Y EC u4-Big

NoplALIZAR X, | i

CONCLUEION) :

R ES LA FRACCiON DE LA COZBIEUTE QUE ES VAROE y
(I-2) BS 1A FRACCION DE LA (ORUENTE QUE BS LIGU-
0. LA RSE VARE TIENE COMROSICION Y y LA FASE
LIGuiDA TIENE CONROSICION X0 .
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DIAGRAMA DE BLOQUES. CALCULO DEL FEASH ADIABATICO.

CALCULO DB Yo Ve

1402 NEDIO DE UM BAANCE JE MATERIA | UTILI-
A0 EL METODO JE 1A MATRIZ RdAGOMAL, |-
| SB GALCULAN LAS Xi  (TILIZAMO ON VALOR DE s
GALCULAND %{JTEBIUIZHEHTE _ S oplcuA Ve

SE UGh LA Toor  RABA-

| CALCULO DB K

W NUEVD GHLUL0 DE K

CALCVIO DF  TENPERATURA JBE BURBWA Toue
v

CALCULD JE. FLUOS JE VAROR
e MENO JE uN BALANG DE CALOR
V:’ (‘i‘b h)[V +W)-+(l‘l Fu,)‘:)-,*"F(Hf

hf;)

(Hjwr - hi )

alTaun = T (UshDA AL GALCUAR K; )2

Si

Camusfou.
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Para la fase gaseosa, se tiene la siguiente ecuacibn,

ity = A Ti + BEO(Y +CE(R) + DEin =+ E
esto es si —H_’—‘ T/IOO dénde, [T1= OR u ("‘8)

los valores de las constantes AE(I), BE(I), CE(I), DE(I) y

EE(I) se encentran en el manual del A.P.I. (33).

Ahora si la temperatura esta dada en crados Farerheit, los
valores de la constantes AE(I), BE(I), CE(I), DE(I)y EE(I),
corresponderia a los valores de Cavett B,.C, D, 0.0y A

respectivamente,

La ecuacién de Entalpia de una mezcla de Vapor es,

HVAP= H’- R\[&qsq(Ak)bg(lo+B"P)+\.om%] (49)

dénde Ak, Bk fueron definidas er este mismo capitulo en la
parte de equilibrio (ver calculo de ¢LL.En esa parte también ’
se mustra la manera de calcular el coeficiente de compresibi
lidad Z. S e debe de hacer incapié que la resolucién de la e

cuacién de Z, es posible resolverla por dos medios.

El primero es obteniendo la solucibn analitica (35), la otra
es usando un método iterativo con convergencia de Newton (ver

apérdice g2, métodos de convergencia).
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Entalpia.

Los Balarnces de Energia requieren del célculo de la Ertalpia,
como se indicd anteriormente, este trabajo se restringe a -~

trabajar con mezclas de hidrocarburos (ver apéndice 1).

Cavett (31) adoptd la correlacién de Chao-Seader (30), y jun
to con la ecuacién de Redlich-Kwong (2), trabajd y considerd
que era el método mas apropiado para determinar propiedades

termodinédmicas en los calculos de destilacién.

Los valores de Entalpia necesarios para efectuar los Balan~-—
ces de Energia son generados por el programa'(SiMULA/TORRE)

para cada corriente de vapor y de liquido en el sistema.

El método de cédlculo de la Entalpia est& basado en las si —-

guientes ecuaciones (32):

Los valores de la Entalpia para mezclas de Vapor se obtiener
a partir de las Entalpias Ideales de los componentes gaseo--

sos de la siguiente manera:

K=Y - Y (50)

o :
H(i) sentalpia ideal del componerte 1i.
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TABLA 1.
TABLA 2.
Simple fluid  Methaue Hydrogen
A 25748 213810 L6718
Y —3.01761  — 330 L2972

A —LU8300 —0.34084  —0.051009
As 2.0224949 0.00212 0.0005258

Ad 0 —0.00223 0
A 0.08-127 0.10-486 (L008585
As 026667 —0.03691 Q
A (31138 [t 0
A ; 0 0
Ay 0 Q




50

Las ertalpias del Liquido se calculan por medio de la siguien

te ecuacidns

A
T 2,203 R(TY | ____)2 + Ay + Tgi (2A3+3A,,'Ei)

Ty (“ZL

+ (Ao + 2 As Tei )Py + A‘b(?ﬁi)z
+ W, (8.65808 +(1.22060)(%,. )"~ 945672 T
e (f-) )

dérde, Tr(i), es temperatura reducida del componerte i
Pr(i), es la presién reducida del componente i
W(i), es el factor ascémtrico del componente i
éf?i). es el factor de solubilidad del comp. i
vm(i), es el voltmen molar de cbmponente i

y d’ se calcula por medio de la ecuacién: .
F= (T % Vet 2 )/( xi Vine) (30-315)

Las constartes AQ,...,AQ sor los coeficientes de la ecua=-
cién de Chao-Seader (31), cuyos valores estén en la sicuien
te tabla (2).

Hay que hacer notar que estos valores de la tabla (2), ro es

tanr corregidos como lo est&n los coeficientes de la tabla(1),
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que tiener la modificacién de Greysor ¥ Streed (36).

La ertalpia de la mezcla Liquida se obtiene de:
L
HLiQ=Y xi Hy  (52)

El procedimiento de célculo estd indicado en el diagrama de

bloques
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DIAGRAMA DE BLOQUES. CALCULO DE ENTALPIA.

CALCUIAR #° (Ec. 43)

CALCULAR. ENTALPIR
DE LA NE2CIA LiguiDA (EC.YS)(EC.46)

A
NEECIA ES>E {ALTO
AP0 —

Si

CALCULO DE Z

CALCULAR ENTALPIA

5

JE LA HE2CLA VARIR (EC.Y42)

(ALTO)
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descritas en el anflisis de ios elemerntos, siro aquellas re-

sultantes al combinar



@)

BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA
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Introduccibén

El andlisis cuantitativo de la destilacién se basa en los ba
lances de materia y energia que tienen lugar en la columna.-—
Este analisis se puede realizar desde diferentes puntos de--

vista.

Es posible adquirir el conocimiento del comportamiento de --
una columna por medio de la manipulacién directa de ésta, pe
ro unicamente bajo circunstancias muy especialeé se efectha-
una variacién en las condiciones de operacién. Esto sucede -
al tener modificaciones en servicios o en requerimientos de-

producto.

Bajo estas circunstancias se deben tomar decisiones factibles

Se cuenta con cuatro alternativas:
1. Consultar los servicios de un experto.
2. Construir una planta piloto.
3. Experimentacibén directa en la.planta.

4. Construir un modelo matemdtico que describa el com-

portamiento del sistema.

Er este trabajo se selecciona la alternativa cuatro.
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Una vez que se ha seleccionado el modelo para la interpreta-
cién fisica del fenémeno y se ha escogido un método de célcu
lo para la constante de equilibrio (capitulo anterior), el -
siguiente paso es conocer las cantidades de vapor y de liqui
do que se manejarén en la columna de destilacibn, el perfil-
de temperaturas, las cargas térmicas del condensador y del -

reboiler, etc.’

La ‘forma de obtener estos valores es por medio de los balan-
ces de materia y energia y de relaciones auxiliares como la=-
relacién de equilibrio de fases y la de la condicibn de la -

suma de fracciones mol.
Modelo matematico.

Para llevar a cabo los balances de materia y energia se se—-
leccioné el modelo de una columna de destilacién ern operacién.
La razbén- de haber escogido este modelo es la facilidad con la’
cual se observa la influencia de las variables en el compor-

tamiento de la columna.

El modelo tiene la ventaja de proporcionar informacién del -
comportamiénto de la columna sin necesidad de transladarse -
al lugar donde ésta se ercuentre y mover mecanicamente las -

variables para ver que sucede.
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E1l objetivo del siguiente desarrollo es el establecimiento -

de ur modelo que cubra estas caracteristicas.

. _Lv- ]
; 1 ¥+

LA /+
A /+2 l/+2 Y +1

=g YW=+

b2 X Op—>

FIGURA 1.

La figura 1 representa una columna que consta de M etapas, -

un reboiler y de un condersador que puede ser total o par---

cial,
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Las etapas estan rumeradas a partir del condersadorv(etapa -
ntmero uro) al reboiler (etapa rtGmero M). Cada etapa puede -
ser un plato perforado o uno de cachuchas, habiendo cada una
ura alimentacién F(J);una extraccién de vapor W(J); ura ex—-
traccién de liquido U(J); y urna entrada o salida de calor --
Q(J), como se observa en la Ffigura 2.

\0 ’)%j'fg .‘ l_J;, ng;, PU“'

: l
Wj —
E; o E.TA:PA_ 0
J Zi: HFs EA () qu
l.:) J
> Uj

Ve % By VL

FIGURA 2.

La columna aqui considerada es ideal, es decir, se supofe -
que el liquido, FL(J) v el vapor V(J) que abandonar la etapa

(figura 2) est&r en equilibrio termodinémico.

Debido a esta suposicién los balances de materia y energia -

se simplifican.

La forma como se pueden plantéar las ecuaciones de los balan
ces depende de las variables independiertes seleccionadas de

acuerdo al método de solucidén que se emplee.
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En este trabajo se escogieron las fracciones mol del liquido -

en toda la columna X(I,J), el perfil de los flujos de vapor
V(J) y el perfil de temperatura T(J) como variables indepen-

dientes.

La columna de la figura 1 representa el caso general; para
cualquier caso particular, las variables que no intervengan
seran cero.

Ecuaciones Basicas.

Basado en la figura 2, el balance de materia por plato es

el siguiente:

MDY T = FLGX G, VG WG yGy) -
_[L(p +\Xjﬂx(t, l) r V(j«—\))'(i, J‘H) + Hj) . j)= o @0

Este balance se realiza en todos los platos de la columna.
(2478 M1).

La ecuacién de equilibrio,

ERG TG =y R PG =0 @
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La ecuacién de suma de fracciones mol:
5[xcsp,v(p, T(J')]=>__ Xy -0 =0 (s)
5[ ()j), U ,T(J')]iy o) —lo=o H

y el balance de energia,

H[xu,j) N, T(5>]=FL(J—|) HL Gt = (V) +W V()

()

De las ecuaciones aqui expuestas el namero de variables es -

_(FL(P *ch).) HLG) + Vo) + F(j) HEG Q) =0

mayor al nGmero de estas ecuaciones, Es necesario simplificar
el modelo expresando las variables en funcibébn de las selec--

cionadas como indeperdiertes arteriormente.

La simplificacién de 1la ecuacién del balance de materia es--

el siguiente:
De la ecuaciébn 2 se despeja Y(I,J) quedardo,
ij) = REG) RGp (1)

Sustituyendo (2') en (1) se obterdra
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MK V6 TG = FLG) G ) - [ )]
?.k(\.\})x \J) [-‘FL(J)*-U( )IX(\ ﬁ+ |
'H)m((t J*‘) 1 (1, JH) + —F()) 2(1, )3 =0 (6)

Agrupando los términos semejantes

MDA VP, TT= ALK ) -TO W) )
RK(L“)‘H ¥L(J‘) +U(3)1 % (L, J‘) +V( i ) W(C,Jﬂ) X(L‘,jﬂ)
+ F(p%(aj) =0 (7

En la ecuacién (7) todos los términos son datos o variables
independientes a excepcién de el flujo del liquido FL(J).
Para expresar esta cantidad en funcién de las variables in-
dependientes es necesario hacer un balance de materia global
desde el condehsador hasta el plato J, de acuerdo con la

figura 3. ‘

V(rb+ﬁ(k ~ 0 -Wh) -TH)-)=0 )

k<2
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Despejando FL{J), se tendr& en funcién de V(J+1); las otras-

cantidades son datos,

LY = ]H)_zw? F(1) - vcm W) @)

Si se sustituye el valor de FL(J), ec.(8'), en la ecuacién -
(7), el balance de materia est& expresado en funcién de las-

fracciones mol, X(I,J) v del perfil de flujos de vapor V{(J)

Rearreglando la ecuacibn (7) de la siguiente manera,

FLG-) X(i.j—\)+{]§/<3)+w(j)]wu.y + B+ V) i‘@cj)
+YV(J'+\) RK(hjﬂﬂ X(\L.Sﬂ) = ‘F(j) i(i,j) @)
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La ecuacién (9) estd expresada en funcién de las concentra~-
ciones del liquido del plato que se est& analizando (J), del

plato anterior (J-1), y del plato posterior (J+1).

La ecuacién (9) la podemos expresar como,

ACGIRCL -0+ BCCAE) +Ce( X (i 1) =DCE) - (10)
dénde, AC(J): 11:)—9”‘,) (”) .

por la ec. (8'),
A)=V§)-) ) FUR U - W) a<ksy (1)
)= TUD+WOIT R ) +FLGHHIG) %)

Solo faltan los balances de materia en el condensador y en
el reboiler. Para el condensador, el balance de acuerdo a

CCCj):V(‘+|)\2K(i.J'+\7 )
R(:\ = -%(J') %(Lj) (15)

| Vi) f\/ Qe V()
FIGURA 4. /U

e AL

) i ui

3 —_—

-
g

V()= [FLO+UM | X1 +v0) YD ()
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Sustituyendo la ec. (2') en la ex. (6),

VRG] et) RO MORKED ) ()
st —[FLO)U0) + V() RUG | ] =B0) 9

¥(2) QR D=CC() (9)

X0)=0

la ecuac16n (17) queda,

BeQXAN)+CCOY¥wL2) =Del) @0)

Para el reboiler, el balance de materia es el siguiente:

V()

FIGURA 5. ~ ’QR

‘E1 balance total,
TL(4H)=V(M)+RT (2)
para cada componente, -

FLOMH) R MA)=VOM) REG, M) 1E M) + BT X G M)

rearreglando,

M) XCEMA)= VOA) RK(E M) X (& M)+ BT X (M)
[Vl)+8T] 2 MH) - ‘[\/m RK( M)+ 1EM=0 @2)
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7 pe(M)=- [V RGEM)+BT] @)
AC(M) = FL(M-1)
AL(M)=V(H)+BT ()
Je(M)=0 (5)

la ecuacién‘(22) queda,

ACCOR(LM-D + BCEOXC M) =DC(H) s
agrupando las ecuaciones (10), (20) y 1a (26),
BO(YNCE ) +CC0)X(E2) =D (1)

ACCXC ) + Be(1)X(L) +00({ X0 ) =De(j)
2 £j4 N |

A (M)K(LH-) + BE(W)AG )= DC())
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El -corjunto de estas ecuaciones representa los Balances de
Materia para toda la Columra de Destilacibén. Este sistema

puede expresarse en forma de Matriz de la sicuiente forma:
R cel) ' 1 -XG‘,-\)- V0
M) KD cel) Xi)| | Dl

L) 8q) M) (= 3xG)

- ~
~

ka(n-') ‘ éc\(m)\ c\c(&\) Y(t.H*‘)W i)
KM w0 | DEM [pe(m)

< L d
s,

| ) simplémente,. [ABC -l {X(l,J) } "’—"={ DC(})} 3 1€ {S“
Este sistema es para cada componente.

M. v, 7= A, | X(t,j)} - {pf=0 @

A&itn i_éjém
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Las otras ecuaciones basicas, en funcibn de las variables

s[xcc,p.vcp.T(p]; JR) s6) -lo=a €8)
WPV, T T TG AL Ny TG )]
Dt - [ FLGH) +5) ToiG)-))
~{G)=0 (@) 14)EN

De acuerdo a las ecuaciones (27), (28), (29) se tiene
M(N+2) variables independientes en toda la Columna y estas
ecuaciones son en total M(N+2), por lo que el sistema es

consistente.

Para resolver este si te?g es, necesario encontrar un juego

d% valores de { XG«J)J | ]\2(1)} iT(J)?

El método de cdlculo estd explicado en un capitulo posterior.
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VARIABLES DE DISENO
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INTRODUCCION:

Para el disefio de ur equipo se tendré&n que realizar los ba -
lances de materia y energia y el primer problema a resolver

es definir las variables de disefio de dicho equipo.

Las variables de disefio que se encuentran en un proceso pue-

den clasificarse en dos tipos ( 9 ):

a) Aquellas variables que se encuentran definidas por las -

condiciones de procesamiento o ambientales. Asi, las condi

ciones de alimentacibén de las corrientes a una planta, serian
variables de disefio estabiecidas por las condiciones dé pro-~

cesamiento. Por la temperatura de suministro del agua de en

friamiento a una planta, podria considerarse como una varia-

ble definida por condiciones ambientales.

b) Variables econbmicas, que son aquellas cuyas seleccidén --
queda al arbitrio del diseflador, asi como su valor. Caracte
fizandose esencialmente por el hecho.de que los requerimien-
tos delvproceso pueden ser satisfechos por un éohjunto de va
lores de las mismas, pudiendose obtener el mas econbémico me-

diante una optimizacién del sistema.
DETERMINACION DEL NUMERO DE VARIABLES DE DISENO:

Para la determinaciér del rOmero de variables de disefio exis
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ten varios métodos. E1 mis serncillo, aunque un poco elabora

do, es el de Smith (10).

La simplicidad de este método se basa en el hecho de conside
rar los equipos analizados, cuando éstos son complejos, como
un conjunto de elementos simples. Para cada elemento se ==
aplica el princ¢ipio bésico de este método que consiste en de
terminar el nGmero total de las variables del equipo; a conti
nuacién se establecen las relaciones que existen entre las -
distintas variables y sustrayendo el numero de relaciones =--
del nfmero total de variables se obtienen las variables de -

disefio por elemento.

Una vez que el principio basico fué aplicado a todos los ele
mentos, los resultados por elemento se relacionarn para dar -

el nimero de variables de disefio de la unida completa.

Otra ventaja del método es clasificacién del tipo de varia--

bles y de restricciones que pueden existir.

A. Tipo de variables.

smith (10) clasifica como variables fundamentales la presién,
temperatura, flujos, concentracién, variables de repeticidn.
Puede haber otro tipo de variables pero se puede obtener por

la combinacién de las fundamentales;
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Las variables de repeticibén se define como un grado de liber
tad, que el disefiador utiliza cuando un elemento se repite -
un niimero M de veces en una unidad. Por ejemplo, se consumi
r&4 un grado de libertad (variable de repeticién), en una to-

rre de abosrcibn, cuando se fije el nameéro de etapas.

B. Tipo de restricciones.
Las restricciones o relaciones son, segOn Smith (10):

a) Retricciones Inherentes.

b) Restricciones por Balance de Materia.
c) Restricciones por Balance de Energia.
d) Restricciones por Equilibrio de Fisico.

e) Restricciones por Equilibrio Quimico.

El ntmero de restricciones por balance de materia son C; por
balance de energia 1 y por equilibrio fiéico C(Np-l), siendo
NP nfimero de Fases. Por lo que respecta a las restricciones
inherentes, depende del equipo considerado. Por ejemplo, en
un separador, las corrientes que salgan de éste tendran la -
misma composicién. Dicha composicién seréd una restriccibédn -

inherente.

La definicién dada por Smith para un elemento es arbitraria
" ya que varios equipos los considera elementos tal es el caso

del condensador que ser& una unidad completa o un elemento -
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que forma parte de una torre de destilacién la cual es una -

unidad mas compleja.

"Smith hace un-aralisis de elementos primeramente y después -
integra estos elementos para el analisis de unidades o equi-

pos.

La ecuacidn bésica para determinar el ntmero de variables de

disefio en un elemento es:
e P\}e e ]
Ny, = Nv =N (+)
Para ilustrar el método calcularemos el niimero de variables
de disefio de una corriente en un proceso y las de un elemen

to que utilice dicha corriente.

. . e
Las variables totales de una corriente homogénea (Nv) son;

Composicién c - 1.
Presién 1
Temperatura 1
Flujo 1
Total c + 2

Al considerar todas estas variables, no existen algunas que

" se encuentren interrelacionadas, por lo que el nGmero de ~--
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o e . ,
restricciones Nc , seri de cero y ¢ + 2 serl el minimo ntme-
ro de varaibles requerido para especificar una corriente =—--

homogénea.

En el supuesto caso de que tomaran en cuenta otra variables-
habra relaciones adicionales conservandose el mismo nimero -

de variibles de disefio.

El niimero de variables en ur enfriador, un calentador, bomba
o0 compresora seré el mismo pues los equipos tiene una Ccc. - -

rriente de entrada y otra de salida.

, . e . )
El nimero de variables totales Nv involucradas en estos - -

elementos sera: (por elemento)

Corriente de entrada Cc + 2
Corriente a la salida ¢ + 2

Flujo de energia 1

Total ' . 2c + 5
. . e -
Las restr1cc1ones’NC en cada elemento son

Restriccib6tn por balance de materia c
Restricciédn por balance de erergia 1

Total E:T"
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Por tanto aplicando la ecuacién (1), el nimero de variables-

de disefio para cualquiera de esros elementos es C + 4.
C. Ané&lisis de Unidades.

El sistema que se sigue en el andlisis de wnidades, se puede
considerar como una extensidn del principio bésico; la ecua-
¢ién fundamental para determinar el nGmero de variables de ~.

una unidad, también siguiendo la misma nonenclatura:

0 v v '
”i""'Nv"“Nc (2)

En esta ecuacién los conceptos de las variables totales de =
la unidad (Ng) y de las restricciones (Nz),son diferentes a-
los establecidos en relacién con la ecﬁécibn.(?); asi las --
variables totales de la unidad comprenden a todas las varia<
bles independientes de cada uno de los elementos que consti=
tuyen la unidad y ademés a las variables de repeticién. Su «

expresibdn matemltica es:

Ny = N# +NS (3)

Por otra parte con respecto a las restriccibénes que se ‘deben
considerar en la ecuacién (2), tampoco corresponden a las --

descritas en el ardlisis de los elementos, sino aquellas re-
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sultantes al combinar los elementos para formar la unidad. -
Asi, si dos elementos adyacentes que es comin para ambos, al
sumar las variables independientes de cada uno de ellos, se-
estaré considerando por duplicado la corriente comin, por lo

cual seri necesario restar al valor total de las variables -

independientes de estos dos elementos el correspondiente a

una corriente, o sea C+ 2.

La determinacidén de las variables de disefio er una columna

de destilacién varia de acuerdo a las condiciones de opera

cibn.

Para ura unidad de destilacién corn una alimentacibén un con--
densador total y un reboiler parcial, ilustrado en la figura

siguiente.

Segur la figura (1), la columna puede seccionarse en seis ——
&
elementos cuyas variables independientes serén las variables

de la unidads

Elemento
Cordensador Total C + 4
Separador (Reflujo) C + 5

N-(M + 1) Etapas de Equilibrio 2C+2(N=M=1 )+ 5
Plato de Alimentacién 3C + 8
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M-1 Etapas de Equilibrio 2C + 2(M-1) + 5
Reboiler Parcial c + 4
Namero Total de Variables. - 10C + 2N +27

Hay nueve corrientes comunes en la unidad, por lo tanto:
=9 (C +2) = 9C + 18.
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los grados de libertad son:

=(10C 42N + 27) - 9C - 18
=C + 2N % 9.

Las variables de disefio puede ser:

Presibén er cada etapa (incluyendo reboiler) N
Presién er el Cordersador 1
Presibn en el Separador de Reflujo 1
Cantidad de calor en cada Etapa (sin reboiler) N - 1
Cantidad de calor en el Separador de Reflujo 1
Alimentacidn cC + 2
Temperatura del Reflujo 1
Niimero Total de Etapas N 1
Namero de Etapas abajo de la Alimentacién M 1
Gastos de Destilado o D/F ’ . 1
Gasto méximo permitido de Vapor o V/F 1
C +2N+9

Las. primeras seis variables son fijas en el disefio.

Las cinsco restantes pueden cambiar de acuerdo con el proble
ma. Si el problema es de operacidn las variables N y M son-
conocidas y resulta convenierte tomar otras variables; susti

tuyendo cualquiera de las cinco variables por las menciona--
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das a continuacibn:

1.~ La relacibdn de reflujo L/D
2.~ La carga en el condernsador Qc
.~ La-carga en el reboiler Qr
4.~ La recuperacién de uno o dos componentes en el destilado
o en el fondo.
5.~ La concentracién de uno o dos componertes en el destila-

do o en el fondo.

Variables de disefio para una columna de destilacién con una
alimentacién, un condensador parcial, un reboiler. Segln la

figura (2), tenemos los siguientesrelementos:

Condensador Parcial c + 4
Separador de Reflujo c + 5
N-(M+1) Etapa de Bquilibrio 20+ 2 (N-M~1) 4+ 5
Plato de alimentacibn ' 3C + 8
M Etapas de Equilibrio 2C + 2M + 5
Reboiler Total . c + 4
Separador en el Fondo Cc ) + 5
Namero Total de Variables 11 C + 2N +34.

‘Existen diez corrientes comunes, teniendo como restricciones;

=10 (c+2)=10C # 20.
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Por lo que el ntmero de variables de disefio es,
C 4+ 2N + 14.
. Las Variables Pueden Ser:

Presién de cada Etapa N



78

Presién en el condensador 1
Presi6n en el reboiler . 1
Presién en los dos separadores 2
Cantidad de calor en cada etapa N
Cantidad de calor en los dos separadores 2
Alimentacién : C +2
Relacién de priducto DV/TH ’ 1
Gasto Lo al reboiler 1
Namero total de etapas N 1
Numero de etapas abajo de la alimentacidn 1
Gasyo de vapor maximo o V/F : 1
Cantidad total de destilado D o D/F 1
Nfimero total de variables de disefio 4 Ck 2N + 14.

Como en el caso anterior dependiendo de las especificaciones
del.problema las ultimas sies variables pueden ser cambiadas

por cualquiera de las siguientes:

1.~ Relacién de reflujo L/D.

2.-~ Carga en el condensador QC .

3.- Carga en el reboiler Qr’

4.=— Recuperacibén de uno o dos componentes en el destilado o
en el fondo. ]

5.= Concentracién de uno o dos componentes er el destilado -

o en el fondo.
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QUIMQ@&

De las variables de disefio que son importantes en destilacién

podemos decir lo siguiente:

La Alimentacibébn.- En una torre correctamente desefiada, el -
gasto de alimentacién no efecta al ntmero de platos, al re--
flujo, o a las condiciones de operacién (3). No sucede lo -
mismo con la condicib6n térmica y composicién de la alimenta-
cibén. Para una alimentacién fria conservando el reflujo y -
los productos (composicién) cornstantes, el nfimero de etapas

en la seccibn rectificadora decreceri y en la seccién de ago
tamiento aumentard. E1 calor en el reboiler necesario aumen

tard' y en el condensador disminuiré.

Presién en la Columna.-— Para una alimentacidén fija y un de-
terminado Producto, el incremento en la presibén haré decre-—
cer a a( . necesitando un reflujo més alta o un mayor niamero
de etapas. El perfil de temperatura aumentari y generalmen-—
te también la densidad del vapor. Debido.a que el efecto de
la presién es mayor que el correspondiente al de la tempera-
tura, el volumen, por lo tanto, tiende a incrementar la oclu

sibén.

La seleccién de la presién en la columna estd basada en otras
consideraciones ademas de la separabilidad. Algunas impor—-
tantes son: la temperatura disponible del refrigerante para-

poder condensar el vapor del domo, la estabilidad térmica del
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sistema de destilacién limitando la temperatura del reboiler
y la disponibilidad de la presién del proceso para el manejo

del producto y de la torre.

Se debe hacer notar que cuando se trabaja con alimentacién -

sobrecalentada o fria, o bien con un reflujo frio, es posible
que algunas de 1las etapas cerca de la alimentaciébn y/o esta=
etapa reduzcan su efectividad debido a que sirven como sim=-

pleSAcambiadores de calor para ajustar el perfil de tempera-
turas a operacién‘ normal. Una situacién similar, aunque me
nos critica, puede resultar de la introduccién de 1la corrien
te de alimentacibén en un plato equivocado con respecto a la

composicién. Un ajuste dentro de la cblumna en una o varias
etapas debe tener lugar pafa alcanzar la temperatura de pun-
to burbuja del liquido a la composicién del liquido mezclado

en ese plato.

Condicién térmica del -reflujo.- E1 reflujo frio reduce la -
relaccién de reflujo o el namero de etapas requeridas e in--

crementa la carga en el condensador y en el reboiler.
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METODOS CORTOS.

En los capitulos anteriores se enfatizé la aplicacién del —-
programa a problemas de operacién en columnas de destilacién.
En este trabajo no se ha hecho referencia al problema de di-

sefio. .Este puede ser cubierto por el uso de métodos cortos.

Entre los métodos cortos tenemos los que atacan el problema-
de operacidén, como el método simplificado de Brown y Martin-
(3), que consiste en hacer calculos plato a plato, dando va-
lores de reflujo minimo del lado seguro, es decir, el reflujo
minimo calculado es mayor que el real. Este método se utili
zaria cuando s6lo se requiera hacer und aproximacién répida,,
evitando la necesidad de emplear métodos complicados como el
de Lewié—Matheson (1). Pero en realidad, dbénde centraremos—

- nuestra atencibédn es en lo.referente al disefio.

Los métodos cortos dan una buena aproximacibédn, dentro de la-
exactitud pedida en ingenieria. Los resultados obtenidos =—-
por medio de éstos, comparados con los de los métodos dercai
culo plato a plato, implementados en la computadora, resul--—

tan casi los mismo, slavo excepciones.

Van Winkle (11), compard métodos cortos y métodos plato a --
plato. En los cortos utilizé las ecuaciones de Fenske Kirk-

bride y Gillilan, y en los de plato a plato, los de Sorel, -
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Lewis~Matheson y Thiele-Geddes. La comparacién de ambos se-

observa en la siguiente tabla:

Data ! Short-cut Sorel " Lewis-Matheson Thiele-Geddes

D 0.2429 0.2:1 0.2431 ; 0.2431
xp=iCy 02450 | 0.2451 0.2461 . 0.2461
xp=0C4 - 06650 ¢ 0.6025 0.6677 i 0.6673
Xp = iCs o 0.0659 T 0.0607 : 0.0594
x. = G 0.0242 | . 00260 - 0.0257

B ¢ Toasn 0.7359 07569 0.7569
xp=iCy 0.0006 i 0.0002 i 0.0002
xy=C, 0112 0.0101 : 0.0103
x5 = i-Cs S22 0.4035 | 0.4037
x3=Cy 0.7360 ; 0.5862 0.5863

.
L. D 1.65 ki 370 : 3.70
No. of plates* 1o.3 9 18 i 18
Feed platef 6.9 H 3 ) 6 E 6
Xp = i-Cy Y 0060 0032 ! 0.0420. ' 0.0422
x; - Cy 017 1 0avle 0.1912 0.1921
xp = i-Cy .03 | 03 0.3466 0.3461
xr=Cs 045 1 045 0.4202 | 0.4196
tp, °F 135 RER 136.5 i 1365
4, °F Rt - 145.0 144.2 144.1
tr,°F i 188 187.8 188.0 i 1879
ta, °F | 209 206 . 2098 | 2108
o, Rec.. LK 950 .| 9513 ' 95.50 i 95.42
, - 9549

° Res. HK Y05 EC L 95.40

El programa (SIMULA/TORRE), est& hecho de una manera modular,
1o que permite que se le pueda agregar uh programa de métodos
cortos que calculen los datos basicos de disefio, como son nfi~
mero de platos, reflujo de operacién, plato de alimentacién,-
etc. Una vez obtenidos estos datos, el programa ( SIMULA/TO~—

RRE), simulari la columna especificada.
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Los métods cortos, por otro lado, permiten estudiar el efecto
de la relacién del reflujo en los costos de opéracibén e inver

sién, con un minimo de cllculos tediosos.
Para el célculo de reflujo minimo:

Método de Underwood.- Resuelve una ecuacién que relaciona la

composicién de la alimentacién, la condicién térmica de ésta

y laé volatilidades relativas de los componentes, a una tempe
ratura promedio de la columna, para un factor . que cae nume-
ricamente entre las volatilidades relativas de los componentes
clave, y usando una segunda ecuacién, que relaciona (L/b)min,
de los componentes y la composiciébn del destilado. Aqui se =

supone la volatilidad molal constante péra cada componente.

- La primera ecuacibn:

X ;
= = |- A
Z(&L_e) \.g(A (4)

xfi es la fraccibén mol de cada componente en la alimentacién.

0‘1: la volatilidad relativa de c/componente en la alimenta=-—

cibn referida generalmente al mas pesado.

© = valor que se obtiene por prueba y error de la ecuaciébébn., -

Su valor cae ebtre el del componente ligero y el del compo-
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nente pesado.
g, es el porciento de moles liquido en la alimentacién.

Después de obtener 8 de 1a ecuacién anterior, se obtiene el -

reflujo minimo de:

L X3
(—D—.>‘min el =z (%, -8)/4,; |

x. es la fraccibén mol del destilado de cada componente.

Para el cllculo del nGmero de platos a reflujo total, Métodos

de Fenske; :

N N l,o:g Xuc/XHK)])" (XAHK/XLll-)b]
" ‘.Qg ( O(Lu/d*g>Av.

Aqui se considera al reboiler como una etapa mas.

La o‘av puede ser calculada como un promedio aritméticc entre

1a X de arriba y la de abajo.

Calculo del numero de etapas 6ptimo,
a partir de reflujo minimo vy nfimero de

" etapas minimo.
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METODO DE GILLILAND:

1.= Determinar el reflujo minimo por cualquier método corto.

2.~ Determinar el nGmero de etapas minimo.

3.~ Calcular los valores de la abscisa (L/D - L/Dmin/ L/D+1).
Para este valor, en la gréafica corresponde un valor de -
(N—Nm/N+1 Yo

4.~ De este valor y del ntmero minimo de etapas, se calcula =

- el nimero de etapas.

0.01 L :
0(_)1 002 005 01 02 05 10
Lo (L L
[5-(5),] &+

CALCULO DEL PLATO DE ALIMENTACION.

Método de Kirkbride:

Kirkbride propuso una ecuacidén para la estimacién del -
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del nGmero de platos arriba y abajo de la alimentacibn:

oy 7= 026 Ly 2 o] |



MATRIZ TRIDIAGONAL
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Intoduccibn.,

Una vez integrado todo lo que se ha visto hasta el momento,
lo tnico que falta es encontrar un método para solucionar las

ecuaciones del modelo.

Primeramente se hard mencibn de los diferentes programas que
existen para resolver modelos de columnas de destilacidn y -~
después se seleccionaréd un tipo de programa y se aplicaré al

modelo propuesto.

Los problemas de destilacién de multicomponentes han sido so
lucionados gracias a programas de computacién que usan méto-
dos rigurosos de célculo. Los programasse clasifican en di«

ferentes tipos:

Tipo rno. 1. Los basados en el método de Lewis~Matheson (1),~
donde los datos son la alimentacién, el reflujo-
y la separacidn especifica. E1 rumero de platos-
teoricos requeridos es obtenido por medio de céal

culos plato a plato.

Tipo ro. 2. Programas basados en el método de Thiele-Geddes~
(20), los datos son la alimentacién, reflujo, --
antidad de destilado y su estado (vapor o liaui
do) y el ntmero de platos teoricos. Los célculos

son también plato a plato. Para calcular el per-
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fil de temperaturas se necesita suponer un perfil

inicial para comenzar los célculos.

Tipo no. 3. Programas basados en resolver las ecuaciones si-
multaneas de los balances de materia y energia -
de la columna. Los datos son los mismos que los-
del tipo anterior. La inversién de la matriz de~
las ecuaciones simultaneas es usada en este méto
do. Tambiér se tiene que suponer un perfil de --

temperaturas inicial.

Los programas utilizan diferentes métodos de convergencia ya
que todos estan basados en célculos de prueba y error. Asi el
método de Lewis-Matheson usa el método de Newton-Raphson (3).
Holland (21) aplicé un método con factér de relajamiento lla

mado "Método Theta" para el de Thiele-Geddes.

Los tipos 2 y 3 son programas para operacién ya que el ntmero
de etapas es daté. Estos se adaptan a estudios de instalacio
res existentes. El tipo 1 est& hecho para problemas de dise-=
- fio, determina ndmero de‘platos y el mejor plato para élimen-

tar.

Los tipos 1 y 2 usa métodos de calculo plato a plato y son -
rumericamente inestables para columnas complejas (varias ali

mentaciones y extracciones). Por otro lado el programa tipo-
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3 tiene la ventaja sobre los otros de que elimina los erro--
res de redondeo causados por la resta de cantidades casi i--
guales, por lo que este trabajo utiliza un programa del tipo

ntmero 3.
Método de Soluciébdn.

Como se indicé este método resuelve el balance de masa, espe
cificamente el perfil de concentraciones del liquido en to~-
dos los platos X(I,J) ; de ninguna manera calcula variables
de disefio, sino que al contrario requiere algunas de éstas -
para podcr generar las condiciones de operacibédn. El programa

se basa en el algoritmo de la matriz tridiagonal.

Observando la ecuacién del balance de materia (27) del -capi-
tulo 3, y los valores de sus parémetros BC{1),CC(1),AC(J), -
BC(J),ct(J), DC(J), AC(M), BC(M) en Tas ecuaciores (18), (--
19), (12), (13), (14), (15), (24) y (23) del capitulo 3, res
pectivamente vemos que se tiene un sistema no lineal, donde-
los datos son las alimentaciones F(J), sus composiciones =——=
Z(1,J), las extracciones de vapor y de liquido W(J), U(J) -~
respectivamente, las especificaciones del producto D y del -

fondo BT y el reflujo FL(1).

‘Las incégritas son los vectores T(J) , V(J) , X(I,J).
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La solucién de la ecuacién (2, capitulo 3), se basa en un cal

culo de prueba-error. La secuencia es la siguiente:

1. Una vez supuestos los perfiles IYT(_J)% vy §U(J)}, bajo la su
posicidén de que las constantes de equilibrio RK(I,J) depen--
den unicamente de la temperatura T(J). El balance de materia
es ya urn sistema lineal, quedando como incognita finica la

composicién del 1iquid0§X(I,J)}. La solucibén del sistema se-

ré& la inversién de la matriz [ABC] para cada componente. .

2. E1 método de solucibn es agrupar la matriz [-ABC“‘ con el
vector SDC(J)],ambos de la ecuacién (27, capitulo 3), obte-—

niendose la siguiente ecuacién

VOLEONS VA ()
#C(2) Ba2) Ce(2) x(2)
0) BOW) €6 x()

Jeft-1) Befa) ce(i) def-1)
AC(M) B () (M)
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La inversién de esta matriz se efectfia mediante un algoritmo

simple obtenido del método de eliminacién de Gauss(8).

El algoritmo emplea dos parametros auxiliares R(J) y Q(J),
primero se calcula R(1) v Q(1) y se avanza hasta M, de la

‘P.(i)—-: CC(.l;/BC(l) @)
Q)= X()/BC() @
W)= ce )/ e - ACU)R (I DING

Q) = () - AN G (J-1)/ @) -ACD)RE)
2 3)<M (*)

Luego los valores de X(I,J) son calculados, empezando con la.
primera evaluacién de X(I,M) y se va hacia arriba hasta
X(1,1)

x(tM)=qm) € |
(51 = - RO x(i+1) @
I\éj‘é M 1£14N |

{
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3. Con el perfil x(I,J)7 normalizado y el de (¢ Y(I,J)
)

cbtenido de Y(i‘\}-):._ )((L,I)R'K(L'j) ®

Se calcula la temperafura de burbuja en cada plato, de esta

manera‘ se genera un nuevo perfil de ~{T(Ji} .

4., Por Giltimo se calcula el nuevo perfil de flujos de vapor

V(J)Aa partir del balance de energia de la ecuaciébn (29, cap
) J+l) Y[J:\V(‘J) H\.(\‘)][V(p W J)] [H‘L(J) “L(j ‘5]

H(J-l) 'i'(J [‘R’\'(J) “L(j ]*'Q(JJ/ “’V(JH)‘ {‘H-(J) @

5. Se obtienen las .diferencias de los valores de T(J) Su~=
puestos de los calculados en elzpaso 3. Esto se realiza en

cada plato. Sl la suma de las diferencias elevada al cuadrado
es menor de una tolerancia, se dice que se ha 11egado ala =z
convergencia y el problema queda resuelto, si no hay conver-

gencia se sige al paso 6.

6. Con un nuevo perfil de temperaturas y el perfil de V(J)
recien calculado, se repiten los cllculos de los pasos 2, 3,

"4, hasta que el paso 5 se cumpla.
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Cuando la constante de equilibrio es funcibén de la con—-—-

centracibén, se presenta el problema de que el perfil de
{X(I,J)} es dato en el paso 1 y es un valor calculado en el

pasc 2. La manera de resolver este problema es calculando la

constante por medio de un método iterativo.

El procedimiento de célculo es similar al anterior. Su expli

cacibén es la siguiente:

1. Una vez supuestos los vectores %T(J)} v %V(J)} , €l pri=
mer cllculo de RK(I,J) es ideal, es decir, solo se calcula

en funcibébn de la temperatura y de la presibn.

2, Se resuelve la matriz tridiagonal de la ecuacién (1) de
acuerdo al paso 2 del procedimiento anterior. El perfil de
concentraciones de liquido sirve para obteuer HY(I,J)} de la

ecuacién 8.

3. Con los valores de las concentraciones de 14uido y vapor
se calcula una nueva constante de equilibrio de acuerdo a

la correlacién de Chao-Seader.

..4. Se comparan los valores de constantes del paso 1 con las
del paso 3. Si las diferencias son grandes, se regresa al pa

S0 2 y se repite la secuencia, en caso contrario se prosige.
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5. Se obtienen las temperaturas de burbuja co las concentra-

ciones anteriores.normalizadas.

6. Se calcula el nuevo flujo de vapor por medio de la ecua--
cibn (9).

7. Se compara los valores calculados y supuestos de tempera-
turas. La suma de las diferencia entre ambas, de todos los
platos, elevados al cuadrado, debe de ser menor de una tole-

rancia para que el problema termina.

8. Si no hay convergencia con el perfil de vapor del paso 6,
y un nuevo perfil de temperaturas, se repiten los pasos del
2 al 7.

El paso 2 de ambos procedimientos se tiene que efectuar tants

veces como componentes se tenga en la mezcla.

Los resultados obtenidos cuando el problema llega a la conver
geﬁcia nos repoftarén una columna en operacidn, estos son:
T(J), temperatura en cada plato.

X(1,1), cohéentracién de cada componente en cada plato en el
liquido, y Y(I,J) en el vapor.

Recuperacién en el domo y en el fondo; y las cargas térmicas
dei reboiler y dei condensador, obtemidas por medio de un ba

lance de energia.
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Hasta el momento hemos planteado todos los métodos de célculo

relacionados con la simulacién de una columna de destilaciébn;

estos son:

A . Célculo de la relacién de equilibrio vapor-liquido.

/

2, Cllculo del punto de burbuja.

/3, CAlculo del punto de rocio.

‘4, Célculo de los balances de materia.

/5. Célculo de los balances de energia.

6. Calculo del flash isotérmico.
7. C&lculo del flash adiabatico.

En- esta parte se mostrard como estén integrados en el progra-

ma ( SIMULA/TORRE).

La estructura que sigue el programa es modular, quedando a--

bierto a ampliaciones o modificaciones.

El programa consta de las siguientes partes:

1.a.

1.C.

Lectura de datos.

Anédlisis de las condiciones de las alimentaciones.
Calculo de las congentraciones a 1o largo de la columna
por medio de balances de materia, basados en el método '
de la matriz triadiagonal. .
Cadlculo de los flujos de vapor y perfill de temperatura,
por medio de un flash adiabético y célculo de puntos de

burbuja.
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— 1.e, Impresién de resultados.

- 2. Subrutina PBUR: calcula el punto de burbuja de mezclas de

1iquidos, por medio de un método iterativo.

3. Subrutina PROC: calcula el punto de rocio de mezclas de va

por, pof medio de un método iterativo.

4, Subrutina FLASH: efectua los calculos de un flash isotér-

mico.

v/é. Subrutina EQUILI: calcula la relacién de equilibrio vapor-
1iquide, por medio de las correlaciones de Chao-Seader, con

modificaciones de Grayson-Streed.

6. Subrutina ZETA: calcula el factor de compresibilidad de a

cuerdo a la ecuacién de Redlich—Kwong.

7. Subrutina ENTALP: calcula la entalpia de mezclas gaseosas

y liquidas, por medio de la correlacién de Chao-Seader.

8. subrutina FMOL: contiene el algoritmo de solucién de 1la
- -

matriz tridiagonal.
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Explicacién del programa.

La integracién completa del programa es como se muestra en#

la figura 1.
1. Se leen los datos (bloque 1),

11. Se analizan las condiciones de las alimentaciones (blo-
que 2); esto es, las alimentaciones pueden entrar como vapor
liquido o mezcla vapor-liquido. El1 programa compara la tempe
ratura de entrada con la de rocio y de burbuja calculadas
(bloques 2a y 2b). Si el valor de la tempgratura de alimenta

. cién est& entre la de roci6 y la de burbuja, calcula un flash
(blogue 2c), con el que se obtiene la cantidad de vapor y de
liquido que entra a la torre, sus composiciones, y la entalpia

de la alimentacién.

111. Célculo del perfil de flijos de vapor (bloque 3), supo-

niendo flujos moldres constantes.

1V. Célculo de las constantes de equilibrio vapop—liquido'i—
deal, (considerando que no es funcién de la composicién),(blg

que 4).

V. Normalizacién de las fracciones mol del liquido y del va
por y regresa al paso 1V, con la salvedad de que ahora calcu

la las Ki estrictamente (Ki=f(Xi,Yi,...)).
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Se repite la secuencia de cllculos 1V-V-V1 hasta que los va-

lores de Ki no varien significativamente de un célculo a otro.

Vll. Una vez que los valores de Ki han sido establesidos se
prosige'al c4lculo de nuevos perfiles de temperatura (blogque
7 ). Las nuevas temperaturas se calculan por medio de»la

subrﬁtina PBUR (bloque 7a). Al hablar de la convergencia de

la funcibén de las temperaturas en los platos, de puede pre--
sentar que la temperafura de un plato llege a tener un va—-—-
lor mis alto que el de un plato inferior, 1o que no es posible
fisicamente. La manera de solucionarlc es asignar a la tempe
ratura del plato inferior, el valor de la del plato inmediato

superior aumentandolo en I grado.

V11ll. Se calcula el perfil de flijo de vapor por medio de un

balance de energia (bloque 8 y 8a),

La secuencia de célculo V-V1-V11=-V1ll se repite hasta que los
valores de las temperaturas no varien significativamente de

un célculo a otro.

1X. Una vez que los resultados de T(J) han sido estabiliza-

dos, se imprimen resultados y el programa termina.
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Introduccién.

El Ingeniero Quimico muchas veces se ve en la necesidad de e
Fectuar una evaluacidn inicial sobre procesos sugeridos o de
analizar procesos existentes para establecer una mejor opera

cién.

En cualquier caso es itil simular el proceso en operaciédn por
medio de un modelo matemético, de tal menera que al modificar
las condiciones de operacién se conozca su efecto en el equi

pe de proceso.

La utilidad de simular procesos quimicos ha side reconocida
por la Industria y como resultado tangible se tiene que la
Compania "M.W. Kellogg" recibi¢ en 1967 el premio "Kirpatrick
Chemical Engineering Achievemert Award", por haber actuali--—
zado el proceso Haber de produccién de Aminfaco, reducierdo

en un 50% el costo de produccién.

)

n el nuevo cisefio, los Ingenieros de la Kelloage, desarro--—
llaron un modelo matemdtico que describia al proceso comple-
to. Programaron el modelo y trabajando conjuntamerte con da-
tos de una planta piloto, determinarcr. los ﬁarémetros éel

proceso. Se gand una comprencidr. er. el prcceso, que permitid

una mejora en el mismo.
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Los sistemas de simulacién estén hechos con la idea de desa#
rrollar una representacién matematica del proceso. De esta -
manera, el proceso puede ser estudiado mediante una computa-

dora sin tener que construir una planta.

El grado con que el modelo represente al proceso, estaré en

funcibén en lo riguroso de su representaciébn.

El haber escogido el modelo que supone a cada plato de la co
lumna como una etapa ideal (equilibrio de fases), hace que
nuestro modelo no sea riguroso. Sin embargo, se tendré un a-

cercamiento a la realidad.

Siendo el modelo matemAtico estricto, la validez de este es-
tar4d dada por las deficiencias que se tengan en el célculo

de las propiedades fisicas, de-1las correlaciones para obtener
el valor de la constante de equilibrio vapor-liquido, entals-

pia y de las tolerancias que se tengan en el ervor de célculo.’

Es posible predecir cualitativamente el resultado de una va=
riacién en alguna condicién de operacién. Es propbsito de es
te capftulo, la manipulacién de una columna por medio del pro
grama (SIMULA/TORRE) y la verificacién cualitativa de la va-

lidez del modelo.
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Gracias al uso de las computadoras digitales, las solucién
de las ecuaciones del modelo no es laboriosa ni complicada.
?or otro lado, la rapidez con la que se obtienen los resul--
tados permite al usuario, efectua un anélisis de las posi——-
bles alternativas de operacibén en un tiempo relativamente

corto.

Si el proceso es fisicamente posible, el sistema a resolver
tiene solucién, sin importar el método de convergencia que

se utilice. En el programa (SIMULA/TORRE), se eséogié el mé-
todo de convergencia de sustitucién directa, por su facil ma

nejo.

No es propbsito de este trabajo el reducir el tiempo de com-
puto del programa, probando otros métodos, ya que el hecho
de reducirlo, solo seria en unos segundos, lo cual carece de

importancia.

Para probar la validez del programa se trabajé con tres pro-

blemas diferentes.

El primer problema fue tomado del libro de Van Winkle (11),
posteriormente se tomé un problema de Holland (21), y el Qil-

timo se obtuvo del Departamento de Mecanizacién de PEMEX.
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En el caso de los dos primeros, se resolvieron por medio del
programa (SIMULA/TORRE), con el fin de efectuar una compara-

cién.

En el tercer problema, se analizaré la influencia que tienen
las variables de operacién en el comportamiento de una torre

de destilacién.

El problema de Van Winkle (11), es el 7.1 del 1libro de desti
lacién, y por medioc de 4 diferentes métodos de céllculo, obtie
ne el ntimero de platos requeridos para tener una recuperacién

del 95% de n-butano en el destilado y 95% de i-pentano en el
fondo.

La composicién de la alimentacién es: i-C4 .06

n-C4 .17
i-C5 .32
n-C5 .45 .

La columna trabaja a 100 psias; el reflujo y la alimentaciébn

entran a la-columna a la temperatura de burbuja.

Por medio de métodos cortos, métodos de Sorel, Lewis-Mathe—-
son y Thiele-Geddes, obtiene los resultados que aparecen en
la tabla 1. En la tabla 2. , se encuentra los perfiles de

temp. y de concentracibtnes calculados por medio del método de
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Thiele-Geddes.

TABLA 1.
Data Short-cut Sorel Lewis-Matheson Thiele-Geddes
D 0.2429 0.2441 0.2431 0.2431
Xp = i-Cy . 0.2450 0.2451 0.2461 . 0.2461
xp =C, .. 0.6650 0.6625 0.6677 0.6673
Xp = i-Cg . 0.0659 0.0637 0.0607 0.05%4
xp=Cs 0.0242 0.0284 0.0260 0.0257
B 0.7571 0.7559 0.7569 0.7569
Xp. == -Cy 0.0006 0.0002 0.0002 0.0002
- Xp=C, 00112 0.0109 0.0101 0.0103
Xg = -Cy 0.4022 0.4027 0.4035 0.4037
xg=Cg 0.5860 0.5861 0.5862 0.5863
TABLA 2.
Plate no. from L F Cox x x x

lOp i . Cy -Ca -Cs. - XCs

1 144.1 0.1766 0.6276 0.1279 0.0680

2 154.3 01232 0.5315 - 02111 0.1341

3 163.5 0.0858 04133 - 0.2857 0.2152

4 175.6 0.0624 0.3098 0.3327 0.2952

5 183.0 0.0492 0.2369 0.3500 0.3639

6 1879 0.0422 0.1921 - 0.3461 0.4196

7 190.3 0.0317 0.1784 0.3590 0.4309

8 192.8 0.0232 0.1614 0.3726 0.4428

9 1954 0.0166 0.1421 0.3863 0.4550

10 197.8 0.0116 0.1217 0.3997 0.4671

* 11 200.2 0.0079 0.1014 0.4119 0.4787

12 202.3 0.0053 0.0822 0.4226 0.4899

13 . 204.2 0.0034 0.0648 0.4310 0.5007

14 2059 0.0022 0.0496 0.4366 0.5116

15 207.4 . 0.0014 00367 | 04384 0.5235

16 208.6 0.0008 0.0260 0.4352 0.5380

17 209.8 0.0005 L 00173 0.4247 0.5576

18 210.8 0.0002 0.0103 0.4035 . 0.5860

|
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PRUXBA PROBLEMA DEL LIBRO DE VAN WINKLE.

CONDICTIONES:

1.
2.
3.
4.
5.
6.
7.

Alimentacién en el plato: 7
Temperatura de alimentacién: 188.0°F.
Gasto de alimentacién: 1 1b mol/hr.
Condensacor: TOTAL.

Presién: 100 psia.

Reflujo: 3.65 1b mol/hr

Destilado: 0.2429 1b mol/hr.

RESULTADOS:

T
2.
3.
4.
5.

6.

Fraccié4n mol en el domo de: BUTANO 0.6967.
Recuperacién en el domo de: BUTANO 99.54%
Temperatura en el condersador: 144¢45°F;
Carga térmica en €1 condensador: 32 330 BTU/hr.
Carga térmica en el reboiler: 33 010 ETU/'hr°

Ver resultados completos a continuacién.

CONCLUSIONES: -

Al comparar los resultados con los valores de la tabla 1,. se
nota que hay diferencia. Por medio del programa SIMULA/TORRE,
se obtiene una recuperacién de Butano del 99.54% contra un —-

95% requerida por el problema.

El perfil de temperaturas segfin SIMULA/TORRE es méis eievadd—
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que el de la tabla 2.
Estas diferencias pueden ser debido a lo siguiente:

En el programa SIMULA/TORRE, se emplearon 17 platos, la
temperatura de alimentacién resulta ser menor que la de bur
buja y-el éélculo de la constante de equilibrio es mis rigu
roso; en cambio, Van Winkle utiliza 18 platos, la temperatu
ra de la alimentacién es exactamente la de punto de burbuja
y la constante de equilibrié la obtiene en base & polino-

mios de aproximacién.

Pero a pesar de éstas los resultados fueron bastantes cer--
canos por 1o que se concluye que el modelo matemédticoc emple

ado en este trabajo-es vélido.



eanawve sPRABLFIA - VA WINKLE

e AL IMTHTACINY nupERD

-TEupERATIRA nC LA ALIpCHTACION
CULA ALTHENTACION TS LIUIDO al95,166536

e eme s BYRERA o NDRE
1

1s0uUT

2 RUTAND

3 150PEN
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aenwsvw s DROALEPA

VAl HIHKLE
DATOS DE ENTRADA

NOs DE cOHPONENTES

4

NEM

1

PRESTION [CH PSIAS,

100,00

ALTHENTACION, CHTALPIAS Y EXTRACCIONCS

MOLES ALTHENTApAS

ENTALPLA DE 1A ALTHENTACION

0+00906000C, 0¢C 00000000
0000000037 0fumem ——— == 1, 000000
04000000005 N0 N 0000000
040000006008 00 9. 0090000
0+00000000EL 00 040000000
0+100006000F 06 04000000
0e10000000F A1 413556287
Qe000GNGANE N ~eemmm—m———— 32 0000000
Ge«00NANCNNT Oy 04 NQNGHIN
0¢00000000F 00 0, 6000090
0+00000000F 00 340005000
04000000001 00 94G00000D
0400000000E 0C 06600000
04000000007 00 s 040000000
0,0000000CT 00 Ve 6i0neNON
0,00000000C 00 9, 000¢000
0400060070C 00 e H00GC0N
INd Tc
0.5292190007 03 0274965001
0.5%07a000f 03 -— 0+30562¢00C
Q4483n0¢00r 03 0+36900000E
0.48950000F 03 0+38550000F
ar : uh

04652%8600C 01 0435927400g
04822348000 01 0+ 34600000E
s e =02 637520 00E B ceme 14356081 00F
Ge802314008 01 0434488900F

OL
14
OF
NE
of
Ok
21,
OF.
Ok
or
F
|14
DE
og
ot
0f
0f

03
n3
03
03

01
138
o1
01

LINITE pf ERROR FH E pyliTO LE puRau A

0222000600

nN»10600000£=03

TF el RATURAS —m—— FLIJNS pF yAPUR
0.450000008 03 0000100007 00
0« 16n0n0905 03 04319290008 03
0.170000%0F 03 0+33229000C 01
0«1fonn0ncE 03 0+33929000€ 01
0+3S000000F 03 0+3%9290¢08 01
0+79200090F 02 ~ -----0-339230¢0E nl
042650a000F 03 0e33039000F 01
0421000000 DI 0434929000F 01
0.213000000 03 033929000 03
0421550000F N3 033229000 01
0.216GC000E 03 0433929000€ 01
0+21700000E 03 - -~ --0+38Y29000E 01
0+21760000F 03 0+3392209000F 01
0s21326000F 02 0+33029040E 01
0+21900000C 03 0+3089290¢0E 01
0¢19560000E 02 6+3392900E 01

03

0+33%29000C

01

00

on .

00
00
on
0h
05

00,

on
no
00
o0
60
1
00
00
Q0

HOLES EXTRAINAS GE yAPOR

0,00000000C 00
0,060000000E 00
0,00000D00E DO
0.C0000000E 0O
0.00000000E 00
0.00006006GE N0
0.00000000F 09
3.00000000F GO
0.G00000DAL 00
0,00000000E Q0
0.50000000C 00
0.000C0000E 0O
0.00000080Z 00
0.H0NNBNODOE 00
0,n0000000f 00
N 0,00000000E 00
0.00000000F 00

uh

0+98124000E 02
0+3812%800n0E 02
04721510008 02
0,72151000E 02

cE
=0.43014800E=01
=0+402109C0E=01
=0+423158¢00E~p1
~0440567200E"01

FAC AGEN
0+18250000€
0+19530000F
021040000
0¢25180000F

DE
0.20256300F
0¢30350960F
04898274008
0421828n20F

a0
vo
00
00

01
n2
01
02

nnLEs CyrnalnAs nE
Ge4240000E
i, 000000008
5.00000000E
0+00000000E
0+000C0N00F
0.00060000E
3400000N00E
0.0G000000E
0.000060000E
0.00000000E
GeN00C0000E
0.000C0000F
64000C0NDOE
0.000::0NDOE
G.00000N00F
a,00000000E
0,0006G0000E

FAC soL
n+62400C00F
0. 67 3puc0ng
0:67100G00E
n«¥ol10600C

[3n
0150695007
0e31h3nan00FE
0+14571¢00C
0414920900E

LIITE pE ERROp EN LA nIFERENCIA DE TEWPERATURAS

FLUJOS pE LIGuInd

0.36500000E 01
0:36500000E 01
0+36500000E 01
04365000008 01
0436500000F 01
0436500000E 01
gB65000000 03
0.46500000E 01
04465000008 01
0446500000E 01
0.46500000E 01
0+46500000F 1
Ne46500000E 01
0e46500000F 01
0+46500000E 01
04465000008 01
0sT5710000E 00

0.12000000r 00

01
Q1
01
01

03
03
03
03

LIguInd

6o
¢o
0o
00
00
00
no
00
00
0o
00
no
00
on
00
00
on

vlii,

0413370000 02
0+13000000g 02
0e15360000¢ 02
0+15270000¢ 02

o
i
|

e

|

I

i

|

|

|

1

i

‘

IS
-3

w

1

1

- m-A____ﬁ

./
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esnvuma e PROC LA VA WRLKLE

FRACCIONTS 1'mL OE LIguloD LISTANDS PARA CADA COM POMENTF EM CADA PLATO

00N Ne2R6OTHEL Dy 0e6967188; 00 0-67504698%01 0.1776943E~01
FRACCINN n0L pEL vApoR EN EL OO

0e30% 1rIE p0

1 0¢2401103E 00
H 0°1228176E 00

2

3 0 T75R7O5 "0
3 Ce12B3100E (0
lul‘uha;n697nu?t'o£_

4 0eR745B0TE 01

Ge1R03121E 00

0.6%65329F 00

17 001804251E 00 e6692177C 00

0e 6770566 00
0+585646LE 00
h.?fﬁao9zf on
0e8539437E 00
0+5R0578¢E DO

0.325573vF o0

0,4662933C 00

0.3091565£%01
041324608 €0
0+6557925E=01
0s2246856F 00
o.zznbvszé 00
D+3276913€ GO
0,20%7790¢ 00
0s4119516E 00
0430429861 00

0483317802

|

i

. I

IspnuT. - LoTACD IsupEl pENT AL S - R __.J
|

004259202¢~01

Ne1725386g=01
0eB774178¢~01

0-39987555;01
001539491 00
OeR)32821¢~01
0023115606E 00
0+1419700E 0C

5 002915895001 0021795120 00 . 004596453 00 0e3061478¢ 00 =
- . R
s 0059704120701 0438543230 00 0438194331 00 0.2128763F 00 N
6 019201720701 - 04 1455494F 00  Gr4T24972E 00  0.3718963F 00
1
¢ 0eA36L7H9L701  0.24764TrE DD 0.0265T16F 00 0.70621515F 00 1
- . PRI - . . o ———
T 0e103920C¢E701  0.97445120-01  0.5033261F 00  0.3903633¢ 00 ‘
7 0230250401  (.1T39850E 00 0s4E10511E 00 0e3211380F 00
[ 0:3250149€%02 0.6303107F-01  0+5208536F 00 0.4197714F 00 ! !

e 0-12&35n1£'01.-
9 02260524002

9 006293001C7¢2

1o 0e1271%a6g%p2

10 . 003118637072
11 061443550703

11 001522120502

12 0+2941317E%c3
12 0-T35695407¢3

0e1163669F 00
423961707801
€.75222426701
02673070001
04747584501
0.1517438E=01
0,2%453745=01
09199187802
041801735601

0.518n809¢ 00
0.5277131g 00
005393793 00
0452634765 00
De5481410F 00
0e5184853¢ 00
045472892¢ 00
0+5051218¢ 00
0+5388702g 00

035309427 00
o.u37§60#[ 0o
0+3791G45¢ 00
0.4544062F 00
0eh012649F GO
0e4709272¢ €0

0.62173400 60

0-4hB6ST3E 00
0+ 442376BE 0O




13 0013979120703 (#5517153F=02 «AB6YDLTE 00  0.5003457F o0
13 0e¢353TA3BET03 (10035640701 652652068 00 (.4660425F 00
14 DeBLSGOOETE (3242155602 (+403T921F 00 0.5311nt1E GO
T e 16T 165TLT03  1e6U00BTEER02  e5062695E 00 0e4920694F GO
15 0e2995142E"04 001099077002 (.4352605¢ 00 0.5576683E 10
15 0eT7132996 04 (e 37468BLEm02  (-a797087¢ 00 0.5214B93p Q0
TTRoNDN  0+13024626704  0.1013¢B3E=02. 0.4010073F 00 058B6T23L 00
FRACCIGM NRL DE vApGR EN EL FOLRO. ’ .
0e330Y392E"04  GeZCCOS0PE=02 (Qe446TB34E 00 (.556190% 00

FRACCINNUES RECUPLRADAS

CMupCRENTE yARC? R LL pane L1guInd Ch EL DOMO
CLISABUT e e e $,806AJ0AOE 00 - 0.999835¢5F 00
gUTAND 04 GOGURONOE 00 04995488218 00
ISnpch 0.65600000E GO 0.512417930~01
m e PENTAN—m s e oeome e 00500000E 06 . 0.95015424E702

LIntIng E% FL FONGD
0.14036890F~03
0 45117937F 02
0.94575021F 00

0.99040846g (0 -




seenawnn PROBLENA

VAL SIIEYLE

neA
00600
01700

13200

144500

10000

RAS

HUNERD NP cA
T xsdﬂuT
2 LhTAp
3 150PCn
T ©henTan
TnTALES
SUNAS TELPRCATY
0,102897% 01 0.144453¢
e Qe LB DY e 1 S04 0
041020894 01 0.15%402¢
Ge101817F 01 De170%4Lg
romemme 00 301865 01 <l 04163137
0.1012%7F 01 01935372
04310098485 01 0.201027¢
smr 801039338 01 - -t -0 i06B21E
04100892¢ 04 0.2105365
" 0,100800¢ 03 04213118
o 001008768 0] — ~m' 0oz 1474TE
0.100520E 01 0.216227¢
G.100227E 01 0.217184F
—_ ~-0-1ooldog«03 - 00217993
0.990208¢ 0On 0e210eNTg
0.994817¢ 0¢ 0e219331¢
R 4 LI LT I — A T L3 Y

CARGA pLL ¢NLDENSAGOR

HGLESVE CARGA y PRUDLCTOS

YAPOR EN EL pOpo
[

o000

¢« 0000

00000

00000

040000

¢.0600
0.1692

0,0164

0.0043
60,2499

YARIARLES DE L0S -PLATOS
rLuyos 0E yApne

n,000000E
04389290¢
0+379970¢
00369007F
54359528
0e 353943
D.3516809¢
5e305563F
04356881
o.:bﬂnfhc
04358913
0.359381p
00359536
043540876
0354537
0354040
£+353386¢

00

04—

01
01
01
ni
01
01
01
38
01
01
01
01
01
0l
01

= 0,32329676L 05

‘o,Jﬁspnng

0e2501g
‘0433784

FLuJNS 0F Llgulpo

01

00355660¢ 01+ —

0,344717¢ 01
0.335236¢
04329603¢
0+ 32739%¢

D.621273¢C

0.434623f
Q.435p%1¢
0e k35286
0.430506¢
pe43p247¢
0.429750F
04290947
0.757100¢

LynUIel eN E£L DOyO

ENTAL,GE

0,181978E

0.188024F -

0.193949¢
0.2019q0[
0s211340¢
07202897
n.227250¢
02327431
Ge236756G¢;

0.239577¢

00241495

0.2428101
0.243754F

04245056 -

0.246288¢

0.246886F

0247500

vA
a5

0en000
0008

Ne3036

PRGDYCTD DEL FONDO

0uh457

Ue7501

PR

CNTAL.DE LTOUIDO

0,105374E
0+109102F
0« 114915¢
0.122579E
0¢120676E
0. 137545¢
01424575
0.156067F
00 148645F
00150405
0:151589
04152399¢
0.15298nE
0153420
0.153813g
0e154177E

. De154551¢

-

DIF.DE TEWP,
0,521709£"01

0s100804E 0O
0e16084TF 00
0,201940F 00

04195707¢ oo——t“—i
~

0,151395F 00

0.997526r-03

0e766522p7p) -
0+547309F=01

04379263501
0+262824F01 ~—--m
0.188108g~01
014349701
04595064 p™p2——m
0e487a71g%02

00354861 =02

04294495 g=02.
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CONSTANTES DE EGyILlgrin
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o e Qe BT QAL A
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co 0e5890867
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00 De2a45349F
01 e e (41940959

1 Cei0663]12E

T 009130944E

OO el 6028547 4B6F
128 6e2008225¢C
1) GellGITHAE

o1
01
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c1

'0,“74)3955

0+4177600€
0e18621583F
0el461778E
0404863948 ¢
0.770%023¢
042396069F
041943047

Qe1053672¢

049050117F
0¢2533535¢
0¢1994235¢
041096458 F
049360763E

0.3566636E
De1506377E

- De1294693E

0e7S0a6R2E
047084516¢

- 042324005E

041871549¢
0.1035435¢
Ne89238024E
0.2520010F

' Ne1984266F

0+10689699¢
De9303254¢

0.1370332E
0+r11476%0F
0+6556616F
060766821
0.2723127¢
0,3010812¢
0621008602,
0. RTT45AOE
0.2502287F
01974047
0.1082957¢
0.7249062F

0.2578200¢F
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Los resultados de este problema, obtenidos por medio del pro
grama (SIMULA/TORRE), estan en el apéndice 3. La manera de u
sar el (SIMULA/TORRE) est& en el apéndice 3 parte 1.

Con el mismo fin, se tomé un problema del 1libro de Holland.
‘El compara la rapidez del método de sustituciébn directa con

el método de convergencia de @.

Las especificaciones del problema son:

1. Composicién de la alimentacidn: C3HS 0.05

iC4 0.15
nC4 0.25
iC5 0.20
ncC5s 0.35

2. Temperatura de alimentacién: al punto de burbuja.
3. Flujo de destilado: 48.9.

4. Reflujo: 2.58-

5. Namero de platos: 11

6. Plato de la alimentacién:6é

7. Condensador total.

8. Presibén:120 psias

En la tabla (4) se encuentran el perfil obtenido por Holland
(método € ) y el obtenido por medio del (SIMULA/TORRE). Las

fracciones recuperadas se leen er la tabla (5).
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TABLA 4.
TEMPERATURAS FLUJOS DE VAPOR
Plate No. 0,148462E 03 0,000000E 00
04162772 03 0,1T5060E 03
0 (Distillate) 147.63
00177308E 03 0¢170020E 03
1 165.71 175.0
8
5 e 06 _ 0+188708E 03 0.166291F 03
3 189.¢0 167.4 001967*65 03 0+§64211E 03
4 (Feed) 197.38 165.6 00207126E (3 0:168897E 03
5 - 202.30 164.8 __0e216000E 03 0+169421E 03
6 211.56. 165.7 0,223082F 03 . _ 0+170343E 03
’ 210.32 166.6 0e228346E 03  © 04471478E 03
8 225.60 167.5
. M  04232084F 03 04172530 03
9 L 936-45———168-4—
00234553E 03 . 04173318E 03
10 (Bottoms) 234.09 160.1 ‘
TABLA 5.
MO FONDO ' -
NOHMBRE LIQUIDO EN EL DOMOPRODUCTO DEL FONGY
s -PROPAN-"" 449994~ = ==~ 70,0006
CH: 4.997387 0.0026130 ROPAN ' o
IBUTAN 12,8697 T . ‘ T 041303
-G, 14,66 . . T
O 936 0.3306400 NRUTAN 23,7051 1,2949
n-Cs 23.10224 1.807760 IPENTA™ 27318 7 777 TT1Te2682 7
i-Cs 3.56211 1643759 NPENTA 31289 31,8711
TOTALES 4944348 50,5652
n-Cs 2.605903 32.301007



EJEKPLO OF NOLLAND DRIGINAL

ALIMCHTACIUN NUMERD = 1 QUE LLEGA AL PLATO 3

TEXPERATURA DE LA ALIMENTACION 170,00 GRAPDS FARENHELT I
LA ALIMENTACION ES LIQUIDO =180,799398 ' .
NUHEROD {OMBRE COMPBSICION DEL LTQUIDD
o e e e PROPAN | 0,05000000 . T
2 1BUTAN © 0415000000 e
3 HBUTAN 0,25000000
T T 4" 1PENTA 0,20000000 7 " - R e e
S NPENTA 0435000000

immn na e h——— a4 ee e G mie e e b ‘. . . ' . car ’ A .._5_




EJEMPLO DE HOLLAHD DRIGIMAL
NATOS DE ENTRANA

NO, DE CONPONENTES HHN PRESION EN PSIASs
S 1 120,00

TTALIMENTACIONs ENTALPIAS Y EXTRACCIONES : "

MOLES ALIMENTADAS ENTALPTIA DE LA ALIMENTAGION MOLES EXTRAIDAS DE VAPOR MOLES EXTRAIDAS DE L1QUIDD

0,00000000E 00 0400000000E 00 0.00000000E 00 0.48900000E 02
0,00000000E 00 3.00000000E 00 0.00000000E 00 . 0.00000000E 00 o
T 0,00000000E 00 2.40000000E 00 0,00000000E 00 ’ 0400000000E 00
0400000C00E 00 2,00000000E 00 . 0,00000000E 00 0400000000E" 00
0,10000000E 03 0.12052278¢ 07 | 0400000000 00 0.00000000€ 00
0,00000000E 00 0+00000000E 00 0,00000000F 00 0+00000000E 00
0,00000000F, 00 0.00000000E 00 . 0,00000000E 00 0400000000 00
. 0,00000000€ 00 9,00000000F 00 0,00000000E 00 . . 0400000000E 00 Lo —
0,00000000E 00 2,00000000E 00 0.,00000000F 00 0,00000000E 00
0400000000 00 2400000000E 00 00000000008 00 0.00000000E 00
0,00000000€ 00 2,U0000000E 00 . 0,00000000E 00 0400000000 00
pe T¢ W FAC ACEN FAC SOL VoL,
0461740000E 03 0.205950008 03 0444000000 02 0¢15380000£ 00 0,60000000E 01 0s10350000E 02
0+52910000F 03 0427496000 03 0.531240008 02 0418250000 00 0,62400000E 01 = 0413370000 02 _ -
0,55070000% 03 04305620008 03 0.58124000E 02 0419530000 00 04673000008 04 0413000000F 02
0¢43300000F 03 0+36900000E 03 0,72151000E 02 0,2{040000E 00 0,67100000E 01 - 0.15360000E 02
0448950000F 07 e IB550000E 13 0,72151000€ 02 0+25180000¢ 00 0+70210000E 01 0+15270000E 02
I E CE or 44
04730473008 01 0+3054R300E 01 ~0,41170000E=01 0,40340750E 02 0,16210600E 03 :
0e65259B600F 01 0,35927400E 01 =0,43018000£01 0¢20256900F 0% 0,15569500F 03 N
0+82934000F 01 0+34600000C 01 =0,40210900E=01 0430350960F 02 © 0.15304500€ 03 TN
04637520008 04 04 35608100F 01 =0.42315800E~01 0489827400F 01 0414571000 03 w
0480231400F 01 0+34488000F 01 =0,4056T200E=01 0,21828020F 02 0+14920900E 03
LINITE DE TRROP RN KL PUNTO DE BURBHJA LIWITE DE ERROR £N LA DIFERENCIA DE TEMPERATURA
0.10000000E03 . . 011000000 00 . .
TEMPERATURAS FLUJIOS DE VAPOR FLUJDS DE LI0U100
0+13000000F 03 0,00000000E 00 012616000 03
0r14000000F 03, 0,17506000E 03 - 0,12616000E 02
0415000000E 03 0,17306000E 03 0412616000E 03
0.16000000F 03 © 0.,17508000E 03 0,12816000E 03
0417000000E 03 0,17506000E 03 0,22616000E 03
0¢180N0NNOE 03 0,175u6000E 03 0.22656000E 03
0419000000E 93 0,17506000E 03 0,22616000E 03
0420000000E 03 0,47506000F 03 0.22616000E 03
0421000000E 03 0,17506000E 03 0,22616000E 03
022000000 03 0,17306000E 03 0.22616000E 03 I
T 0423000000F 03 0,17506000E 03 0,51100000E 02

ITERACION NO.w

e

a4




EJEMPLO DE HOLLAND GRIG

INAL

FRACCIONES MOL DE LIQUIDO LISTADDS PARA CADA cOM PONENTE EN CADA PLATO

N

IPENTA:

A PROPAN T8UTAN BUTAN !
T DOMD T 0,1022379 00 043040831E 00 0,4847663E 00 0.5586486E701

FRACCION HOL DEL VAPDR
042284624F 00
w1 0,3833541001

-

0.1012439¢ 00
041889731g=01

041327649F=01
004319477E=01
0,1149734=01 "
003963158p=01

B F oW oW NN

044045655002
041493532p~01
04134893002
005254194E=02
044308742E=03
0+ 5749572p=02
0,1329303E~03
i 0.556707BE'O§
0.396002;5'04
0¢1696569E=03
FONDO 0,1109198E=04
FRACCION MOL DE vAPOR
0¢4835028g=04

v e @ & N N o o w»owm

COMPONENTE

045632592p=01

EN EL DOMO
0,3271108E 00
0,2288117E 00
0,3008491F 00
0,1629430F 00
0,2486010F 00
001154586 00
0,2033357F 00
0,9482685£01
0,1737225g 00
0,6105834g~01
0,1223577¢ 00
0,3645596£~01
0,7854683£=01
0,2044531p=01
0,46588435701
0,1086795g701
0,2580049£~01
0,5470358g~02
0,1337620g=01
0,2550612£702
EN EL FONDO,
0,6374129E702

0,4021205E€
0+4726538E

014T943ATE

0,4005733E
0,4723956E
043204028E
004228352E
042581921
0.3676873E
042093538
0¢3274692E
041563973
0,2641709E
011090237
041954553E

00

047155133E%01

0,4340243E

00

0944228326701
048549146E"01
042534104E701

045011548E"01

0,2089254E~01
0.1175197E.00
0455246536701
0, 1772123E 00
6.9599235E'01
042211932E 00
04 3406787E 00

T 0e2463456E 00

0y1741563E 00
0,2807911E 00
002178144E 00
043093836E 00
0i2628240F 00
043293826E 00
0¢3003687E 00
0,3402385E 00
0,3269350E 00
043427261E 00
0,3418883E 00
043379297E 00

0+3463041E 00

FRACCIONES RECUPERADAS
LIQUIDO EN EL DOMOD

VAPOR EN E[ DOMO

NPENTA
0¢6398533E=

0,2141376E
0,1492944E
0.6323582€
0,2842191E
041236851
043276212€
0,1899557E
0,3896293¢
0,2478023E
0,4845508E
0,3174234EF
044953034€
043892041E
0,5382705E
0445584208
0,5728573€
0,5126838E
0,6005655€
0¢5590734E
0,6237009€

0,5971579E ¢

=01

01

00

=01
00 ) )

LIQUI00 EN EL FONDD




PROPAN
*1BUTAN
NBUTAN
... IPENTa
NPENTA

e

0,00000000E 00

0,00000000E 00

0,000¢0000E 00
... 0,00000000E 00
0,00000000E 00

0,99988664E 00
0,99131092€ 00
0,94820292E 00
0,13658958E 00
0,89396652E~01

O-~i1336‘000E-03
0.86B90834E=02
0e51797083E=01
0436341042E 00

.0+94060335€ 00




EJEHPLD OE HOLLAKD ORJGINAL -

MOLESDE CARGA Y PRODUCTOS

NUMERD NOMBRE CARGA VAPOR EN EL DOMB LIGUIDS EN EL DOMO PRODUCTO DEL FONDO
S | PROPAN 5,0000 0,0000 449994 0,0006 e
2 IBUTAN 15,0000 0,0000. 14,8697 0,1303
3 HBUTAN 25,0000 0,0000 23,7051 1,2949
i B IPENTA ° 20,0000 0,0000 1247318 17,2682 T e
5 NPENTA 35,0000 0,0000 31289 3146711 .
YOTALES 1000000 0,0000 4944348 50,5652
VARIABLES DE LOS PLATOS
SUMAS TEMPERATURAS FLUJOS DE VAPOR FLUJDS DE LIQUIDO ENTAL,DE VAPOR  ENTAL.DE LIQUIDO  DIF,DE TEMP, e
_-04101094E 01 . 0,148462 03 0,000000E 00 0,126160E 03 0,169932E 05 0,991921E 04 _ 0,451455E-01
0,100661E 01 ‘04162772E 03 0,175060€ 03 0,121120E 03 04183157E 05 0s110913E 05 00802480£%01
04100385€ 01 0.177308E 03 04170020E 03 0,117391E 03 04193999E 05 04120923E 05 0+996859E~01 .
0+100194F 01 04488708E 03 00166291E 03 0,415311€ 03 0+202925E 05 0.12888%E 05 0.936901g=02 __ " !
04100049C 01 0.196T16E 03 04164211E 03 0,219997F 03 0+209558E 05 0+134467E 05 04738294501 It
0+999810E 00 04207326E 03 04168897E 03 0.2205240F 03 0+219539E 05 0+141516E 05 04835809€~01
0.998889E 00 _ 0+216000F 03 0¢169421E 03 04221443E 03 0¢228451E 05 04147614 05 0478186501
0,997553E 00 0¢223082E 03 .0.1703435 03 0,222578F 03 0,235907E 05 04152508E 05 0.630698g=01
04995648E 00 0;225346E 03 041714T8E 03 0,223830E 03 0y241675F 05 04156153E 05 0445287TE=01
0¢993030E 00  0e232044E 03 04 472530E 03 04224418E 03 04245857 05 | 0+158717E 05 0.295280g~01 __ |
0¢989533E 00 0+234553¢ 03 0.173551&: 03 0,511000F 02 0,248768E 05 04160455 05 00174729E=01
CARGA DEL CONDENSADOR = 0,-14698572E o7 "
CARGA DEL REBOILER = 0,15696331E 07
DIFERENCIA CUADRATICA DE TEMPERATURAS® 0,52958583E=01




CONSTANTES DE EQUILIBRIO
o1

0,2269498E
' 042668749E
0,3003494E

043271597
0,3461012F
_ 043702947¢
| 043903306
044063886F
0,4183820F
0,4269417F
044328663F

0,3093175E
0y1330070E

. 0.1538584E

0417130748
0-1840747E
0,2011450€
0,2160739E
042261840E
042372906
042437725E
0+2482675E

01

01
03
01
01
01

0,8833034E
041026485E
0r1189814E
041328673
0,1431517€
041571010
0.1694692€
0v17961828
041873046E
041927792
041965422E

01
01

01
01
01
01
01

o1

0,3802293¢
0,4758201€

095637356F

0:6404905E
046985633
047792934
048525238E

0s9138321F

0¢9610155€
0¢9950117¢
041018545E

0,3604886E
0.4290169E
0.5114464E
0,5642796E
0:6298581E
0.7177681E
0478905395
0,8491395¢
0.8955710¢
0,9290489€
049521275¢
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PRUEBA H=1

CONDICIONES:

1. Alimentacidén en el plato: 5

2. Temperatura de alimentacibdn: 170. °F
3. Gasto-de alimentacién: 100 1b mol/hr
4. Condensador: total '

5. Presién: 120 psias

6. Reflujo:126.162 1b mol/hr

7. Destilado: 48.9 1b mol/hr

RESULTADOS:

1. Fraccién mol en el domo de: PROPANO= 0.102235

2. Recuperacién en el domo de: PROPANO= 99.9865%

3. Temperatura en el condensador: 162.193 °F

. 4. Carga térmica en el condensador: 15469 754.7 BTU/hr
5. Carga térmica en el reboiler: 1 559 816.3 BTU/HR

6. Tabla comparativa con el ejemplo 5.1 de Holland

CONCLUSIONES: )
No existe una diferencia notable entre los resultados obteni
dos por Holland y por el programa SIMULA/TORRE). La diferen

cia fundamental radica en el célculo de Ki.

Holland usa un polihomio de aproximacién. E1l prgrama, utili

za las correlaciones de Chao=-Seader.



EUEMPLO HL MOLLAND Dplaiilal

WOLESDE CARGA Y PROD

veTosy

HUHERU nanpee CAPGA VAPOR EN EL pOn0 LIguIp0 €N EL7 powe” " PRODICTE DEL FONDO
, 1 PROPAL 5¢0000 0.0000 4,9903 .. 02000
2 1300yT 1540000 0.0000 14,0361 001639
[ B EUTAL0 25 23,3749 106259
| 4 TSUPEN 2 3.5213 1644787
' bl PLHTAR 35,0000 2.6824 32,3176
TRTALLS 100,0000 49,4132 50,5868
YARIAPLES OF. LOS PLATDS
SRS TEUPEPAYIRAS FLUYLS DE vApOR FLUJOS DE . FHTAL,0E yAPOR  ENTAL,DE LIauIDD pIf,DE TEWp,
: Detn10%0r 01 D¢ 1445261 03 0e000000C 00 0:126160¢ <175285¢ 05 0el04113g 05 045999285~p1
. 001006367 01 00167193 03 0.175060F 03 04121588¢ 0+1B8070E nS De114437F 05 0:994326g"01 -
{ 0e100372¢ 01 01756827 03 ps1700B8E 03 0:118030F 0+1976R4p 05 04122048¢ 05 0+120775¢ an
0o 100189 0y N f0STTE 03 ns16693nE_03 00115798F 02705406 05 0+129613E_05 0s114227E 00
0100070 F A1 TTae 93730 nS 0016469603 042200207 002112827 0% 0+134548F pS 0+915897p>01
040998037 ng 0+203073¢ 03 ne368920F 03 . _ 0.220349€ De219601F 05 0+140412¢ 05 0+106966¢ 00 . .
0. 798964F 09 042112417 03 0-169049F 03 0:220504F 0e227174F 0% 04145689y 05 0e104894F Do
00997734¢ 00 0:218098¢ n3 pr169804F 03 00221075 03 . _0-233862F 05, ___ 0-150197F 05 04894824F70% _ |
' 0e295935¢ 0p ne223547F 03 ne169975¢ 03 0.221671F 03 0s239429F 05 0+153813¢ o5 00682203p7%0)
0:993402p ng 0s 2276987 03 0e170571F 03 022221171 03 0:243817F nfi 02 156575¢ 05 00473617¢>p
s IBI9LEE 00 033001 0E 03 et Ti017¢ 03 0e511000r, 02 0+247160F 0

CARGA pEL CNNDEUSADAT

= 0,14697547E 07

cAR6R oL pCRATLER

=0 15558163E 07

DIFERENCIA CUANRATICA PL TEHPFRATURAS® ©,087762560£-01

0+156632F 05

0430078301
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PL'“BA H~-2

CONDICIONES:

1. Alimentacién en el plato: 5

2. Temperatura de alimentacién: 170 °F
3. Gasto de alimentacién: 100.1b mol/hr
4. Condensador: parcial

5. Presibn: 120 psias

6. Reflujo: 126.162 1b mol/hr

7. Destilado: 48.9 1b mol/hr

RESULTADOS:

1. Fraccibén mol en el domo de: PROPANO= 0.1011

2. Recuperaciér en el domo de: PROPANO= 99.98%

3. Temperatura en el condensador: 174.34 °F

4. Carga térmica en el condensador: 1 093 008,2 BTU/hr
5. Carga térmica en el reboiler: 1 594 023.2 BTU/hr

6. COMPARAR LA TABLA CON PRUEBA H—1f

CONCLUSIONES:

AlGn cuando se maneja més vapor (existe el peligro que el dié
metro no sea suficiente para ese flujo de vapor), la carga
térmica es menor. Debe de manejar mayor cantidad de liquido,

lo que hace que la carga térmica en el condensador aumente.



|f‘“' EJEMPLD 0F HOLLAID COMDELDADOR PRACIAL
' HOLESDE CARGA y pROCUCTOS, ' o o
HunCRrO HOUgRE CARGA VAPDR EN EL uOnC LIGOTen FN EL nOno PRODYCTU DEL ONDD
| FROPAL 520000 45,9994 e 6000, G2 0006
I 2 180ByT 15.0000 148749 Ganhng 01251
| 3 BLTALD 25,6000 23,7882 G,0000 192518 e e
: 4 150PEN 20,0000 3.4833 0,660 1645167
I 5 PENT AL 35,0000 242914 0,0002 . 3247686 . -
| TOTALES 100.0000 49,3973 8.0000 50,6027
VARIABLES DE LOS PLATCS -
i SUNAS TEHPTLATURAS FLUJOS PE VAPDR FLUSGS NP LIuIpo ENTAL.DE vAPOP | ENTALLOF LIQUIDO ODIF.DE YEMP .....|
H 01007877 01 vel161226F 03 0.489000F 02 0.1269601 03 04187505 05 0.113778g 05, 0.866467E=01
0.100A73E 01 0e37h380E 03 041750608 03 . 0.122467C 03 0.19680RE OF, 0s121954F. 05 e 00109268E, 00 o)
i 041002621 01 Q18081 0p €3 0.171367¢ 03 0a126036F €3 0e204441F 05 0.478716F a5 0.106936F 00 :
; 0,100136F 61 041925231 03 0.168936F 03 0.138671F 03 . 0e210032g 05 0.133808f 05 04879029¢~01 ... _
; 0.100017F 01 0.197882F 03 0167571 03 0.223114¢g 03 0.2107T0AE 0% 04137277 05 0.659959c~01
099941RF g (l.?("{l??: 03 0e172G14E 03 0e??37)0C O3 | | (eRP34)BE 05 ..0s343242F 05 0.719961g"01 | ]
, 0.990401F 00 042150627 03 Gel72616E 03 0.224417F 03 0,230850E 05 0.148252¢ 05 0,664318g=01
N.296%68F do 0.223158f 03 0s1733177 03 0.225146F 03 0.23698nF 0% 9152263 05 0458171004
QTR IE 00 02257 7T3F 63 02 178046g 03 0.225741F 03 0+241800¢ 05 - 0.155326¢ 05 00402362g=p1
: 0.9922968F 0o 0.229186¢ 03 ne174841F 03 0.226106fF 03 0e205452¢ 05, | 0+157589F 05 0.277650g=01 _ |
04988749¢ 0g 0e231719¢ 03 0+575006F 03 0+511000¢ 02 0.248188¢ 05 04159252 05 0+179099g=01
i e . -
TARCA DEL CUPTPEISANOR D08BE 07 s T 5
!' CARGA DEL RERGILER e 0.15940232C 07 T - I
| DIFERENCIA CUAPRATICA DE TLUPCRATURASE 0.506206434E=01 T T T
) .
v P PO
i
i .
: t i e e e .. R
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PRUEBA H-3

CONDICIONES:
1. Alimentacién en el pléto: 5

2. Temperatura de alimentacién: 170 °F
3. Gasto de alimentacién: 100 1b mol/hr
4. Condensador: -total

5. Presién:90 psias

6. Reflujo: 126.162 1b mol/hr

A7. Destilado: 48.9 1b mol/hr

RESULTADOE

1. Fraccibn mol en el domo de: PROPANO 0.1022412

2. Recuperacién en el domo de: PROPANO 99.99 %

3. Temperatura en el condensador: 141.35 °F

4. Carga térmica en'el condensador: 1 5i6 199.9 BTU/hr
5. Carga térmica en el reboiler:1 180 659.4 BTU/hr

6. Comparacion con las pruebas H-1.

COMCLUSTQONE ",
Si se trabaja a presibn més baja, es mé&s fécil lograr una
separacién de componentes por medic de destilacién. Esto se
ve reflejado en un aumento en la recuperacibdn en el domo y
en la temperatura en el condensador (menor para 90 psias).
Se debe tener mucho cuidado al trabajar a bajas presiones,

ya que el voluimen de vapor que se manejaréd aumenta mucho.



EJEHPLO DF HOLLAKD PpE5ION DT 90

MOLUSDE CARGA Y PRODUCTO

Sy

[ SO ——

®

CAPGA [EL COUDFUSAGOR

2 0,15165999C 07

CARGA

DEL REBDILER

= 0,11806594E 07

OIFFRENCTA CUADRATICA NC TENPERATURASH 0.64831767E=01

HUyERR WIYRE CAPGA vARGR EN EL pOyD LIqUIpD EN EL_DONO PRODYCTU DEL rnNon

1 PRI AL, 50000 040000 4,9996 00008
2. 1s08uT 1520000 14.8582 Ne3418
3 BUTATG 25 234231 1s57069
4 150PCh 2 3.5421 . 1644579
S PENTAN 35,0000 2.6109 32,3891

TOTALES 10040000 49,4339 50,5661

VARIADLES BE LOS PLATOS

, ) .

: SijiAS TENRTPATURAS FLUJRS DE yAPPR FLUJOS DE LIquipo THTAL,RE vAPUF CMTAL,DE LIQUIDO DIF,DE TEWP,
01010221 01 [\ :”167: 02 ﬂ-oﬁnOODE 00 00126160F 03 0+170220f 05 . 0.9688B0F 04 0+65310%g™01
Ce10nb42F 0y n-Mlbuc 03 001750608 03 0.121185¢ 03~ 0+1B3498F 05 0¢10733tg 05 0+106654F 00
06 1003427_01 91558167 03 00370085¢ 03 0.117356F 03 Q10234731 05 0.115915¢ 05 o De115351F 00
Ve in0l {2 o n-1f’urmr 03 00166256703 00115067 03 04201915¢ 05 001227798 05 04894037£%01
049993121 an 0+ 1742187 03 0-163967¢ 03 041747223F 03 02075271 0% 00127634F 05 0+639006£"01 .
0. 9v8813F no 0.102%01F 03 0,123123¢ 03 0s174506¢ 03 0+214876F 4 0+132475¢ 05 0.781582¢701
0998139 09 001371220 03 0¢123206¢ 03 0-17’»Bnnc 03 . 00221522F 05 0¢1368T4F 05 0480152601 .
0499710%% 0p 0+195575¢ 03 0.123700E 03 +175190¢ 03 0.227527F 05 0.140743E 05 0.720831E%0)
04295510 o 00700647 03 0+1240%0p 03 .175591r 03 0:232703F 08 0:14395%¢ 05 0¢584008E° D1
007367 7F 00 0+ 2016652703 0e124491F 03 o.{’lsaa’ﬂg 03 0+236943F 05 0+166507F 05 04430892g%01
G+ 9895527 0¢ 04207301 03 0124788 03 0+511000F 02 00240313F 05 . 0148476 o5 04286208E%01 | _ .

£€)
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PRUEBA H-4

CONDICIONES:

1. Alimentacidén en el plato: 5

2. Temperatura de alimentacién: 170 OF
3. Gasto de alimentacién: 100 1b mol/hr
4. Condensador: total

5. Presién;150 psias

6. Refiujo:126.162 1b mol/hr

7. Destilado: 48.9 1b mol/hr

RESULTADOS:

1. Fraccién mol en el domo de: PROPANO 0.102221
. Recuperacién-en el domo de: PROPANO 99.97%
. Temperatura en el condensador: 180.019 °F

2

3

4. Carga térmica en el condensador:1 431 413. BTU/hr
5. Carga térmica en el reboiler: 1 591 271.7 BTU/hr
6

. Comparacién con la prueba H-1

CONCLUSIONES:
Al trabajar a mayor presibén, la recuperacibédn de propano
en el domo se verd disminuida, y la temperatura en el con =

densador ser& mayor; es més dificil separar por destilacién.



YUEHPLD NF MOLLALD PRESICY PLoy

v
=)

H0LESPE CARGA v PROPUCTOS,

‘NINERD HMRE CARGA VAPOR TN FL oyl LIoUInd [i L ponn PRODUCTO CEL FONDO .
1 PROPAM £.0000 0.0000 4,9986 0.0014 .
2 YSOMT 15,0000 0: 0000 14,7550 012041
3 eUTAND 25,0000 040000 22,9343 200657 .
4 180T 20,0000 0,0000 36542 1643458 e ]
5 PENTAR 35.0000 240000 3,03%2 31,9648
TOTALLS 100.0000 0,0000 49,3782 40,6210 s ——
VARIABLES DE LAS PLATOS
SIS TOUPLBATURAS CTLUg0S DE VAPOR FLUJDS NE Lioulpd EHTALNIC yARUR EHTAL.OF L1IQUIDD DIF.NE TFUP.
0.100978F N1 L BJ1AMGN3E 03 0,000000F 00 0.1261600 03 L0 1TuARAE OB 0110625 05 ' 0.639323g~01 —
Oa100601F Ny 0l1d0191 03 0,175060F 03 N, 123P12¢ 03 0,1923%2F 0% 0.121182g 05 0.988476E=01
51003561 D) 0y L03660E 0 — 0dTOTIRE 03 . 0. 1H50SE 03 0,2020080 05 0,129661E.05...._.0.115837E 00
Cel001041 0F N 2N3NATE 03 0. 167465¢ 03 0.116548¢ 03 209577 0% 04136345 05 0.,108735¢ a0
0.100051F 01 NeZ10032F 03 0.165048F 03 0.22922%¢ 03 0e215260F 0% 0.141201¢ 05 0.864978g=01 —
Ge99Y0A0E 00 0.21908410 03 Ne178125¢ 03 0.229387C 03 0223244 05 0.147018F 05 0.104407¢ OO
QU899 gy 02270575 03 0.17R287¢ 03 0+229753C 03 042306555 0% 04152383 05 0.104921F 00 . . ...
G978 Dy 0+230827¢ 03 0e178653F 03 0ws?30360[ 03 0+2373B3F 05 0+157119¢ 05 0.924018g~01
0.996129F np 02230569 03 ne179260¢0 03 0s231048f 03 Q.283181p S 00161069 05 04729755g%08
0a00371F no ne2400%7¢ 03 0e179943¢ 03 0.2316377 03 0424T920F 05 04164204F 05 0.523968¢=01
Ge990642F 00 0¢248582F 03 04180537¢ 03 0+511000F 02 0,251662F 05 |, 04166615F 05 04343088g=01
CARGA DEL CPMPENSAROR = 0,14314135C 07 . o . . s
W
CARGA  DTL RRBUILER = 5

DIFERENCTA nlll\DnATIcl‘.‘ 0T TEHPLRATURAS=

0,15912717¢E 07

0.86633793E=01
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PRUEBA H-5

CONDICIONES:

1. Alimentacidén en el plato: 5

2. Temperatura de alimentacién; 170 °F
3. Gasto de alimentacién; 100 1b mol/hr
4. Condensador: -total

5. Presién: 120 psias

6. Reflujo: 97.8 1h mol/hr

7. Destilado: 48.9 1b mol/hr

RESULTADOS: .

1. Fraccién mol en el domo de: PROPAN® - 0.7022

2. Recuperacibn en el domo de: PROPANG 99.97 %

3. Temperatura en e} condensador: 163.5 °F

4. Carga térmica en el condensador: 1 237 655.9 BTU/hr
5. Carga térmica en el reboiler: 1 325 514 BTU/hr

6. Comparacién con la prueba H-1.

CONCLUSIONES:
La pureza en el destilado disminuye considerablementé, debi
do a que existe menor cantidad de 1iquido'y como consecuen—-—

cia de vapor en contacto.



EJOHPLO NPT wrLLAYD RLCILCULACTRY DL 2

WOLESNE CAPRGA v PRODBCTCS . .
HurERA REIHNAS chrgh vAROR EN Ex.an-hg 1.{nuznn Fi CL pono pRODYCTO PEL £ONDO N !
1 ST e PRI o il 5Ll "5‘000" [:’g_gnu eV 04-1
2, L5a0T 150000 0.0600 14,7616 0.2384
1 2ITELO 25.0000 0.0000 72,8617 . 2e1388 |
< rsPePen 27.0000 0.0000 3.711n 16.2886
K FLNTAN 35,0000 0.0000 30730 31,9270 .
TOTALLS 100,0000 0:0000 L0, 40627 S0,5930 . :
— o . R — 1
VARTARBLES DL LOS PLATOS .
SUNRG Tuaplin g FLUJUS DE yAPOR FLUJUS DFE LIquip0 . EHTALWDE yArOR  ENTAL.DE LIGUIDO DIF.OE TEMP.
Ostrinlty 01 neduB . 03p Ne0N000GE 00 6.978000r 02 04175544 05 ns104530F 05 0+317122p=p1
Qe tughl o1 0t . 001039631 03, aettTnay 03 0000000 02 02180826 o5 09315378 ¢. 05 n00532349F 01,
e 1no2%7)7 03 0r176500F 03 0e1h29994 03 0e915170F 02 0:19821%F a5 ne123503¢ o5 0:682237¢%g1
0v 140127 my Aot AR 03 "'“‘5}“”" 03 :.-B‘»‘vﬂr?F_ 02 00205037F 5 L onein94TyE o5 04687187 "oy
O«toounte ny 0177538 03 ne138E82¢ 03 (232067bg 03 0:209805¢ 05 0e133515¢ ¢S5 0+515724F=p}
04799010 ap Pe200770r 03 cr143378F 03 e 1%84220 03 00217307¢ a5 . 0e138749F oS 0e684935p=p1
099461410y, ¢ pe2nfiasge 03 fr 1635220 03 0ot PARLIF 03 0+R24320p 65 e 143686F o5 0+¢780510£%01
022924805 _ug 612181266 0A. 0r3437625 03 0019500805 03 0.230%02E 05 2e148206¢. 05. L 00677955g=p1
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PRUEBA H=-6

CONDICIONES:

1. Alimentacién er el plato: 5

2. Temperatura de alimentacién: 170 °F
3. Gasto de alimentacién: 100 1b mol/hr
4. Condensador: total

5. Presién:; 120 psias

6. Reflujo: 156.7 1b mol/hr

7. Destilado: 48.9 ib mol/hr

RESULTADOS:

1. Fraccibn mol en el domo de: PROPANO 0.5022

2. Recuperacién en el domo de: PROPANO 99l99 %

3. Temperatura en el condensador: 161.4 °F

4. Carga térmica en el condensador: 1 721 948 BTU/hr
5. Carga térmica en el reboiler: 1 812 948 BTU/hr

6. Comparacibén con la prueba H-1i

CONCLUSIONES:
Existe una mejor recuperacién de propano en el destlado, esto
se debe a que la torre maneja mayor cantidad de liquido y de

vapor.
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En base a las comparaciones anteriores, se establece que el
programa ( SIMULA/TORRE) es tan valido como los métodos em—
pleados por Van Winkle y Holland.

La importancia que tiene esta programa es que se adquiere
un criterio en la manipulacién de las variables de operacifn

en una columna de destilacién de multicomponentes.

Con tal fin, el siguiente anAlisis estd enfocado a la Variae
cién en las condiciones de operacién. Se considera que las -
condiciones mis importantes que pueden variar son;

1. Temperatura de la alimentacién. El cambio de esta variable
es frecuente, debido a que en un proceso pueden existir pro-
blemas en el mantenimiento de esta variable.

2. Gasto de la alimentacién. Se tiene el mismo problema gque
con la temperatura de alimentacién. ‘

3. Presibn de trabajo. Esta variable es importante, pues in-
fluye directamente en-el grado de separaciébn.

4. Reflujo. Es una variable muy importante en la destilacién.
Su magnitud estd intimamente ligada con la pureza de los pro

ductos. Es un factor econémico.

Las siguientes pruebas har&n notar la influencia de estas va

riables en el comportamiento de una columna.
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PRUEBA 1 Problema Original

CONDICIONES;

1. Alimentacién er el plato: 8

2. Temperatura de alimentacién: 120 °F
3. Gasto de alimentacién: 1000 1b mol/hr
4. Condensador: total

5. Presién: 30 psias

6. Reflujo: 1250 1b mol/hr

7. Destilado: 150 1b. mol/hr

RESULTAPOS:

1. Fraccién mol en el domo de: ETANO 0.9998

2. Recuperacidn en el domo de; ETANO §9.89%

3. Temperatura en el condensador: -99.46 }°oF

4. Carga térmica en el cbndensador:S 746 980 BTU/hr
5. Carga térmica en el reboiler:q 332 190 BTU/hr

6.

CONCLUSIONES:
Los resultados completos se pueden observar en el apéndice 3
.2 . E1 perfil de temperaturasvresulté estar éemasiado aleja
do al de operacibén. AGn asi la columna llegbé a la convergen-
cia. Aqui se concluye que con cualquier perfil inivial de
temperaturas, si la operacién se realiza fisicamente , se pue

de llegar a la convergencia.
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Se hizo otra corrida del problema con un perfil de témperatg
ras muy alejado del real, baste mencionar que la temperatura
&n el platoc 8 era de -70.0 ¢F. Apesar de esto, los resultados
fueron idénticos a los originales, pero se tuvieron que efec

tuar unas iteraciones mas.
Analisis de resultados.

La ‘columna separa el etano de los demads componentes, salien-—

do por el condenssdor casi puro, con trazas de isobutano.

La obtencidn de la fraccién destilada, requiere de condicio-
nes muy especiales, debido a la temperatura tan baja en el

condensador.

Si el problema no exige la obtencién del etano en forma 1li-
" quida, es posible simplificar la operacién de enfriamiento

del condensador.

Para obtener la fraccibédn destilada en forma de vapor, se-usa

un condensador parcial, implicando resultados menos criticos.

El di&metro de la columna, estard determinado por el mayor
flujo de vapor, tanto arriba de la alimentacién como abajo. .
En la parte superior de la columna, el diametro se calcula

con el valor del fiujo de vapor del plato 2. En este plato
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En este plato el flujo de vapor tiene su valor mayor, ya qug
como se recircula casi etano puro, este al llegar al plato 2

sufre una evaporacidn casi total.
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PEUsB& @ CONDENSADOR PARCIAL.

CONDICIONES:

1. Alimentacién en elﬁplato: 8

2. Temperatura de alimentacién: 120.6°F

3. Gasto de alimentacién: 1000 1b mol/hr.
4. Condehsadér: PARCIAL. -

5. Presibn: 30, psia.

6. Reflujo: 1250.0 1b mol/hr.

7. Destilado: 150.0 1b mol/hr.

RESULTADOS:

1. Fraccidédn mol en el domo de: ETANO 0.956

2. Recuperacién en el domo de: ETANO 99.999%

3. Temperatura en el condensador: -7.28¢F.

4. Carga térmica en el condensador: 11 040 00O BTU /-,
5. Carga térmica en el reboiler: 4 600 COD BTU/Hr.

6.vVer tabla de resultados.

CONCLUSIONES: -
La pureza del etano baja comparada con la prueba 1. El aumgg'
to en la temperatura del condensador se debe preciéamenﬁ? al

aumento de componentes pesados en el domo.

En este caso, la torre tiene que manejar mayor cantidad de -
flujos de liquido y vapor aumentando las cargas del condensa

dor y reboiler.
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"VARIABLES DE LOS PLATOS

LIquipo

T TEMPERATURAS  FLUJOS DE VAPOR  FLUJOS DE

«0,672872F 02 0,150000E 03 0,125000E 04

©0e119929F 02 0.140000E 04 0,121249F 04

T0+394068F 02 0.136249E 04 06327776E 04

0.437302E 02 0,142778E 08 0.128392€ 04

T 0.455068F 02 0+143392E 04 0128344E 04

" 0eAT4922FE 02 - 0.143384F ob 0.126737F 04
0:518521F 02 0.141737E o4 0,119874€ 04

© 00692733C 02 0.134B71E 04 0.129645E 04

T T0.4752862E 02 00446R46E 03 0:132037F 04

0.771878F 02 5 470367 03 0.132808F 04

" 0.780868F 02 0.478084E 03 0.133163F 04

T T 0.787779E 02 ' 0.481634E 03 0.133816E 04

047949 30F 02 0.484159F 03 00133624E 04

T 04808604F 02 00486241F 03 00133696F 04

T 0.826262F 02 0+486961F 03 0:131756E 04

02 0.867557E 03 0,850000F 03

0¢93%500F
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PRUEBA 3 VARIACION EN LA TEMP. DE ALIMENTACION.

CONDICIONES:

1.
2.

Alimentacién er el plato: 8

Temperatura de alimentacidn: 70.0°F.

3. Gasto de alimentacién: 1000 1b mol/hr.

4. Condensador: -PARCIAL.

5. Presién: 30.0 psia.

6. Reflujo: 1 250. 1b mol/hr.

7. Destilado: 150. 1b mol/hr.

RESULTADOS:

1. Fraccién mol en el domo de: 0.953 ETANO.

2. Recuperacién en el domo de: 99.999% ETANO.

3. Temperatura en el condensador: =65.9°F.

4. Carga térmica en el condensador: 11 700 000 BTU/hx.
5. Carga térmica en el reboiier: 9 906 340 BTUyhr.

6.Ver tabla de resultados.

CONCLUSIONES: -

No existe gran variaciédn en los resultados comparades con
los de la prueba 2. Lo inico que se puede ser aqui es el auw
mento de las cargas térmicas por la disminuciébn que hay en -

la temperatura.



147

VARIARLES DE LOS PLATOS

TEMPERATURAS  FLUJDS DE VAPOR  FLUJOS DE LIQuIpo

T TR0,6590/5F 02 "0,150000E 03 0.125000E 04
" 0.3313040 02 0.140000F 08 0.122174F 04
00395189F 02 0¢137171E 04 0:128618F 04

T 0.435608F 02 0.143618F 04 0,129289F 04
0859696 02 0.164289E 04 0,129172E 04
0.466658F 02 0.144172E 04 0,128320F 04
0:497029F 02 T0.143320E 04 0,123582¢ 04

T 00619922F 02 0.138512E 04 0,188837¢ 04
0688057 02 0.103837E 04 00192272F 04
TT0.6997a4E 07 0.107272E 04 0,493067F 04

T 0e707906F 02 0.108067TE 08 0,193393F 04
T T0.715T16F 02 0.108393F 04 0.193597¢ 04
0,725501F 02  0s108597E 08 00193656 04
 0.7A43929F 02 0+108656E 0b 0,193133¢ 04
0+:775950F 02 0.108133E 04 0,186915F 04
0.9397a5F 02 0.101915F 04 0,850000£ 03
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PRU¥BA 4 VARIACION EN LA TEMP. DE ALIMENTACION.

CONDICIONES:

1.

Alimentacién er el plato: 8

2. Temperatura de alimentacién: 150.0°F.
3. Gasto de alimentacién: 1000 1b mol/hr.
4. Condensador: PARCIAL. -
5. Presién: 30.0 psia.
6. Reflujo: 1250.0 1b mol/hr.
7. Destilado: 150.  1b mol/hr.
RESULTADOS:
. Fraccién mol en el domo de: 0.9585 ETANO.
2. Recuperacidén en el domo de: 99.35% ETANOC.
. Temperatura en el condensador: —68.14°F.
4, Carga térmica en el condensador: 11 004 000 BTUy/hr.
. Carga térmica en el reboiler: 972 600 BTU /hr.
6.

Ver tabla de resultados.

CONCLUSIONES: -

En las pruebas de variacién de la temperatura de alimentacién,

se trabajar& con condensador parcial por las razones expues—

tas en la prueba 2.

Si aumenta la temperatura de la alimentacidén las cargas tér- -

micas tienen que ser menores; observando los resultados se -

comprueba esto.
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La mezcla se separd mejor, puesto que la alimentacibén es més
vapor que liquido, ademés de ser més rica en componentes mas

ligeros.

La temperatura de la alimentacién es muy alta en comparacién
con la temperatura del platoc 8. Puede ocurrir que dicha eta

pa Funcione como cambiador de calor.

TEMPERATURAS FLUJOS DE VAPOR  FLUJOS pE LIquIpOd
T e0,681805F 02 0,150000E 03 0,125000E 04
0.113951F 02  0.140000E 04 0.118693F o4
" 0039UBBSE 02 0.133693F 06 0.126923F 04
T ak1600r 02 0.141923¢ ob 0,127700F 04
0.461683F 02 De14270CF 04 0,127167F 04
0¢4BRAGDE 02 0, 142167E 04 0,12523(F 04
T0enhETATE 02 0 140231E 0f 0. 115718F 04
0.7B4B6OF 02 0.13071AE 04 0,915011F 03
00792135F 02 0.650110F 02 0.917T05E 03
0¢809393F 02 0.677049E 02 0.920178€ 03
© 0eB11912F 02 0.7017T6E 02 0,923753F 03
T00826672F 02 0.737532E 02 0.928845E 03
0.843862F 02 0.7R4448F 02 0.932533¢ 03
 0.862060F 02 0.825325F 02 0,939881F 03
" Toe881007F 02 0,898811F 02 0.944843F 03

00929755F 02 0+,94B432E 02 0,850000F 03
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PRUEBA 5 TEMPERATURA ELEVADA

CONDICIONES:

1.

Alimentacién er el plato: 8

2. Temperatura de alimentacién: 200.0 oF
3. Gasto de alimentacién: 1 000 1b mol/hr
4. Condensador: parcial '
5. Presién: 30 psias

6. Reflujo: 1250.0 1b mol/hr

7. Destilado: 150.0 1b mol/hr
RESULTADOS:

1. Fraccidén mol en el domo de:

2. Recuperacién en el domo de:

3. Tempérétura en el condensador:

4. Carga térmica en el condensador:

5. Carga térmica en el reboiler:

6. No se llegé a la conyergencia.
CONCLUSIONES: -

AGn cuando se hicieron varias corridas, modificando el perw
£il de temperaturas, la torre no convergid, lo que nos hace
pensar que el problema esté& en la operaciédn y no en el mode-=

lo. En la siguiente prueba se cambiarén las condiciones de

operacibn.
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PRUEBA 5A TEMPERATURA ELEVADA. CAMBIO EN EL REFLUJO.

CONDICIONES:

1. Alimentacién er el plato: §

2. Temperatura de alimentacién: 200.0 °F

3. Gasto de alimentacién: 9 000.0 1b mol/hr
4. Cdndensador: PARCIAL

5. Presibn: 39,0 psias

6. Reflujo: 1 700.0 1b mol/hr

7. Destilado: 150.0 1b mol/hr

RESULTADOS:

1. Fraccibn mol en el domo de: 00,9621 ETANO

2. Recuperacibn en el domo de: 99,99% ETANO

3. Temperatura en el condensador: -=70.0 °TF

4. Carga térmica en el condensador: 14 827 900.0 BTU/hr
5. Carga térmica en el reboiler: 2 887 000 BTU/hr

6. Ver resultados en la siguiente tabla

CONCLUSIONES:
Para que la torre convergiera, se aumentd el refiujo de 1250

ib mol/hr iniciales a 1 700 1b mol/hr.

La alimentacién sube totalmente y el reflujo que es m&s rico
eﬁ ligeros, al encontrarse con la alimetacibn, se evapora en
gran cantidad; pro lo que la seccién agotadora maneja flujos
menores de vapor y liquido. Por esta razén el reboiler tie-

ne una carga térmica péquefia.
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PRUEBA ¢ MODIFICACION EN LA PRESION

CONDICIONES:

1.
2.
3.
4.
5.
6.
7.

Alimentacién er el plato: 8
Temperatura de alimentacién: 120 oF
Gasto de alimentacién: 1000 1b mol/hr
Condensador: PARCIAL

Presibn: 80 psias

Reflujo: 1250 1b mol/hr

Destilado: 150 1b mol/hr

RESULTADOS:

1.
2.
3.
4.
5.
6.

Fraccibén mol en el domo de: 0.9712 ETANO
Recuperacién en el domo de: 99.99% ETANO
Temperatura en el condensador; ~32.8%

Carga térmica en el condensador: 9 631 000 BTU/hr
Carga térmica en el reboiler: 9 733 500 BTU/hr

No alcanzé la convergencia.

CONCLUSTIONES: -

Después de 100 itera ciones, la torre no convergia, éste pue
de ser otro caso de problemas de operacién. La Gltima corri
da alcanz6 una convergencia cercana a la requerida. Tal vez
la columna opere en esas condiciones, entonces los resultados

seran cercanos a los de arriba; pero ésta puede ser una posi-

cién inestable, va que con algirn cambio en otra variable el
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PRUEBA 6A CAMBIOYEN LA PRESION Y EN EL PLATO DE ALIMENTACION

CONDICIONES:

1.
2.
3.
4,
5.
6.
7.

Alimentacién én el plato: 12
Temperatura de alimentacién: 120°F.
Gasto de alimentacién: 1000 1b mol/hr.
Condensador: PARCTAL.

Presién: 80 psia.

Reflujo: 1250.0 1b mol/hr.

Destilado: 150.0 1b mol/hr.

RESULTADOS:

1o
2.
3.
4.
5.
6.

Fraccién mol en el domo de; ETANO 0.9588.
Recuperacién en el domo de: ETANO 99.97%
Temperatura en el condensador: =—-25.91°F

Carga térmica en el condensador: 10 035 000 BTU/hr.
Carga térmica en el reboiler: . 10 230 000 BTU/hr.

Ver tabla de resultados.

CONCLUSIONES: -

51 se cambia el plato de 1la alimentacién; el problema se so
luciona. Si no se puede mover el plato de alimentacibén gque-

dan otras alternativas como aumentar el reflujo.
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PRUEBA 6A CAMBIO EN LA PRESION Y EN EL PLATO DE ALIMENTACION

CONDICTIONES:

f. Alimentacidén er el plato: 12

2. Temperatura de alimentacién:; 120°%F.

3. Gasto de alimentacién: 1000 1b mol/hr.
4., Condensador: PARCIAL.

5. Presibén: 80 psia.

6. Reflujo: 1250.0 1b mol/hr.

7. Destilado: 150.0 1b mol/hr.

RESULTADOS:
1. Fraccién mol en el domo de: ETANO 0.9588.
2. Recuperacién en el domo de: ETANO 99.97%

3. Temperatura en el condensador: -—25.91°F
4. Carga térmica en el condensador: 10 035 000 BTU/hr.
5. Carga térmica en el reboiler: - . 10 230 000 BTU/hr.

6. Ver tabla de resultados.

CONCLUSIONES: -
8i se cambia el plato de la alimentacién; el problema se so
luciona., Si no se puede mover el plato de alimentacidén que-

dan otras alternativas como aumentar el reflujo.
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YARIARLES OE- 108 PLATOS - —om e oo

TLuoLRATRAS FLUJOS DF yAPOR - —FLUJDS-DE LIqulpd

- ~0.259L60E N2ms- - n.iﬁooong-03.sﬂ;,"g,;zsgogﬁfoqtﬁn.,,__
— ~0e«B11A87E 02 De 140000 04 0118198 04
»79‘;‘;1:)%31,:: a2 Ve 12198 D4 0122055 04
l—A--LO-I*“?-'S'/r-u; 22 - ---- 0e137055p 04 0e124849p 04
0e101342F 23 00139849 04 0.122886F OA
Do lpted a3 ~ Ne1398BAL 04 0¢120980F 04
—el 0251803 - . wn~.1399.'3n;.: n4 7.0..124910{; 04
. 0.183191f o3 ne13991n0p 04 0.124711F 04
,;;9,4oa193€_03 - 1'0.139?11E 04 0+124522F 04
e D0 $O5THAE. B3 < 100139522 04 01228855 04
ne169%60r A3 0o 137885 Nk 0+117233¢ 04
-~L9.123231g 03 ne132233¢ 04 @.156939E 04
SLe131295F 03 - oL 04111230 0a 0+201257¢ 04
—~ -0 134735 0] Net 16257 04 00199736 04
-0e 1376471 n3 06114736 04 0193983 04

..... ne157903F. 03, ... n-{Oﬂ?BBEAOQ—*nww—0m350000En03;-;-~w-
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PRUEBA 6B CAMBIOVEN LA PRESION Y EN EL REFLUJO.

CONDICIONES:

1. Alimentacién er el plato: 8.

2, Temperatura de alimentacién:1éO°F.

3. Gasto de alimentacién: 1000 1b mol/hr.
4. Condensador: PARCIAL.

5. Presién: 86.00 ﬁsia.

6. Reflujo: 1700 1b mol/ur.

7. Destilado: .150 1b mol/hr.

RESULTADOS:

1. Fraccién mol en el domo de: ETANO 0-964«

2. Recuperacién en el domo de: ETANO 99.99%

3; Temperatura en el condensador: =-28.95°F.

4. Carga térmica en el condensador: 713 415 006 BTU/hr.
5. Carga térmica en el reboiler: 13 534 000 BTU/hr.

6. Tabla de resultados a continuaciép.

CONCLUSIONES:
Esta es otra alternativa de operacién de la columna de desti

;lacién propuesta en la prueba 6.

Aqui se‘hace una modificacién en el reflujo manteniendo el=-

mismo. plato de alimentacién que en la prueba 6.

lgkginconveniente de esta operacidén es el manejar una mayor
>ci'tidadvde reflujo que incrementaréd los costos de opera-

cién y las cargas térmicas son también elevadas.
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VARIARLFS DE LDS PLATOS. - - ... .

. TEUPERATURAS FILUJOS DE VAPOR . ..FLUJOS_DE.LIQUIDO.
w0.2R9510F 02 - "0.150000F 03 © 0.170000F 04 - )
0¢486916F 02 7 0.185000E 04 00152063F 04_ 
059251020 02 04167063E 04 0.160891F 04
0¢102123F 03 .. . 0+175821F 04 00166546F 04
0¢104535F 03 0.1B1S46E 04 0.166741F 04
L0e.1CBIVEIF 03 . 0.181741E 04 0.163100F 04
04109245F 03 0¢1TA100E 04 0,156699F 04
0¢1208v0F 03 . 0+171699E 08 0+2378BOE 04
0e126646E 03 . .. .00152850F 0R 0.282063F 04
03232521 03 0.157063E 0oh 0¢253131F. 04
ne1230v0r 03 0¢156131E 04 00243818F 08
. Ge129719F 03 . 0.158418E 08. . 0,283823F 04
0132775 03 0+158423F 04 0.243005F 04
0.137805F 03 0+ 1580G5E 04 00239204F 04

01378460 03 0.154204E 04 . . ._.0.229825E£..08.

0.157871F 03 00 164825E 04 0.850000F 03
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PRUEBA 7'ALIMENTACION CERCA DEL DOMO.

CONDICIONES:

1.
2.
3.
4.
5,

-2

Alimentacibén en el plato: 4 _
Temperatura de alimentacién: 1200F.
Gasto de alimentaci6n: 1000 1b mol/hr.
Condensador: PARCIAL.

Presién: 30 psia.

Es légico esperar estos resultados, pues a .esa temperatura-
la mayer parte de la alimentacién es vapor y rica.en compo-
mentes ligeros, provocando que el reflujo sea también rico-

en los mismos componentes que al llegar al plato de alimen-

tacién, se vuelven a evaporar.

6. Reflujo: 1250.0 1b mol/hr.

7. Deétilado: .150.0 1b mol/hr.

RESULTADOS:

1. Fraccién mol en el domo de: 0.985 ETANO.
Recuperacién en el domo de: 99.999% ET4NO.

3. Temperatura en el condensédor: ~-81.11°F.

4, Carga térmica en el condensador: 1 026 866 BTU/hr.

5. Carga térmica en el reboiler: 3 570 830 BTU/hr.

6. Ver tabla de resultados.

CONCLUSIONES: -
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Por esta razén se manejan flujos de liquido menores en com-

paracién con los de la prueba 2.

La temperatura en el condensador es muy baja pero su carga-

térmica es muy pequefia también.

VARIARLES DE NS PLATOS

TEWPEPATUEAS  FLUJRS DE vAPOR  FLUJDS DE LIQUIpD :
e0.alli14F 02 0.150000F 03 0,125000E 04
~0,163574F 01 0,140000F 04 0.107668F 04
00430052¢ 02 0+122668F 04 0. 10840AF 04
04676737 02 - 0.123404F 04  0.117331F 04
0:742010F 02 0+323307F 03 0.119706¢F 04
0.TESSTSE 02 . 0.34705TE 03 02120596F 04 )
0.776379¢ 02 0,355962F 03 o.12166§éﬁbgmmf‘ N
5.7836535 02 003600%0F 03 ‘00121288 04 o
C0.789956F 02 0.3628B0p 03 0.12153EE—5;_MO“ T
0.785978F 02 0,365302F 03 o.xziikigmbzq—mmﬂm_-
O;Fci931t 02 0;367614{ n3 ‘ 0.121°BBE 04 )
046CTO64E 02 0,369882F 03 6.122211é‘o4 i
008144497 02 04372108F 03 00122421F 04 A
o.ﬁr?BOTr 0z 0e374213F 03 0o1225515”6A R
0.6L1062F 02 0.375508F 03 04 12i;;&ENE;W~“'—W“

0.727152F 02 0+363737F 03 04850000F 03
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PRUEBA 8 PLATO DE LA ALIMENTACION CERCA DEL FONDO.

CONDICIONES:

1.

Alimentacién en el plato: 12.

2. Temperatura de alimentacién: 120.0°F.

3. Gasto de alimentacién: 1000 1b mol/hr.

4. Condensador: PARCIAL.

5. Presién: 30.0 psia.

6. Reflujo; 1250.0 1b mol/hr.

7. Destilado: 150.0 1b mol/hr.

RESULTADOS:

1. Fracci6én mol en el domo de: 0.9527 ETANO.
2. Recuperacién en el domo de: 99.98% ETANO.
3. Temperatura en el condensador: =-65.33°F,

4. Carga térmica en el condensador: 11 120 000
5. Carga térmica en el reboiler: 4 877 425
6. Ver tabla de resultados.

CCNCLUSIONES:

BTU/hr.
BTU/hr.

Se puede observar que sucede lo contrario del caso anterior

debido a que las condiciones son exactamente las opuestas.

E1l modelo funciona como se esperaba.



TCHPERATHRAS

=N,653336C
01350250
0+43942),4r
Qett329260
0, 4A2R0AT

084374370

Ve 4562500 ¢

. .De463314¢1

N 4 TRG1T

0,4991811

Q.BA1206F P

ne712078T

e 7TU156E

»00 7_070()"[: Y,

0.473078¢

Na9337 30F

c2
2
a2
c2

n2
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VARIABLES DE 1LOS PLATOS. _ .

FILLUJRS DE
G,150000F
0, 140000E
0 137568€F
0e143783F
De144337E
0.145041€
0. 145333E
N, 1 45207F
Je104903E

0. 142257¢C

0.143130E

0,136250E
0.406635E
0.510993F
0.518331F

N A92103E

VAPOR
03
04
04
04
04

04

04

c4 .

04
03
03
03

03

CFLUJOS DE LIQUINO

0,125000F 04
0.122568E 04 __
0,128783E 04

0.129837F 04

0.130041F 04

0.130333F 04

0,130297E 08

0.121250F 04

0.133663F 04
0.136099E 04
0,136833E 04
0.134310E 04

0,850000E "3
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PRUSBA 9 CAMBIO EN EL GASTO DE ALIMENTACION.

CONDICIONES: 4

1. Alimentacién en el plato: 8.

2. Temperatura de alimentacién: 70°F.

3. Gasto de alimentacién: 1500 1b mél/hr.
"4. Condensador: .- - PARCIAL. .

5. Presi6én: 30 psia.

6. Reflujo:  1250.0 1b mol/hr.

7. Destilado: 220.0 1b mol/hr.

RESULTADOS:

1. Fraccién mol en el domo de:,98330 ETANO.

2. Recuperacibébn en el domo de: 99.99% ETANO.

‘3. Temperatura en el condernsador: —=83.76°F.

-4, Carga térmica en.el condensador: 9 950 000 BTﬁ/hr.
5. Carga térmica en el reboiler: 8 114 500 BTU/hr.

6. Ver tabla de resultados.

CONCLUSIONES: ]
La fraccibén destilada aumenta mds o menos proporcionalmentg

al gasto de alimentacién.

Se pueden presentar problemas de convergencia si sélo se -

moviera el gasto y el destilado permanezca constante.
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Al cambiar el gasto la fracciédn destilada tiene forzozamente

que variar, también para que la composicién del producto no

cambie.
YARIARLES DE L0S PLATOS
“"‘“"?EﬁF?DgTUrAs FLUy0S °FE vApnn . FLOJOS DE quu!bb
TR NIT4TIE 08 T.230000F 03 0+125080F 08
"0.1053597 02 041A70B0F 04 - o.1dara9g 04
 he31835aF 02 00126749F o4 0.113669F 04
T Ta.3912570 02 T T 04135669 04 - 0.11263AF 04
0. 412950F 02 0.134G34F 0b (').”115045‘5: on
T HeA32i5E 02 TGS I37005E 04 - 04113532 04
TR ATLRRI 02 T T 04135532¢ o4 0.105769F 08
8. 63377FF D2 0 1277R9g 04 o 0.205837F 04
0. 72BTAGE 02 0.778369¢ 03 -o.zuaad;‘:’on
FeTSEITEE 027 0836443 03 io.213316t'oa
- PRI ENA LY 0. B53102F 03 0.213981F 04
T RS TTL7ETE 02 T TT0.8598Y0g 03 . 9.2143.3'6,;_04
TTAVITOTAGE 02 T U 0.863363F 03 n.znaaig 04
0. 1OFNTHE 62 PuREEIYET 03 00214627¢ 04
T oed15033F N2 n.866272¢ 03 0211039 04

T 704236927 02 0.83038&F 03 0+128000F 04
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PRGEBA - 9A MODiFICACION AL REFLUJO DE LA PRUEBA 9.

CONDICIONES:

1. Alimentacién er el plato: 8.

‘2. Temperatura de alimentacién:ZZ0.0°F.

3. Gasto de alimentacién: 1500.0 1b mol/hr.
4. Condensador: PARCIAL.

5. Presién: 30 psia.

6. Reflujo: 1832.6 1b mol/hr.

7. Destilado: 220.0 1b mol/hr.

RESULTADOS:

1. Fraccién mol en el domo de: 0.9735 ETANO.

.2. Recuperacidn en el domo de: 99.99% ETANO.

3. Temperatura en el condensador: -76.80°F. i

4. Carga térmica en el condensador: 15 401 430 BTU/hr. -
5. Carga térmica en el reboiler: 13 562 300 BTU/hr.

6. Ver tabla de resultados.

CONCLUSIONES:
‘El motivo de esta prueba es mantener la relacién de reflujo
igual a la de la prueba 3, para comprobar si un cambio en -
el gasto de alimentacidédn manteniendo las demés variables ——

constantes, no alteraba el producto y la recuperacién.

Al analizar los resultados se nota cambios en la pureza del
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producto, con lo cual se demuestra que si hay cambios al va

riar el gasto de alimentacién

vAQrAh{rs‘nE LNS PLATOS

T TENPERATURAS FLUJOS DE VAPOR  FLUJOS DE LIQUIDD
25.7670aAr 02 0.220070E 03 0,183260F 04
04 19367AT 01~ 0,205250F 04 04166771 04
© 0.372703[ 02 0.188771F 0b 0,174139E 04
04429522F 02 0,196139E 04 0.175904F 04
T 0.443897F 02 0.19T904E 0h 04175738E 04
 0.462466F 02 0.197738F o4 “0,178028E 04
04492975F 02 C,200020E 04 go 167772F‘04i
0.622622F 02 0.189772E 04 - o.zaeriaz_04
§.6o§9aoa 02 0. 140T1AE 04 9,2739ua;fod
047076700 02 0+145948F 04 0,275177E 04
0.7159070 02 0,1AT19TE 04 0.275692F 04
0,723533F 02 0.147692E 04 0,276012F 04
0.732937F 02 - 0.148012E 04 . 0.276154F 04
T 0.THTE27F 02  0.188158E 04 - 0,275524F 04
047824850 02 0,147524E 04 0,267620E 04

0:937854F 02 0-139620F 04 0.128000F 04
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PRUEBA 10 CAMBIO EN EL GASTO DE ALIMENTACION.

CONDICIONES;

1.

Alimentacién en el plato: 8.

2. Temperatura de alimentacién: 70.0°F.

3. Gasto de alimentacién: 500.0 1b mol/hr.

4. Condeﬁsador:.EARCrAL. '

'5. Presibén: 30 psia.

6. Reflujo:  1250.0 1b mollr.

7. Destilado: 75.0 1b mol/hr.

kESULTADOS:

1. Fracciébn mol en el domo de: 0.935 ETANO.

2. Recuperacidén en el domo de: 99.99% ETANO.

3. Temperatura en el condensador: -58.0°F. _

4, Carga térmica en el condensador: 11 366 700 BTU/&EL
5. Carga térmica en el reboiler: 10 800 0OCO BTﬁ/hr.
6. Ver resultados.

CONCLUSIONES:

Esta prueba es similar a 1la prueba 9 pero esta vez con ur=

gasto menor al original.

Las cargas térmicas tienen que bajar porque se maneja menos .
cantidad de flujos de vapor y liquido. El1 reflujo se mantu-

vo segfin la prueba 2, en 1250 1b mol/hr.
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Se estimbé una fraccibn destilada de 75. 1lb mol/hr.

Aqui ‘se nota que si la cantidad de destilado aumenta, por el
domo saldr& ademis del etano, isobutano, que es el-més lige-

ro de los demis componentes. La concentracién del isobutano

aumenta cosiderablemente en el vapor del destilado.

YAPTARLES DE .0S PLATOS

TERPRFFTOEAS FLUJOS OF VAPHE —FLUJOS DE LIs01D0
'_f:ﬁTﬁ?W?FHE"Eb T Av7Roonog 02 0-1250005104 —
02109751 22 N+132500F 04 0.127003¢ 04
04347651 07 N 134503 ok 0.132869F 04
0. 873 02 0. 140369 04 o.xaaeag;”qé_
Qe TI226F 02 0o 141184 04 0-i33667gf:6.l;'-
0 ATNBIIF 0D 0,131167¢ o4 ,0.1332255»95
5 STO6HG) 02 T TA0TI5F 04 'o 130n305 65
ZEDT 21 N2 n.137030tloﬂ' [V 16’766[ 64
062 IBBAT A2 T DL 12026 04 0.1642235 oa
'—";ﬁiaz?ﬁﬁfr B7TTTTTTO. 121723 04 0.1645225v04
0 OADTINE 07 G, 127072 04 -0-1626895 oa
065151 02 0.120189p 04 .1626455 04
TTTWBORIIE 00 T 0100345 F o4 0.1625805 04
OB ENnIGL 00 0. 12008DE 04 0. 1613925 04
TTTOVTIARTSE 02 D+ 11HRO2F 08 ‘o.:sbosag*oa
TTTRLIRIBYTE 02 Cel113433F 04 0«425000F 03‘
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PRUEBA 10A CAMBIO EN EL GASTO DE ALIMENTACION Y EN EL REFLUJO.

" CONDICIONES:

1. Alimentacién en el plato:8.

".2. Temperatura de alimentacién: 70°F.

3, Gasto de alimentacién: 500.0 1b mol/hr.
4} Condensador: PARCIAL.

5. Presién: 30 psia.

6. Reflujo: 624.25 1b mol/hr.
7. Destilado: 75.0 1b mol/hr.
RESULTADOS:

1. Fraccibn mol en el domo de: 0.9538 ETANO.

2. Recuperacién en el domo de: 99.99% ETANO.

3. Temperatura en el condensador: ~65.925F, )
4. Carga térmica en el condensador: 5 546 000 BTU/hr.
5. Carga térmica en el reboiler: .5 000 000 BTU/hr.

6. Ver tabla de resultados. -

CONCLUSIONES:
Es similar a la prueba 9A. Ahora con un gasto menor.
Se trabajé con la misma relacién de reflujo, 8.33, que la -

la prueba 2.

Las cargas térmicas bajan al bajar el reflujo, el producto-

@8 m&s puro y la temperatura del condensador baja también.
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VARIARLES DE 1.0S PLATOS

CTEMPERATURAS  FLUJOS DE VAPOR FLUJOS DE LIQUIpO

=0,669110F 02 0,750000f 02 0.626750F 03
T 0.131250F 02 04699750F 03 0.610596F 03
T 043951580 02 N.685596F 03 0.642817F 03
De 4355820 02 CeT17B17E 03 0.6461T1F 05
0,450673F 02 0,721171E 03 0,645584E 03
 0.466638F 02 0.720586F 03 0.641326E 03
0.49T016F 02 0.716326E 03 0.617291E 03

046199407 02 0+692291F 03 0.943917F 03
 046B88096F 02 0.513917E 03 0+961093F 03
0.699788F 02 00536093E 03 o.96506§£ 03
T 0.707951E 02 0.540068F 03 0.966698¢ 03
" 0.715760F 02 0.5481698E 03 0,967720¢ 03
0¢725543F 2 0.542720E 03 0.968016F 03

T 0.782967F 02 0.543016E 03 04965401 03 -
T 0.7769/9F 02 0.540401E 03 '0.934336F 03
0.425000F 03

0:939764F 02

0,509336E 03
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PRUEBA 11 CAMBIO EN EL GASTO DE ALIMENTACION.

CONDICIONES:

1. Alimentacién en el plato: 8.

. Temperatura de alimentacién: 120.0°F.
. Gasto de alimentacién: 1500 1b mol/hr.
Condensador: PARCIAL.

Presién: 30 psia.
Reflujo: 1832.6 1b mol/hr.
. Destilado: 220.0 1b mol/hr.

~N YD W

RESULTADRQS: ‘

1. Fraccién mol en el domo de: 0.9825 ETANO.

2. Recuperacién en el domo de: 99.99% ETANO.

3. Temperatura en el condensador: —83.12°F.

4. Carga térmica en el condensador: 14 700 000 1b mol/hr.
5. Carcga térmica en el reboiler: 5 000 000 1b mol/hr.

6. Ver tabla de resultados.

CONCLUSIONES:
Las pruebas 11, 12 y12A son iguales a las 24, 10 y 10A res-
pectivamente pero con la temperatura cambiada a 120.0°F. El

objetivo es compararlias con la prueba 2.

Al aumentar el gasto la torre no funciond como se esperaba;

tal vez porque el reflujo que no se modificéd resultd pequefio.
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Como medida para que trabajara la columna se elevé el reflu

jo para tener la misma relacién de la prueba 2 (L/D= 8.33).

El resultado fue que el producto modificé su composicibén com
parado con el de la prueba 2, comprobando una vez més 10 exX=

presado en la prueba 9A.

VARTIABLES DE LDS PLATOS

C TCMPERATIPAS  FLUJOS RE VAPGR FLUJOS DE LIaQDIDO

=(,831227F 02 0,220000E 03 0,183260F 04
<0.74B2/3F 01 0.205260C 04 0,157234F 04
043536420 02 . 04179234F 04 04168040 04
3.426812F 07 0.190040E 04 0.170178E 64
0.488020F 02 0.192178E 04 0.169816F 04
TUTauaTATe3r 02 0.191R16E o4 0.16785(F 0
N.517573F 02 0.189851EF 04 0.157652F 04

T Ca70990TE 02 .0.179632E oA 0.173629¢ 04
T QeTTATSOE 02 0.456292E 03 0.1T6991F 08
De795191F 02 0.4899G9E 03 0.178315F 04

T 0.806117C 02 0,503150F 03 0,178935F 04
C O 0.81347417 02 0.509352E 03 0.179383F 04
0.829202F 07 0.513432E 03 0,179480F 04
T 0.828317F 02 0.516802F 03 0,179902€ 08
T 6.845548F 02 N4519020E 03 0.178368¢ 04

"Ce936998F 02 0.503683E 03 0+128000E 08
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PRUSBA 12 CAMBIO EN LA ALIMENTACION.

CONDICIONES:

1. Alimentacién er el plato: 8.

2. Temperatura de alimentaciédn: 120.0°F.
3. Gasto de alimentacién: 500 1b mol/hr.
4. Condensador: PARCIAL. '

5. Presién; 30 psia.

6. Reflujo: 1250.0 1b mol/hr.

7. Destilado: 75.0 1b mol/hr.

RESULTADOS:

1. Fraccién mol en el domo de: 0.9411 ETANO.

2. Recuperacién en el domo de: 99.99% ETANO.

3. Temperatura en el coﬁéensador: ~-60.30°F.

4. Carga térmica en el condensador: 11 300 000 BTU/hr.
5. Carga térmica en el reboiler: 8 100 000 BTU/hr.

6. Ver tabla de resultados.

CONCLUSIONES:
Cuando el gasto disminuye, casi no hay problema de conver--

gencia, sucediendo lo contrario cuando el gasto aumenta.

El reflujo resulta grande para estas condiciones pues las—-
cargas térmicas son muy grandes para manejar poca cantidad-

de alimentacibn.
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Esto se comprueba al comparar los resultados de la prueba 10

con los de ésta.

TMAPTABLES DE DS PLATOS

TUHPERATULAS FLUJ95 TF VAPOR . FLUJOS OE, LIquIpd"

=00 602399E 07 3.750000F 02 0.125000F 08
3 195TGE 07 5.137550F 7~ 0,125839E 04
0.43@§}15J02 . 0.1333395 on . 0;131?29E:04
04 86B0ASE 0 04139429 04 0.132885¢ 04
0 A7P7ARE 02 CRSULELET L 0+132703¢ 08
GUAOIASIE 02 T 0.i%0203¢ 04 04129980 04
0.51“5?80:: 02 071'3?’550;;' n4 "o.ig'a'zxq?z;dq
Ny 608420 02 ' Ne136269F 64 'Q,t31469t&da
- De6UET2SE 02 0.B89086¢ 03 00132664F 04
, (hﬁSFﬁz‘f;E G2 = o-'.oioiﬁ.?ﬁ)’zj}bsl 00132947;,08
TR AT GO0 03 0,133066F 04
R ETRITEOT T 0.90R665E 03 04133106 08
TTUSENTIIE 027 GSO06056F 03 04132985£:08
GTTOTORIE O7 T GOIATE DY 0u132210E 0
TUGVTAITTEE 02 0.897144F 03 ip.izéélﬁgpoa
@ ITIARSE 02 0,837137¢ ‘03 04425000€ 03
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PRUKBA 12A MODIFiCACION EN EIL GASTO DE ALIMENTACION Y
EN EL REFLUJO.

CONDICIONES:

1. Alimentacién er el plato: 8.

2. Temperatura de alimentacidn: 120.0°F.

3. Gasto de alimentacién: 500.0 1b mol/hr.

4. Condensador: PARCTIAL.

5. Presién: 30 psia.

6. Reflujo: 624.25 1b mol/hr.

7. Destilado: 75.0 1b mol/hr.

RESUL.TADOS:

1. Fraccién mol en el domo de: 0.9642 ETANO.

2. Recuperacibdn en el domo de: 99.99% ETANO.

3. Temperatura en el condensador: -71.13°F.

4. Carga térmica en el condensador: 5 423 650 BTU/hr.
5. Carga térmica en el reboiler: 2 200 000 BTU/hr.

6. Ver tabla de resultados.

CONCLUSICNES:

En esta prueba el reflujo se disminuyé a la misma relacidbn-

de la prueba 2.

La operacién de la torre resulta mejor, tanto en las cargas

térmicas como en la pureza del producto.
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"VARTABLES DE LOS PLATOS

TEHPEFATURAS  FLUJAS DE VAFOR FLUJOS DE LIauIpo
=0.7113y9F 02 0,750000F 02 0,624750F 03
0.850202C o0l T0.699750F 03 0.592032F 03

0¢387797F 02 0+667032E 03 00625205€ oa‘A

04366321 02 0.,700205F 03 0.6299755 03

044583200 02 0.704975E 03 0.,628560F 03

044752871 02 0.703560C 03 0.621838E 03
T Ge518592F 02 0:606838E 03 0,587473F 03
" T04695313C 02 0.6628T3E 03 0,637002€. 03

0.755823F 02 0.212002E 03 0,648853F 03

0+775385F 02 0.223853F 03 0.652775F 03

0+784585E 02 0.227775E 03 0,654581E 03

0:791529F 02 0.229581F 03 0+655856E 03

Ce798610F 02 0,230856E 03 0.656912F 03

T 0.808097F 02 00231912E 03 04657308 03
T 00829632F 02 0+232308E 03 0,648921F 03
0.223921E 03 0.425000¢ 03

04938756 02
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En base a los resultados obtenidos, se concluye que el pro~-
grama (SIMULA/TORRE), es valido unicamente para los compues—
tos listados en el apéndice 2, y bajo los limites con los

que la correlacién ed Chao-Seader trabaja.

Los resultados del programa pueden reportar 2 tipos de pro--

blemas: de convergencia y de operacidn.

El primero se presenta, cuando se tiene una convergencia len
ta, requiriendo de varias corridas para que esta se alcance.
Para estos casos, el perfil inicial de las corridas subse -
cuentes serd el Gltimo perfil calculado en la corrida inme -

diata anterior.

Ha habido casos en los que después de 150 iteraciones el pro
blema no converge. Esto hace pensar que no es problema de

convergencia, sino de operacién.

S5e ha visto que los sistemas que contienen hidrégeno, aln en
pequefias concentraciones, presentan problemas en la convergen

cia, esto hace pensar que la funcién es divergente.

Otro problema que se presenta es cuando la temperatura de la
alimentacibén es igual a la temperatura de burbuja; se reco--

mienda subir o bajar 2° para evitarlo.
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Si se tienen problemas en la operacién, esto indica que el
sistema, bajo esas condiciones no trabaja i.e. no ocurre fi
sicamente. Se prosegir& a efectuar un anélisis, para poder
variar las conéiciones de operacibn, haciendo que la columna

trabaje.



DISENO HIDRAULICO
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I. Introduccién

Para el siguiente desarrollo, se supone que el namero de
pasos tebéricos ha sido evaluado y, que se cuenta con un
valor de eficiencia total, por 1o que se tienen a mano
los siguientes datos:

Nimero de etapas reales

Velocidad de flujo del vapor

Velocidad de flujo del liquido

Composicién del vapor y del liquido

Températura

Presién

Idealmente se deben de tener estos datos en todos los pun~

tos de la columna, y el programa los arroja como resultados.

El objetivo general del disefio del equipo de proceso, es el °
establecimierto del sistema de trabajo 6ptimo v sus especi-

ficaciones, o el esclarecimiento de una unidad operando.

En la tabla (1) se muestran los criterios generales para la

seleccién de medios de contacto.

La compafiia que mas informacién tiere acerca de los medics
de contacto, es la F.R.I. {Fractionatior Research Inc.),
pero el acceso a esta informacibén estd limitada a compafifas

incorporadas.
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1.
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Capacidad de

manejo de vapor

Capacidad de ma-

nejo de 1liquido

Eficiencia

Flexibilidad

Caida de presibn

Costo

Limitaciones er

el disefio

oclucién

inundacién

recirculacién de
vapor

inundacibén

local

total
estabilidad

por altura real o
por etapa

por contacto tebdrico

de los medios de con-
tacto

recipiente

por experiencia ante-
rior

precencia y disponibi-
lidad de métodos de

di sefio
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ESPECIALES 1. tendencia al "fouling"
2. limitaciones por corrocibn
3. accesibilidad a inspeceidn
4, abilidad en manejo de espuma
5. influencia de la reaccién quimica

6. requerimientos de transferencia de calor.

TABLA (2)
Platos de flujo cruzado burbujeadores
valvulas
perforaciones
otros
Empacado con flujo a al azar anillo
contracorriente sillas
otros
regulatrmente dispuestos
Platos con flujo a aberturas fectangulares
contracorriente aberturas redondas
otros
Medios especiales espreacdo

cor los irnterros er movimiernto

otros
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En la tabla (2) se tiene una clasificacién de las unidades
de contacto.

II. Capacidad

A. Perfil de funcionamiento (figura 1).
El perfil se ve afectado por el tipo de medie de contacto,
dimensiones del medio de contacto, propiedades del sistema

v la relacién de equilibrio vapor-liquido.

DAD MAX.
FERMITIN

4

PuNTO
IUDAC Ok

EFICENCA ~

LAGRIMEO ' T aeeastee

VELCLCIDAD DEL VAPmé Aol

Figura 1. ‘Perfil de funcionamiento
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B.~ Capacidad de ménejo de vapor (platos).
En base a una capacidad de vapor requerida, se calcula el

diémetro.

De una manera simplificada: AT = AM + Al» (1)

Dénde: AM = .86 ‘AT (2)

.

Modelos para predecir la velocidad méxima permisible del
vapor através de AN , Sse basan invariablemente ern la ten-
dencia que tienen las gotas de liquido a ser acarreadas

por el vapor. N
Considerese el siguiente diagrama esquematico Fig. (2)

+

Para las gotas se tienen tres casos:

1.~ Pueden caer
2.- Pueden mantenerse suspendidas

3.— Pueden ser acarreadas hacia arriba.

Siendo la suspencibdn un 1limite para este caso, la fuerza
gravitacional es igual a la fuerza de arrastre, que para

una gota con didmetro Dd :
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Possible splash
baffl \‘ﬂ

Downcomer apron

1 r

Tray below.

Figura 2. Diagrama esquemitico de un plato con perforacio-

nes,
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Empiricamente se ha llegado a normalizar la obtencién del

parametro CSB en graficas de correlacién.
La Fig. (3), ha sido usada con gran éxito:

La tabla (3), presenta una comparacién de valores de CSB,

observados y calculados.

Para un estimado del punto de inundacibén en platos con
perforaciones, valvulas o borboteadores, el uso de la fig.
(3), es recomendable. Disefio usando 70-85% del CSB, al

punto de inundacién parece ser el mas apropiado.

Como ya se hizo notar, el funcionamiento 'de los platos ba-
ja a bajas velocidades, debido al lagrimeo Y/0 a la baja
dispercién. El1 lagrimeo generalmente est& asociado con pla-

tos con perforaciones que no tiene ningin medio preventivo
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» i
2. For hole/active area < 0. 10, see text. !

3. For ¢ # 20 dynes,cm ,

N based on net vapor {low area. I

0.2

Csh, flood *

Lodaiiy

00l

Figure 3.

| in. figuid

/lbfh

F

L/6lp, /p, °

Flooding capacity, crossflow trays

b . m tiggd

igqure 6. Weeping, sieve trays :Ll}



TABLA 3.

Ref.

Sistema " |Presién Dia. Bspacia Plato Parametro Cs&
— i lmm Hg abs _ft. mientc . _ _Ge fluijo Obs. Graf.
Etllbenceno—estlreno 100 2.6 20" Perf. . 024 .3 .3 a.
" " " " " Perf.~-valvula .024° .29 - .30 "
" " " " " Valvula .024 .28 .30 w
Metanol-agua 780 3.3 16" Perf, .035 .23 .25 b.
" w " " w Valvula .035 .23 .25 "
" " " " " Cachuchas . 025 .21 .25 "
Etanol~-agua 760 2.5 14 Perf. .037 .21 .23 c.
" " " " " Valvula .037 .22 .23 "
" " " " " Cachuchas .037 .24 .23 "
Referencias:a. Billet and Raichle, Chem.Ing. Techn. 38, 825 (1966); 40, 377 (1968). Billet,

"proceedings of the international symposium at Brighton®,

London (1970).

b.Kastanek and Standart, Sepn. Sci. 2, 439 (1967)

c.Kirschbaum, "Destillier und Rectifiziertechrik", 4. E4.,

Instn. Chem. Engrs.,

Springer, Berlin (1969)
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para que el liquido no fluya a través de las perforaciones,

a velocidades del vapor bajas. En teoria, no habri lagrimeo

cuandos hh'FHP > hL 1)

La caida de presién a travez de la perforacibébn més la pre-
sién existente debido a la tensidén superficial sea mayor
o igual a la presidén ejercida por el liquido sobre la per-

foracidn.,

El uso de la Fig. (6) se recomienda para platos con perfo-

raciones
A.~ Capacidad de manejo de liquido (platos).

Normalmente los bajantes tienen una dimensién tal, que no

llenan completamente a a mezcla liquido-niebla ver Fig. (2).

De un balance de presibén, la altura de liquido en los ba-

jantes calculado:

hy

[

k‘dc =hdc/¢dc (?’)

=\’1)f + hw + how * e A @
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9‘dc generalmente se toma como 0.5 el valor depende
propiamente de la tendencia del vapor 6 separacién del
liquido cuando no existe este problema de separacién Fdc=1
Si el flujo la pestafla es una niebla muy estable, @dc= @Ff
y @f es un valor promedio de la densidad de la niebla. El
valor de ¢f—puede ser tan bajo como .15. Por lo que la ali~-

mentacién al bajante tiene un rango de & de .15-1.

En el bajante no existe una fuente continua de aereacién,
debe de tener un tiempo de residencia que permita que las

burbujas de vapor suban a la superficie.

Condiciones que favorecen la separaciém del vapor del liqui-
do:
1. baja viscocidad del 1liquido

2. baja viscocidad del vapor.

D. Capacidad del manejo.de liquido y vapor. (empaque).

Los empaques més comunes son:

1. Anillées Rasching de ceréamica.
. Anillos Rasching de metal.

. 8illas Intalox de cerémica.

2
3
4, Sillas Intalox de pléastico.
5. Sillas Berl de cerémica.

6

. Anillos Pall de metal.
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La capacidad méxima de columnas empacadas se relaciona
directamente con los puntos de carga e inundacién. Para
una velocidad constante de liquido, la velocidad del va-
por puede ser incrementada hasta que. los huecos del empa-
que se mojen completamente, i.e. el liquido empiece a ser
retenido. Este es el punto de carga, y es fécilmente de~
tectable por el cambio brusco en la pendiente de una curva
de presibén v.s. velo idad de vapor. E1 mismo fendmeno ocu-
rrirad si se mantiene constante el flujo de vapor y es el

liquido el que se aumenta.

Eri destilacién el punto de carga y el de inundacidén se

encuentran aumentando la velocidad del vapor y del liquido.

El método m&s comin para predecir la capacidad de vapor
maximo y la caida de presién estd basado en las gréaficas
generalizadas de Eckert (22). Estas graficas se concluyen

de un trabajo de Sherwood (23). Para trabajos de destilacién
debe de ser usado con mucha cautela, Silvey y Keller (24)

dan algunos criterios para su uso.

El valor en la ordenada en la grafica de Eckert (22), es un

parémetro de capacidad.

En afilos recientes se ha publicado més informacién sobre este

tema Billet (25) cubre varios sistemas usande anillos Pall
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Los datos de Billet y Raichle muestran que el limite de cai-~
de de presién es de 120-140 mm Hg/metro o 1.5-1.7 in de H20/
ft. Esto corresponderia a valores de Y de la curva de Eckert
bastante menores al punto de inundacién. E1 uso de la curva

de Dp=1.5 in H20/Fft en las cartas de Eckert (22), co junta--

mente cor los datos de Billet, darian un Fp=1.0 .

Tentativamente se recomienda el uso de las cartas de Eckert
(22)'para una columna empacada. E1 tamafio encontrado es un
maximo, por lo que' se aconseja disefiar entre el 60-80% del

obtenido.

Abajo del punto de carga, la dispersién del gas en el liqui-
do es buena, y existe un fiujo laminar en las peredes del em
paque, -la correlacién de Sherwood (23), modificada por Eck-—-

ert (22) se muestra en la figura (8).

El factor de empaque o factor engafioso, ademés de estar in—-

cluido en las ordenadas, se encuentra en la siguiente tabla

(4).

Con la ayuda de la figura (8) y de 1la tabla (4), es posible
predecir la capacidad de liquido y la de vapor. Con la figu-
ra (9), se forma un crﬁterio de comparacién de columnas empa
cgdas y con platos. Los anillos Pall de 2 pulgadas tienen una
capacidad mayor que la de los platos convencionales de fluijo

cruzado.
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de 2 pulgadas, ver tabla (1'). Los datos calculados como va-

lores de Csb se graficaron en la figura (1').

Para los siste

1
mas calculados,Tﬂ«n.O y la curva estd basada en un Fp=1.5 .

E1l valor recomendado de Fp para anillos Pall de 2 pulgadas,

estd dado por Eckert, y es de 20,

para estos datos.

TABLA 1°'.

Columnas Empacadas.
Sistema P
Ciclohexano- 24.8

rheptano

Etilbenceno-~- 1.93

estireno .97

Metanol-~ 1r4.7

etanol

1o cual es muy optimista

Fp

. 049
.082
.250
.485
.083
.146
.283
.460

.024
;7

.043

Csb
.315

- «310

.240
.204

.315

267
.225
.198

.339
.376

321
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Continuacibén tabla 1°'.

Sistema P D Fp Csb
Butanos 165.0 4.0 .238 .218
.440 .197
.689 .168
Isopropanol= 14.7 4.0 .42 .343
agua .139 .288
.253 .255
.387 .223
FIGURA 1°'.
1.0
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FIGURA 8. Correlacibn generalizada para columnas empacadas.
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TABLA 4. Factores de empaque.
Tipo T M Fp 3.75 .5 Fp 3.75 Fp .5
Anillos Rasching 1 c 110 144 156
11 ¢ 60 80 90
2 C 47 62 72
1 M 67 10 142
2 M 37 50 66
Anillos Pall 1 M 42 53 47
13 27 34 29
2 M 20 22 23
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Continuacién tabla 4.

Tipo T Ma Fp 3.75 .5 Fp 3.75 Fp .5
Sillas 1 C 75 93 98
13 C 35 . 48 52
2 C 30 33 40

T: tamafio en pulgadas

Ma: material, M, metal; C, cerémica
Fﬁ:parémetro de flujo, (L/C)*(fg{?l;%
FIGURA 9.Comparacidén de capacidades.

10 - —r
[0X]
06 4 -
P
05 | — == S S A g 3
04 e
- L
@ 3 r-——"'_"."'—“"‘-“'::\"~ ~i P
Fa~ ~ ~ N
‘0 02 ] — '?,',, \\\
< ' T | 'Dc\g‘!i\‘ \\ h y
LY \ Cre \\’\ \\ "\
S— SINUN o
— \\ N \\ s,
. =
3 01 - NP— o Yor ;1
s 22, Lfe, o 1]
S oos Sl e
(" e 5 t0g, 1]
* 008 T
g 005 Notes: Oy “/p—r\\
o,
004 \. For aqueous solvents. For other ""4,'9
solvents, multiply curve valve of N
003 Cgg by {e772)0-2 N
2. Bubble-cap troys have some
002 curves oy sieve troys. T
3. Data from refs. éfond 70
|
oot L.~ ' l | | l l I . N
(8] ©32 003 004C05 007 O1 02 _03 04 0506 08 | 2 3 4 5

L

cro-

/F

i



197

111. Caida de presi6n.

La caida de presibn es un factor critico unicamente para -—-

fraccionadores al vacio.

La predicéién de la caida de presién es importante ya que es
t&4 determina la altura del 1liquido en los bajantes (vertedesz
ros), vy pbr lo tanto la capacidad de manejo del liquido. La.
caida de presidn puede ser usada para controlar el flujo de

vapor y en muchos casos indica el punto de carga y el de i--

nundacién.
"A. Platos a contracorriente.

La caida de presién para el flujo de vapor en un plato se su

pone como la suma de las cafidas a travez del liguido aereado.

kT:‘"‘ hé +hL. (‘K)

Dénde h AP de1 liquido aereado, th:caida por el orificio.

Los valores de MA se calculan por medio de la ecuacién del

orificio, modificéndola : 2
hy =K, + K&(PV/.PL-) Un

Para platos con perforaciones:

K, =0 Ky =(186)/ ¢
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Los valores de Cv se toman de la figura (10), que aparece en

un reporte de Liebson.

FIGURA 10. | |
023,
080 ﬁ%f%ﬁgg’”ydﬂ el
/ /
T\ /
E ] L
g o0 — /
/ //ﬁ:\\’g ot
Qe%ﬁ 0.10 0.15 020
Aot sras =AntA

«

Para borboteadores,

y Bolles (26) presenté valores de K2 comc una funciér del

cosciente

para un valor de este cosciente entre 1.15 y 1.33, ‘42 varia
entre .55 y .47 . Para platos con valvulas, los fabricantes
han publicado métodos para la estimacién de la caida de pre-

sién. Glitsch (27), recomienda las siguientes ecuaciones :
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Para valvulas ligeramente cerradas

K= (175 tu Pu e o K= 2

y para valvulas completamente abiertas,

\{1 = 0 e = 105 (15)

Para la cafida a travez del liquido aereado en platos con per
Fforaciones y bdrboteadores,

N =/$ by 16y

dénde para borboteadores,

“us:"\w *how + A/?_ (17)

y para perforaciones

hds = 'mu + hew + A/Z (18)

Los valores de (factor de aereamiento), se leen de la fi-

gura (11)

FIGURA 11. Factor de aereamierto .
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Para platos con valvulas se toma el mismo criterio del fac—-

tor de aereamiento; Glitsch toma valores arbitrarios,
L\L= M kw +how ‘+A/2- (19)

En estas ecuaciones, el término haw es la cresta del flujo
del liquido aereado que pasa por arriba del vertedero, este

hmy puede ser calculado:

'ﬂaw = 43 (q‘/kw )%

y se utiliza cuando los vertederos son rectos.

(20}

Es de notarse que A (gradiente hidraulico) puede ser despre
siado si se trata de platos con valvulas o perforaciones. Bo-

lles (26) predice el valor para borboteadores.
B. Platos a contracorriente.

La caida de presibén "seca" puede calcularse por medio de la

siguiente ecuacibdn,

kd = 186 Pv/f),_ (UN Cu)z (21)

solo es valida cuando la velocidad de acecamierto pueda ser
despreciable. Para platos a contracorriente con 15% o mas de

area abierta se deber& hacer modificaciones.

Un modelo simplificado que describe el fenbémero de la caida
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de presibn es el siguiente,

1

ht‘*‘*‘ hy +he 2
Dénde Hg esta basada en la fraccién de abertura y hL=?L k*,
h; es la altura de la niebla y ¢$ la densidad.

Rylek y Standard (28) sugieren un ruevo método de obtencién
de hL . Pero no es muy seguro. Para un plato bien cargado, la
densidad de la niebla ¢F varia entre 0.2 v 0.3 , los valores
de h¥ aumentarén con la velocidad del vapor, hasta que la al

tura de la niebla sea igual al espaciamiento entre platos.
C. Caida de presién en columnas empacadas.

Las columnas empacadas se caracterizan por trabajar bajo los

lineamientos de la Ffigura (12).

Para una cama seca, la ecuacibén del orificio puede ser vali-
da.

AP; C| j)v UOQ {23)

Los valores de &y se dar er 1a tabla (5). La ecuacién de caf
da de presién da un valor minimo, cuando el empaque se irri-
ga se aumenta la caida de presién. En base a varios experi--
mentos, en el punto de inundacidn, la caida de presibdn por

cada pie de altura es del order de 2.5 pulg. de agua. Se re

comienda usar las curvas generalizadas de Eckert, pero con €

L3
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esceptisismo.

FIGURA (12).

ZOuk JDE CAPGA

L6 ( GADA DE PRESION )

EHRQUE SECO

106 ( VELOCIDAD DEL GAs )
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TABLA 5. Coeficientes para cama seca.

Empaque Material Ta Esp. c1
Anillos Rasching Cerémica 1. 1/8 .53
13 3/16 .32
2 1/4 .25
Metal 1 1/16 .54
13 1/16 .32
2 1/16 .25
Sillas Intalox Cerémica 1 .43
13 .18
2 14
3 .073
Anillos Pall Metal 1 1/16 .18
11 1/16 .11
Fuente: U.S. Stoneware Co., "Tower Packing Data Sheets",

Akron Ohio.
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Introducciébn.

Se discutirén los métodos por los cuales se relacionar&n los
nimeros de etapas de equilibrio hipotéticas N con el numero

de etapas actuales Nt requeridas.

- Por definicién, una etapa de equilibrio produce una corriente
de vapor saliente, que estd en equilibrio con otra corriente
de liquido saliente. Esto es posible en platos pequefios, don
de existe un mezclado casi perfecto. La composicién del 1f -
quido es constante en todo el plato e igual a la de salida.
El vapor entrante tendrfa composicidn constante, pues viene
del plato de abajoque mantiene un mezclado perfecto. Si se

le da un tiempo de residencia suficiente y los coeficientes
de transférencia de masa y calor son bajos, el vapor salien-
te tendria una temperatura y composicidén de equilibrio, aln
cuando no exista un contacto completo con el liquido. El acer
camiento al equilibrio se puede representar por la razbn de
las concentraciones antes y después del plato sobre la dife-
rencia en concentracién, si el vapor hubiera alcanzado un es

tado de equilibrio con el liquido. Siendo:

E . yN _‘YN—-I
My — =
v - Wl
ey = X
o en términos de liquido: ]: =

~ML . *
XN+{'"XN
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y son aplicables cuando hay en el plato N un solo valor de
X %Y

mezclado completo, si no 1o hay, se toman otro tipo de efimm

ciencias, eficiepcias puntuales
Eos "*—:‘(7- 7""")/(Yﬁ“ Yn-t) Eo “(XN*' _X)/(Xuﬂ -x')
Notar: ) 5% Y X# XN

La concentracién de vapor no es uniforme, debido a que la con

centracién del liquido no lo es a través del plato.

La manera de atacar la eficiencia y su prediccién, se hara en
‘base a caracteristicas de transferencia de masa del sistema -

flufdo y de las caracteristicas fisicas del plato.

Las eficiencias puntuales pueden relacionarse con las eficien
cias del plato por modelos matemldticos, y a su vez, a la efi-~

ciencia total: EO se define como E0=N/Nt.
EFICIENCIAS EXPERIMENTALES

La mejor manera de obtener la eficiencia de un plato'de un ~—
sistema fluido dado, es medirla experimentalmente. No se ha-

ce en laboratorio sino en corridas experimentales del equipo-
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en operacién. Las corrientes de productos se analizarén y se
determinaré la separacidén que se llevd a cabo entre dos compo
nentes "KEY" durante N, etapas. E1 ntmero de etapas tedricas
(N) se calcula y la eficiencia total se obtiene. La exacti-
tud para obtener N depende de como se obtuvo el valor de K(--

constante de equilibrio vapor-liquido).

Existen compafifas que han acumulado informacién (Experiencia)
que el disefiador puede utilizar, seleccionando una eficiencia
comparando simplemente su sistema y el disefio del plato, con

una situacién similar ya experimentada.

Variables que afectan la eficiencia ver tabla 1, efectos van

observados de las variables en la eficiencia, tabla 2%

También el sistema del fluido debe de ser similar, y la pre-
sién la misma. La temperatura de la etapa es funcibén de la
presién de la columna, y la viscosidad y la tensién superfi-

cial son altamente afectadas por la temperatura.

La viscosidad: Factor muy importante comparando las altas efi
ciencias obtenidas en destilaciones ordinarias y las bgjas

obtenidas eh destilacién al vacio ya que, al aumentar la pre~
sién aumenta la temperatura, baja la viscosidad y sube la efi

ciencia.
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TABLA-1'.

VARTABLES QUE AFECTAN A LA EFICIENCIA

COLUMNAS CON BORBOTEADORES. COLUMNAS CON PERFORACIONES,

Y VALVULAS.
Variables de operaciébn:
1. temperatura temperatura
2. presibén presibén
3..reflujo L/V LV

4. velocidad de vapor
Variables del sistema:

5. densidad del liquido

6. viscosidad del liquido
7. tensién sup. de liquido
8. densidad del vapor

9. visocosidad del vapor
10 volatilidad relativa
Variables de disefio-plato:

11 &rea libre, As/A

12 ntim. de borboteadores/sq.ft.

13 tamafio de la petafia
14 altura de la cresta
15 bafles o mamparas

16 patrbén de flujo

vel de vapor

dens. del liq.

visc. del 1iq.
fensién sup del 1iq.
dens. del vapor
visc. del vapor
volatilidad relativa
.

&rea libre

espesor del plato
tamafio de la pestafia
altura de la cresta
mamparas

patron de flujo

Variables de disefio-colimna:
17 &rea de los vertedors o bajantes drea de vertederos
18 espaciamento entre platos espaciamento de platos

19 arregle de los bajantes o vertederos arreglo de los vertede
ros.
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TABLA 2'.
VARIABLES QUE AFECTAN A LA EFICIENCIA

COLUMNAS CON BORBOTEADORES. COLUMNAS CON PERFORACIONES

Y VALVULAS.
Variables de operacién:
1. temperatura temperatura
2. presibn ) presidn
3. reflujo L/V L/V

4. velocidad de vapor vel de vapor

Variables del sistema:

5. densidad del liquido dens. del 1iq.

6. viscosidad del 1iquido visc. del 1liq.
7. tensibn sup. de liquido tensién sup. del 1ligqg.
8. densidad del vapor dens. del vapor
9. viscosidad del vapor visc. del vapor

10 volatilidad relativa volatilidad relativa

Variables de disefio-plato:

11 4rea libre, As/A 4rea libre

12 nGm. de borboteadores/sq.ft. espesor del plato

18 tamafio de la pestafia
14 altura de la cresta
15 bafles o mamparas

16 patrdn de flujo

tamafio de la pestafia
altura de la cresta
mamparas

patrén de flujo
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Variables de disefio~columna:

17 area de los vertederos o bajantes &rea de vertederos
18 espaciamento entre platos espaciamento de platos
19 arreglo de los bajantes o vertede arreglo de los vertede

ros TOoS.
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La volatilidad: Una alta volatilidad representa una baja solu
bilidad en la fase liquida, esto quiere decir, una alta re-

sistencia a la transferencia de masa en sistemas liquido~vapor.
CORRELACIONES EMPIRICAS.

Dos correlaciones de gran utilidad son las que predicen la efi
ciencia del plato en funcién, la volatilidad relativa y la
viscosidad. Ni implica una transferencia de masa y por lo tan-
to no se utilizan modelos que las describan por lo que su uso
es sencillo. Sin embargo éstas correlaciones son empiricas ya
que representan adecuadamente aquellos sistemas en los que
estan basadas; por lo que su uso para otros métodos puede ser
dudoso. También estan restringidas a utilizar unicamente una

o dos variables que afectan él fenbmeno, por lo que se incurre
en una super simplificacién del problema. AGn asi son usadas

para dar una buena y répida estimacién de la eficiencia.

Eficiencias de Drickamer-Bradford (H.G. Drickamer and J.R.
Bradford, Trans Aich 39, 319, 1943), utilizan datos de plan-
tas de 54 columnas fraccionadoras para desarrollar una corre-—

lacién simple entre la eficiencia y la viscosidad. Figura (1).

Los autores seflalan que la eficiencia no es una funcién Gnica

de la viscosidad, pero encontraron que una simple correlacibn
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entre la eficiencia y la viscosidad de la alimentacidén tomada
a una temperatura media de la columna, era satisfactoria para

muchos sistemas del petroleo.

El uso de la viscosidad est& justificado por su similitud en
correlacién con la difusividad molecular y funciones de trans

ferencia de masa.

La viscosidad varia también con la temperatura y el peso mole
cular, ya que la viscosidad del liquido varia mucho mls que
la del vapor con respecto a la temperatura, fué la viscosidad

del lfiquido la que se escogié como la finica variable en esta
100 —TTTTT -
- ’| . . ||J
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correlacibén. La corriente de alimentacién se tombé como repre-
sentativa en la columna teniendo una composicién: &/

la viscosidad r;
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La temperatura a la cual se toma la viscocidad as la media

aritmética entre las temperaturas superior e inferior de 1la

columna.

Los platos que se probaron eran de uno y dos pasos. Todos
los que se probaron, menos 11; eran de borboteadores. En las
secciones inferiores de tres torres, los borboteadores te—-—-

nian cachuchas rectangulares.

o Cnmmercual hydrecarbon
1090, column k
a Commerc:al chlarinated hydrocarbon
5 fractionation columa
2 oA -+ Commercial alcohol
80 fractionation
8 - X Laboralory fractionation of
ethyl alsohol
w o o 5 o 0O Miscellaneous
g b e ¢ o5 X A -
2 Sas "
e A X
@
& x\\\\
[} [
20
ol .
0.l 0.2 03 04 06 08 10 20 30 40 60 80 10

Relative volatility of key component x viscosity of feed
{at average column conditions)

CORKELACION DE O'CONNEL PARA EL CALCULO DE EFICIENCIA.
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Drickamer y Bradford encontraron que la distancia que recorre
el liquido es también importante. Para efectos de las gr&fi-
cas ilustrativas, la distancia media que recorrid el liquido-
fué de 2.5 ft. Pruebas con torres de 13.5 y 10.5 ft. con dis
tancias de flujo de 5.5 y 4 ft. respectivamente dieron una —-.
eficiencia mayor. Los valores predichos por la gréfica 16.1

fueron entre 18 y 8% m&s bajos para torres de diferente tamafic.

Drickamer y Bradford advierten el peligro de usarse en siste=
mas cuyo equipo de fraccionamiento varia entre éste y las de-
columnas de refinacibn o en sistemas donde no se destilen ===

— hidrocarburos.

Una de las razones de méds peso para restringir esta correla-——
cibén en mezclas de hidrocarburos con punto de ebullicién cer-
canos, es el efecto de la volatilidad relativa o solubilidad-

que afectan la eficiencia en el plato para un componente dado.

EFICIENCIA DE O'CONNEL (H.E. O'Cohnel, Trans Aiche 42, 741,-
1946).

Relaciona la eficiencia para columnas de fracciébn como una fun
cién del producto de la volatilidad relativa del componente —
KEY més ligero con respecto al més pesado multiplicado por la
viscosidad tomada, igual como en el caso Drickamer y Bradford.

Al incluir a O'Connel la volatilidad relativa, amplia la corre
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lacién Drickamer y Bradfofd e incluye sistemas con ura volati
lidad relativa alta. También la presencia de la volatilidad -
en la correlacibdn relativa implica que la eficiencia del pla-
to de varios componentes en una mezcla multicomponente no es-

la misma.
EFICIENCIAS EN_BASE A DATOS DE OPERACION.

En muchos casos sucede que se tiene que duplicar una fraccio-
nadora existente. Si se tienen datos de operacién medidos cui
dosamente, no puede basarse directamente en ellos para efec -
tos de -disefio. Se tienen que tomar en cuenta, cuidadosamente,
los cambios en escala geométrica y las limitaciones fisicas,-
ya que el mismo sistema actiéia diferente si las condiciones va

riar.
EFICIENCIA DE DATCS DE LABORATORIO.

Para que estos datos sean fitiles al disefio, se debe seleccio-
nar cuidadosamente el equipo ern dénde se va a simular. Por -
ejemplo, se utilizard una columna pequefia de platos, si la co
lumna a disefiar va a tener platos. Si la columna va a ser em
pacada, ser& dificil que el laboratorio arroje datos satisfac

torios para su disefio.

Las pruebas de laboratorio sirven para revelar la tendencia -
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inherente del sistema a la transferencia de masa. Un buen ope
rario del Oldershaw puede aconsejar al disefiador cbdmo comparar
un sistema con otro. Algunas compafifias tienen factores de co-
rrecién para extrapolar del laboratorio a la planta, pero son-

sumamente celosos de ellos.

EFICIENCIAS A PARTIR DE MODELOS TEORICOS Y SEMITEORICOS.

El modelo més conocido para predecir la eficiencia en el desa~
rrollado por Aiche.

Modelos de transferencia de masas

lo. De Lewis 2 films )
20. HIGBIE de penetracién )

30. Danckwerts renovacién superficial )

P e T e S e N

40. Toor, Marchelo penetracidén del Film )

A Mgza;%L (Gé““Ck*)
9. mm = z(@ ~Ca¥)

5 g =(8 ) [ 5 D]
4. Mgy = (- CA)(/»@J/ C\+2exf 224//g

2

LS
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11. TRANSFERENCIA DE MASA EN PLATOS.

La transferercia de masa en los borboteadores ocurre en tres
zZonass

1.~ Zona de nriebla, arrita de los dispersores.

2.~ Zora de espreado, arriba de la niebla.

3.~ Vertedores o bajantes.

La primera es en la que se supone que existe mayor transferen
cia. Unicamente a muy altas temperaturas en la zona 2. la que
se vuelve importante, pero generalmente la transferercia en =
esta zona es pobre, debido a la oclusidn creada. En los ver-
tedores no se sabe realmente lo qﬁe sucede, pero no contribu-
ye mucho a la transferencia, ya que las fases tiender a equi-
librarse. Se concluye que la zona a mocdelar es la nimero 1,

Es en esta zona donde la AICHE ha dirigido sus investigacio -

nes.

1.CONCEPTO DE RESISTENCIA DOBLE.

De acuerdo a este concepto, la velocidad de transferencia de=-
masa en la interfase, estd controlada por las resistencias en

la fase 1lfquida y en la fase vapor, y ro existe resistencia -
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en la interfase

Ry=Ry+Ru () Y= Yiey +Yir (2.0)
Na=loy Acv (3) Yoy = Yiw + Miw @)
7‘\=m€\m/Lm

Considerando un volGmen unitario de niebla aereada,-con una
drea interfacial efectiva(@),
¥ 1 2_\__
Kov(®) ~ = i (M ke (@)

Para un punto en el plato, con un tiempo de residencia

el numero de unidades de transferencia:
Ny=ky @) 8v  (6)

Ne=le(@@) 8L ()

Yoy = Yy + 7‘/”!— (8)

EOV - |“‘ exp("‘NOV) C%)
Estas ecuaciones dan lugar a la eficiencia puntual Eev,defi-

YOUT - Yu X

hor - Yin

nida:

Eov -

(1d) Yoor = Koy Xaur (1)
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El objetivo es llegar a predecir la eficiencia puntual, con -
vertirla a eficiencia de MURPHREE y luego obtener la total.

E,— EWw— E, (2)

v

La AICHE ha obtenido la siguiente correlacién para la fase va

por: < | 5 -
Ny = ( 336+ M6, = 200"+ .02 22 )/(%0) ()

Desarrollada para platos con borboteadores a una escala peque
fia trabajando con un sistema amonia-aire-agua. Fué verifica-
da para un sistema benceno-~acetona, trabajando con borboteado
res de 2 ft. No se ha verificado para platos con perforacio-
nes o con valvulas y no se aplica para platos a contracorrien
te, pero como los experimentos fueron héchos con borboteado -
res pequefios, se puede suponer que la ecuacién cubre también-

el comportamiento de:platos con perforaciones y con valvulas.

De la figura
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Tiémpos de residencia promedio, sin tomar en cuenta las dife-
rentes maneras o tipos de mezclado. Todo ésto tiende a la ~-

prediccibn de la altura del l\%
AICHE propone: \'\{_ =253 Uazfv + |, 99 hw - 1.6 (M)

HUGHMARK propone: t\{.:-“g Uﬁiyi\}' +l6ll hw 4-“%9 ‘%w "‘H (7‘0) |
Loy

Limitadas a observaciones visuales de equipos pequefios

KASTANEK propone la siguiente ecuacién para platos con verte-

dores: .
W= [ Uy * W+ 8]0 D)
vy para platos a contracorriente:

hi=[ 14 -.126 At/hn + '5] (22)

Estas ecuaciones éstén en base al sistema etanol-agua efec --

tuando experimentaciones en una columna de 1 metro.

o~
Para la prediccibn de Lv en la ecuacién 6, se puede obtener -~
una relacidén de las ecuaciones 13, 19 o 20. La teorfa de PE-

NETRACION ofrece una mamera para obtener ICV :

5
35) o
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Donde éa.es el tiempo de residencia de exposicién, tomado co
mo el tiempo que ura burbuja de gas tarda en recorrer una dis
tancia equivalente a su diémetro. En un principio, Hughmark
(Hughmark, G. A., Chem. Eng. Progr. 61 (7), 97 (Julio 1965))
propuso que O'~"v 6 ,pero después de varias pruebas noto que
podria haber hasta 20 tiempos de residencia de exposicibén al
pasar el gas por la niebla del plato. Otro factor dificil de
determinar es el &rea interfacial. Hughmark (misma cita) pro

pone:

@.=[31+266 U~ 92U P, -5/, + HO s 1
(%OfV/ﬂ.j/e (-6?/}4._)/2 ('?‘0/0‘)%0 (24)

Calderbank y Rennie (Calderbank P.H., Rennie J.;Trans.Instn.
Chem. Engrs., 40 (3),191 (1962)) proponen:

Q=G("¢§)/Db '
Basada en medidas fotogréficas de las burbujas y mediciones
con rayos K’del gas retenido. Las correlaciones usadas para

condiciones de operacibdn comerciales se ven en la figura 3.

Ahora para la fase liquida, AICHE propone:

N = (1065(10") . ) (26 Uap° + 15)0,  (26)

DL se encuentra en el libro de Sherwood y Reid,"Properties
of Gases and Liquids",

Gh,se obtiene de la ecuacién 18, ykL puede ser obtenido



221

FIGURA 3. - !
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"por medio de la siguiente ecuacidn, basada en la teoria de

la penetracién.

Lol o

|
Se tiene como problema la evaluacién de QL

Se tiene que trabajar mas para modelar las eficiencias puntua
les. E1 problema es la carencia de resultados correctos en
los que uno pueda confiar, pues al haber un mezclado parcial
es imposible tomar una muestra representativa. Hasta ahora,

solo el método de la AICHE es recomendable.
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111. MEZCLADO DEL LIQUIDO EN PLATOS.

Si el 1iquido y el vapor se encuentran perfectamente mezcla -
dos Egy=Eny + si no, Emv) Eov
Si existe flujo pistdn en el liquido (absolutamente nada de -

mezclado):
1 =j; (exp('AEeA -{) (28)

Primeramente tenemos que averiguar si existe alguno de los pa
trones de Flujo extremo: mezclado perfecto

Flujo pistén

AICHE, usa-:el ntmero de PECLET, en base al modelo EDDY-DIFU -
CIONAL y ha obtenido unas correlaciones (FIGURA 4) de £Mv Eov
%E y obtiene JE para platos con borboteadores:

De® = 0124 + . 0131 Va +.0025 ' /' + .05 hy (20)
Para platos perforados, GERSTER ((GERSTER J.A.,IND ENG. CHEM.

52, 365 (1960)) sugiere un aumento en un 25% del calculado -

por la ecuacidén 30.

Este modelo estd basado en un patrédn de flujo unidireccional.
La evaluacibn de DE estd basada en simuladores rectangulares.
Este flujo estd bastante lejos de ser inidireccional y se pue
de ver en un articulo reciente de BELL (BELL R.L., "EXPERIMEN
TAL DETERMINATION OF RESIDENCE TIME DISTRIBUTIONS ON COMMER -
CIAL SCALE DISTILLATION TRAYS USING A FIBER OPTIC TECNNIQUE",
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AICHE MEETING AT CHICAGO,DECEMBER 1970). Estan hechos en una
torre de'la F.R.I. de 4 ft.

De estos perfiles PORTER {cita dada) propuso el siguiente mo-

delo: existen tres regiones en el plato; a saber:

Inlet downcomer

" Region 1

T
A\ |
|

Region' IT
Region I

Outiet downcomer

De esta manera, una torre de 4ft, y 60% de tendria-
un minimo de zonas estacionarias (fegiﬁn 11), mientras que es
ta zona seria significativa si la torre fuera de 20ft. E1l tra
bajo de PORTER (cita dada) se extiende hasta predecir eficien
cias basadas en :

1. No existe transferencia en las zonas estacionarias.

2. Existe difusibén tipo EDDY en la zona activa

3. Existe un mezclado perfecto en la fase vapor

De este trabajo, se concluyen los siguiéntes resultados cuali
tativos;

W/D =06, Eqo A =075
———: stagnant region mode!
~ - - lirtng solution
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esto explica la falta de continuidad ascendente en las efi --
ciencias puntuales, al aumentar la longitud de flujo, pero --
también indica la ventaja de colocar BAFFLES en los platos de

gran longitud.

Para el caso en qué el vapor no esté mﬁy bien mezclado, que o
curre cuando el didmetro es muy grande, en comparacién. a la ~
geparacibén entre platos, y siendo e1>p1ato activo completamen
te con difusibén tipo .EbDY simple, BIENER ( IND.ENG.CHEM.PDD.-
6,499 (1967)) desarrollé curvas del siguiente tipo: Ver Fig.-
1.

El trabajo de DIENER indica que bajo ciertas condiciones, el
vapor tiene que ser tomado en cuenta.’

LOCKET, LIM AND PORTER (TRANS,INSTN.CHEM.ENGRS. 1973) conside
raron la combinacién de zonas entacionarias y el tipo de mez~

clado del vapor, a continuacibédn se muestran curvas que mues -
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tran casos de mezclado no total.

prg=elii

TIGOES 6, Yariatiea of evemiT colwny sffiolency vith cdlumn temeter
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Un incremento en unidades de transferencia, aumenta el efecto
del BY-PASS (por las zonas estacionarias) y baja la eficien -

cia total de la columna.

También, a mayor patrén de flujo pistén (Num. PECLET alto), -
existe mayor BY-PASS.

El efecto del BY-PASS del vapor se muestra en el esquema si -

guiente. Ver figura 3.

IV. EFECTOS DE LA OCLUCION EN LA EFICIENCIA.

La curva de operacién en un plato de flujo cruzado.



¥, fractional entrainment, moles/mole gross downflow
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FIGURA 7.
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Donde Eo es 1a eficiencia "wet" que baja por el efecto de 1la
oclucién. Colburn (Colburn A.P. Ind.Eng.Chem. 28,526 (1936))

relacion6 este efecto con la eficiencia.

Ba= Env/(\+e' Ew/lv)  (31)

Siendo C'las moles ocluidas por hora. Una cantidad un tanto
dificil de medir. Fair (Fair J.R.Petro—chem. Engineer 33 {10)
45 Sept 1961) (Fair J.R. and R.L. Mathews Petrol.Ref. 37 (4)
abril 1958 )recalculd una oclucidén efectiva en base a curvas de

operacién de destilacibn, usando la siguiente relaciébn:

Ea/Ew = vigam [‘\’/CI—‘P)]) (’5'2.)

siendo ¥ 1a fraccién ocluida, y se obtiene por medio de las

gr&ficas de la figura 7.
V.Eficiencia total de la columna (platos).

De la ecuacibdn 12 se obtiene la eficiencia total de la colum-
na, de Ey, % fo .La conversién se hace:

|ﬁ(\+ Eny LA -1] ) 13
103 'y

Eo =
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VI. EFICIENCIAS DE COLUMNAS EMPACADAS.

Para una destilacién binaria, el requisito de separacién se--
calcula en términos de unidades de transferencia rqu luego-
Ia altura necesaria se obtiene por medio de una "eficiencia"-

en términos de altura de la unidad de transferencia

E=Nov Hoy (24)

De otra manera: se calculan los platbs tebricos y uné altura-
eqﬁivalente al plato tebérico (HETP: HEIGHT EQUiVALENT TO A -
THEORETICAL PLATE) _
Z=N.HETP (33 )

Generalmente es mls facil calcular el nmero de platos, espe-
cialmente si se trata de una destilacidn de multicomponentes.
Se tienen unas correlaciones bastante sencillas si la linea -
de operacién y la de equilibrio son rectas

HETP = Hov \M'X/('A-\.)
Y si ademAs son paralelas

HETP= Hov
Valores de HETP no pueden ser calculados atn por correlacio -
nes que manejen las resistencias (a la transferencia) del 11-
quido y del gas separadamente. Para casos especiales, N puede

ser convertido a N, por:

f\ov—-NM' (’56) “ov Hv + 2 4o (3?’)
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CORNELL (CORNELL D.CHEM.ENG.PROGR. 56 (7) 58 (JULY 1960)) es-
tima valores de Hc\, WL para anillos RASCHING, SILLAS BERL y-

empaques con geometria similar. Resumiendo?

‘?"6{:@. J)T (8)

MR
=g G S ” ()
f=( ) w
fu=(628/p. )™ )
fo=(32/c)" W)

C:F es un parametro para alcanzar la inundacibén en el empa -
que. Valores de ‘1’,¢,C§:, M, N, se pueden obtener de la ta -

bla 2 o en curvas en la referencia al original.

~Después de haber hecho este analisis, se podria creer que to
dos los aspectos en el disefio de equipo y operacidén de una -
columna de destilacién se han reducido a una ciencia exacta.
Pero un analisis hecho por MacLaren y Upchurch (29) nos hace-
pensar que se requiere algo mis que ecuaciones y correlacio -

nes para que trabaje una torre de destilacién.



231

TABLA 2. .
Anillos Rasching -8illas
Fase gaseosa 1 in. 2 in, 1 in. 1% in. 2 in,
Exponente mil 0.6 0.5 0.5 0.5 0.5
Exponerite ni 1.24 1.24 1.11 1.1 111
Parametro ‘F'
40%inund. 110 210 60 80 95
60% - 105 210 60 80 95
80% 80 210 60 80 95
Fase 1iquidg
Parémetro ¢:
L=500 ) .045 .059 .029 .032 .044
L=1000 .048 .065 .037 .040 .050
L=5000 .048 .090 .068 .068 .075
L=1 0000 .082 -110 .090 .090 .090
Parametro Cp
50%inund. 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0
60% 0.9 0.9 0.9 0.9 - 0.9

80% 0.6 0.6 0.6 0.6 0.6
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=1.04 +0.29
-414 xr—cx L0410.2%
N —a=1,0420.5%

FIGURA 8., S - "’§\\$
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AGn cuando.el disefiador cuiera anticiparse a todos los proble
mas posibles, existen factores, que no pueden ser previstos,—
' tales como:
1.~ Cambios en la composicién de la alimentacibén. Estos pue-
den resultar por un cambio en la materia prima 6 por modifica

ciones en la operacién de equipos asociados con la torre.

2.~ Las especificaciones de los productos pueden ser cambia -

das por demandas del consumidor por competencia entre otras.
3.~ El cllculo de la eficiencia puede ser érroneo.

4.- Puede sobrevenir un fenémeno difiqil de predecir que es -

el espumeo.

5.- E1l cllculo del reflujo puede ser errdneo, principalmente-

si fué calculado con algan método corto.

6.~ Los datos de equilibrio esté&n sujetos a errores experimen
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tales y més aln si se usaron métodos de aproximacién.

Ademés de tomar en cuenta estos factores, uno debe de mante -
ner cierto escepticismo con respecto a los datos de disefio de

disefio y de sus métodos de célculo.

Bi consideramos el siguiente ejemplo, se verd el error en el-

que se puede caer:

8i tenemos dos componenées de punto de ebullicibén cercano con
un ‘factor de separacién 6 volatilidad relativa de 1.05y la ==
fraccién de alimentacién es del 50% para.cada componente, y -
se desea obtener un destilado con composicién

La exactitud'en la evaluacién de la volatilidad relativa es -

del orden del

Como se muestra en la fig. (8), al seleccionar un reflujo de~
50, el nGmero de platos puede ser desde 180 hasta 240. Esta-
solucién no nos lleva a ninghn lado, por lo que se tendré que

hacer una evaluacién econdémica.

La experiencia de la Unién Carbide aconseja gue es menos caro
aumentar el ntmero de platos, el reflujo, e inclusive la altu

ra de una torre, que aumentar el diametro.

AGn -cuando el ejemplo es extremista, el principio es valido.-
El disefiador, tiene que evaluar las faltas involucradas en ha
ber tomado decisiones incorrectas y sobrepesarlas contra el -
objetivo final. Como recurso final, debe de informar al -_

"cliente" acerca de los efectos probables del problema. Casi
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siempre se modifican las especificaciones con el fin de obte-

ner resultados mas confiables.

También puede- suceder que otros aspectos del proceso total a~

mortiguen estas incertidumbres.

Cuando se determina el n@mero de platos, el disefiador debe ==
pensar en el buen control de la torre final instalada. Pla -
tos adicionaies actfian no como control, sino como relajadores
de cualquier obstlculo, permitiendo de esta manera que el sis
tema de control trabaje adecuadamente. Un aumento entre el -

5% y 10% puede ser buen criterio..

El equipo auxiliar merece atencién, pues su disefio tiene que -
ser compatible con la columna; dependiendo de los objetivos -
del proceso, y en base a los aspectos econbdmicos, el equipo -
auxiliar se deberi sobrediséﬁar; Un 20% de aumento en el ce-

boiler y en el condensador, es un buen:criterio.
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Se ha probado que el programa ( SIMULA/TOPFE) simula el compor

tamiento de una columna de destilacidn en operacidn.

E1l modelo matemdtico en el que estén basados los balances de

meteria y energia, es exacto.

La exactitud con la que realice estos balances, dependeré de
la exactitud con que se calculen las propiedades fisicas, ta
les como la constante de equilibrio vapor-1iquido, entalpias,

etc...

Es de notarse que para efectos de diseflo, la exactitud obte-
nida por medio de la computadora, no seré determinante, ya

que intervendrén factores de correcibn y de seguridad.

En base a lo anterior y por las conclusiones hechas en el ca

pitulo de eficiencias, no se justificaria el hecho de imple-

mentar correlaciones al (SIMULA/TORRE), que calculen la cons

tante de eduilibrio vapor~liquido y las entalpias para hidro

carburos de una manera mas estricta. Serfia de m&s provecho en
cauzar esfuerzos a la implementacién de métodos que calculen

el nimero de platos necesarios, refiujo, plato de alimenta -

cién, que vendrfan a completar el programa. (SIMULA/TORRE),

formando un paquete completo de disefio y simulacién.
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Este problema se puede solucionar con la ayuda de métodos

cortos.

El usar estos métodos para efectos de disefio, nos hace incu-
rrir en mayores simplificaciones y aproximaciones, pero se

obtiene un buen punto de partida.

Una vez obtenidos estos valores iniciales, se podra por me-
dio de la manipulacién del programa SIMULA/TORRE), seleccio

nar la operacién que mejor nos convenga.

Uno de los objetivos de este trabajo es el de complementar
los conocimientos que se tienen sobre destilacién, ahondar
en ellos, y hacer notar la ayuda de las computddoras en los

célculos de Ingenieria Quimica.



APEMDICE 1

METODOS DE CONVERGENCIA
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INTRODUCCION

Los métodos de andlisis de una columna de destilaciébn se
dividen en tres grupos:

1.~ Métodos de cllculo Etapa por Etapa.

2,- Métodos de Gruﬁo.

3.~ Métodos de Aproximaciones Sucesivas.

Cada método tiene un grado de'aplicacién y son Gitiles para

cierto tipo de problemas.

1.- Métodos de calculo etapa por etapa: como su nombre lo
implica, se basan en establecer las condiciones en una etapa
fija del proceso y se va calculando las etapas restantes de
una manera secuencial, Este método se limita en utilidad a
aquellos problemas en donde la composicién y la cantidad de
uno de los productos pueda ser predicho con bastante exacti-
tud. Ya que es necesario conocer la composicién. Los métodos
etapa por etapa se usan en problemas donde las variables de
separacién han sido fijadas y 1o que es-necesario calcular es
el nfmero. de etapas. Los diagramas de McCabe-Thielle son una
aplicacién grafica de este método. King (14) explica al deta

lle los procédimientos de célculo.

2.- Métodos de Grupo: evitan los tediosos procedimientos de

cllculo que se necesitan efectuar en los de etapa por etapa,
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calculando el nimero de etapas directamente del conocimiento
de las composiciones en los extremos de la columna (o vice-
versa). Estos métodos son fitiles para el mismo tipo de pro-
blemas que los que trata el método de etapa por etapa, pero
su aplicacién estd restringida; ya que el desarrollo de las
ecuaciones se efectua bajo las suposiciones de idealidad y de
constancia en los flujos. King (14) explica al detalle los

procedimientos de célculo.

3.~ Métodos de aproximacibn sucesiva: Ffueron desarrollados
para problemas donde el nimero de etapas es fijo y lo que se
desea calcular es el grado de separacibén que alcanzard un
sistema dado. Se dividen en: 1.- Métodos Iterativos.

2.— Métodos Rélajados.

1. MEtodos Iterativos: tipicamente siguen el siguiente camino:
se suponen unas condiciones en cada etapa, sobreespecificando
el problema y calcula por medio de un juego de ecuaciones la
composicién en cada etapa. Dado que las suposiciones probable-
mente no sean las correctas, se utiliza un método para corre-
gir este error. La velocidad con la que se encuentre la solu~
cibén dependerd de los métodos correctivos. Estos métodos de
correcciédn han sido extensamente desarrollados (LAPIDUS (15)

ACRON (16), etc...).

2. Métodos de Relajamiento: en concepto son mas simples que

los iterativos. Nuevamente se suponen unas condiciones; cada
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etapa se toma como unidad aparte. Se calculan los errores

en balances de material y de energfa; se toman nuevos valores
de flujos y condiciones tratando de reducir el error. Cuando

se acaba con una etapa se prosigue a efectuar el mismo método
de cllculo con las siguientes etapas. Dada la simplicidad de

este método, es posible resolver problemas muy complejos.
METODOS DE CONVERGENCIA

La facilidad de acceso a las computadoras digitales, asi

como su desarrollo técnico, ha hecho posible llevar a cabo
célculos muy complejos y largos de una manera rutinaria,
exacta y répida. E1 impacto de las computadoras ha sido espe-
cialmente significativo en los célculos asociados con los pro
cesos de separacibédn de multicomponentes. Se han podido anali-
zar de una manera més rigurosa. Siendo el método de aproxima-

ciones sucesivas el de aplicacién mas general.

La Funcionabilidad de los métodos de aproximaciones sucesivas
estd intimamente ligada con la seleccidédn de un método de

convergencia.

#Caracteristicas deseadas de un Método de Convergencia:
1. E1 método de convergencia debe llegar a la solucidn deseada,
2. Debe de ser estable (no debe oscilar entre la solucién).

3. Debe de llegar ripidamente a la solucién. La velocidad de

-
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solucibén puede ser importante, si la ecuacidn a resolverse
aparece varias veces.
4. Se deben evitar las iteraciones, de preferencia se deben

obtener soluciones algebraicas.

Método de Convergencia de Sustitucién Directa: posiblemente

sea el método mas sencillo..Tiene la forma algebraica:
g(x)=x (1)

La técnica que sigue es:

1. Se supone un valor de x, xO0 ,

2. Se sustituye en la parte izquierda de la ecuacién (1)

3. Se obtiene un nuevo valor de x, x1=Ff(x0)

4., Se siguen los pasos 1, 2 y 3 sucesivaménte.

Este procedimiento se muestra gré&ficamente en la figura (25).
Una manera de acelerar este método es la utilizacién de un

@;WegsteinfidescritoaenwLapidus+(T5).*Verffigurai(ﬁ);y?(Z).

7
dix) = X/

FIGURA 1.

Sustitucién directa.

AN e —— —

|

|

i

|

|

|

|

| Solution
Cg o

P
o



Figura 2. Metodo de Sustitucién directa con una

aceleracién del tipo Wegstein.

2, Reguli-Falsi: este procedimiento se ilustra en las figu-
ras (3) v (4). Para este caso, se buscé un valor de la varia~
ble x tal, que la funcibn fuere cero.
Técnica: 1. Se escogen dos valores de x, x0 y XI
2. Se calculan £(x0) y £(x1), los valores de las
funciones deben de ser de signo contrario.
3. Se procede a calcular, por medio de una inter—

polacidén lineal, el valor de x2 y f£(x2).
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4. Recordando que la siguiente interpolacién se de-
ber& hacer entre dos valores de £(x), que sea de

diferente signo, se escogerd F(x0) o £(x1).

1)

f(x) vs.

/f(x(m),zm

@\
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1)
FIGURA 5. )

FIGURA 6.

f(x)
Solution




246

3. Newton: Este es el método de convergencia més usado. Ver
figura (4) y (5). |
Técnica: 1. Se evalfia la f(x0) y la derivada en x0.
2. La interseccién de la recta formada da como
resultado un nuevo valor, Xi.
3. Se repiten los pasos 1 y 2 hasta llegar a la

solucién.

Existen muchos mas métodos de convergencia en Lapidus (15),

Acron (16), etC....
Estimados Iniciales y Tolerancias.

Para tener un criterio del primer valor, valor de arranque,

es necesario tener un conocimiento cualitativo del comporta—
miento de la funcién.

La tolerancia en el error de la solucibén, depende de 1la

exactitud que se desee,. asi como del tiempo que se tenga dis- — __
ponible. '

Por medio del diagrama (1), se explicabi el Funcionamiento de

los métodos de convergencia.
Seleccién de la funciébn

Muchas veces es posible modificar algebraicamente una funcibn,

y obtener otra funcién equivalente, que tenga una -velocidad
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de convergencia mayor. Las siguientes caracteristicas deben

de tenerse en cuenta al efectuar esta modificaciébn:

1. E1 rango de posibles soluciones debe de restringirse, de
preferencia entre -1 y +1.

2. La funcién no debe tener raices espurias dentro del rango
de posibles soluciones.

3. Los minimos, m&ximos y de una manera menos significativa
los puntos de inflexidn, frenan la convergencia y deben de
evitarse.

4., Se deberi de tener funciones lineales o casi lineales,

pués convergen mucho més répido.

Estos puntos se harén notar en el desarrollo de la obtencién

del punto de burbuja, del punto de rocio y en el flash.
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DIAGRAMA 1.
1. Estimado Inicial.-
2. Célculo del Valor de la Funcibén a c0nverger.A

3. Comparacién del Valor de la Funcién con una

Tolerancia Preestablecida.
4. Variacién de la Variable por un Método de convergencia.
5. Se repiten los Pasos 2, 3, 4, hasta que en el Paso 3,

el Valor de la Funciédn sea Igual o Menor que la Tole--

rancia Preestablecida.
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MANEJO DEL PROGRAMA.

El programa se encuentra en la biblioteca de programas de la

Facultad de Quimica.

Lo primero que se hace es asegurarse que el programa esté -~
cargado en la computadora del CIMASS. De no ser asi, el de~~
partamento de Computacién de la Facultad deber& hacerlo. Ade
més proporcionard la informacién pertinente para poderlo u-—-—

sar.

Una vez hecho esto, el siguiente paso, es conocer qué datos-
necesita el programa SIMULA/TORRE y la manera de suministrar

los.

El programa esté& en lenguaje FORTRAN, y puede ser aceptado -
en la mliquina Burroughs 6500 del CIMASS.

Las variables enteras (tarjetas 2, 3, 3a, 11) deben estar -.
justificadas a la derecha. Los valores de las constantes de-

entalpia AE, BE, etc., también deben estarlo.

Las dem&s variables pueden colocarse en cualquier lugar den-

tro del campo prescrito si el punto decimal es perforado.

Las tarjetas opcionales son aquellas cuya existencia estéd -

supeditada
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al valor de un indice.
Las especificaciones de las tarjetas son las siguientes:

Tarjeta de datos no. 1. FORMATO 20A4.
Columna 1-=-80inclusive TITU Titulo del problema, acepta-
cualquier caracter alfa numé

rico.

Tarjeta de datos no. 2. FORMATO 20I4.

Columna 1- 4inclusive N NGmero de componentes en la-
mezcla.
5- 8inclusive M ' NGmero de etapas en la colum

na; la etapa 1 es el conden-
sador; la nGmero M es el re-
boiler.
9~12inclusive IREFLU_  Indice de -reflujo.
- IREFLU=0 el reflujo es liqui
do subenfriado.
IREFLU=1, el reflujo es lfqui
do saturado.
13-16inclusive K1 Indice de impresién. Es el -
ntmero de'impresiones de re-
sultados que se desean. El -
‘valor miximo es 50.

K1=0,imprime sbélo resultados



17=20inclusive

Tarjeta de datos no. 3.

Columna 1=- 4inclusive

5- 8inclusive
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IDATO

finales,

K1 O, imprime resultados en
las iteraciones marcadas en-
la tarjeta de datos no. 3a.
Indice de lectura de datos.
IDATO=0, indica que no hay =
juegos de datos que leer.
IDATO=1, indica que existe o

tro juego de datos que leer.

FORMATO 2014.

IBASE

IEQUIL

Para el cilculo de la ental-
pia, existen 1las éiguientes—
opciones:

IBASE=0, se calcula la ental
pia ideal, segiin el método -
del API (33), la temperatura
base es de -200°F.

IBASE=1, calcula la entalpia
ideal por el método de Cavett
(34), 1a temperatura base es
de 25¢°C.

Calculo de la constante de e
quilibrio. Se tienen 2 opcio

nes:
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IEQUIL=0, usa la ecuacién de

Aritoine.

CEQ)
K=EX?L?_%6~C', + CEQZ + cE@a(T+ 4@0}]

g-12inclusive IPRE

13=-16inclusive "IFLU

17-20inclusive IHa

IEQUIL=1, la calcula por Chao
Seader.
Indice de cafida de presién.-
IPRE=0, no hay caida de pre—‘
sién. A
IPRE=1, si hay caida de pre-
sién.
Indica si hay lectura de un~
perfil estimado de flujos de
vapor AV(j).
IFLU=0, no hay lectura. La =
tarjeta 16 desaparece.
IFLU=1, si hay lectura de --
v(I) .
Sucede lo mismo que con el in
dice anterior, pero respecto'
a las entalpias de alimenta-
cibn.
IHA=0, no hay lectura de las
entalpias de las alimentacio
nes y por lo tanto la tarje-
ta no. 15 no debe estar en -

el juego de datos.
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THA=1, se leen las entalpias

de las alimentaciones.

Tarjeta de datos no. 3a (opcional). FORMATO 2014.

Esta tarjeta existe si X1 O.

Columna 1- 4inclusive  k2(1)

5- 8inclusive  K2(2)

9-12inclusive etC.....

Cada nfimero de iteracidén que se

Valor de la primera iteracién
para la cual se desea .impre-
sién de resultados.

Nimero de la iteracién siguien
te en la cual se desea la im-

presibén de resultados.

desee, se incluye de esta ma

nera, teniendo como miximo 20 por tarjeta.

Tarjeta de datos no. 4. FORMATO 8F10.0

Perfil estimado de temperaturas

Columna 1-10inclusive T{(1)
11-20inclusive T(2)

21=-30inclusive T(3)
Namero maximo de valores de temp
Si son més, se perforan en orta

se tiene una columna de 18 plato

en la torre.
Temperatura estimada de la e
tapa no. 1.

Temperatura estimada de la

|

tapa no. 2.

etC.v.e

eraturas por tarjeta es de 8.
o mas tarjetas. Ejemplo: si~

s, se requieren 3 tarjetas -

para perforar los valores estimados de temperatura; 8 valores

en cada una de las dos primeras

tercera.

tarjetas y 2 ultimos en la -
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Tarjeta de datos no. 5. FORMATO 8F10.0
El mismo arreglo de la tarjeta no. 4. Aqui los valores conte
nidos son las cantidades de las alimentaciones, F(J). En pla

tos donde no exista alimentacién, se pone un cero.

Tarjeta de datos no. 6. FORMATO 8F10.0
E1 mismo arregio de la tarjeta no. 5; se leen valores de las

temperaturas de las alimentaciones existentes.

Tarjeta de datos no. 7. FORMATO 8F10.0
El mismo arreglo de la tarjeta no. 5. Aqui van los datos de-

las extracciones de liquido que haya en la columna, U(J).

Tarjeta de datos no. 8. FORMATO 8F10.0 )
Lo mismo de la tarjeta no. 5. Ahora son los datos de las ex=

tracciones de vapor, W(J).

Tarjeta de datos no. 9.- FORMATO 8F10.0
Columna 1-10inclusive FL(1) Cantidad de refiujo.
11-20inclusive V(1) Cantidad de destilado que sg
' le como vapor.
21-30inclusive TOL1 Limite de error en el calcﬁ—
lo de puntos de burbuja.
31-40inclusive TOL2 Limite de error en las dife-
rencias de temperaturas. Su-

valor es 0.01/plato.
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41=50inclusive P Presién en el fondo. Si IPRE
vale cero P es la presibén en
toda la columna.

51-60inclusive PASOT Factor de relajamiento en la
convergencia del perfil de -
temperaturas. Su valor debe-
ser 1, para trabajar con sus
titucién directa.

61~70inclusive PASOF Idem que PASOT perc para el-
flujo de vapor V(J).

Tarjeta de datos no. 10 (opcional). FORMATO 8F10.0
Si IPRE=1, esta tarjeta Yee la presién en el domo.

Columna 1-10inclusive PRE(2) Presién en el domo.

Tarjeta de datos no. 11. FORMATO 2014.
Lee indice de identificacién de cada compuesto. Para los coe
ficientes dé correccibébn AOQ, Al,...., A9, correspondientes.
Si el componente es Hidrégeno IC=1.

' Metano IC=2.

Fluido simple IC=3.
Columna 1= 4inclusive IC(1) Para el primer componente.
5~ 8inclusive IC(2) etCavune

Tarjeta de datos no. 12 (opcional). FORMATO 8F10.0
Si el indice IEQUIL=0, esta tarjeta lee las constantes de An

toine.
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Columna 1-=10inclusive CEQ1{(1) Valor de la constante para el
componente 1.
11~20inclusive CEQ1(2) Idem para el componente 2.

etC....., tiene el mismo arreglo de la tarjeta no. 4.

Tarjeta de datos no. 13.(opcional). FORMATO 8F10.0
Contiene los valores de la constante CEQ2 de cada componen—-—
te que constituyen la mezcla. Tiene el mismo arreglo de la -

tarjéta no. 10.

Tarjeta de datos no. 14. (opcional). FORMATO 8F10.0
Idem que la tarjeta de datos‘no. 13, s6lo que para CEQ3.

Tarjeta de datos no. 15. FORMATO 6F10.0, A6.

Tarjeta de propiedades fisicas.

Columna 4-10inclusive FA Factor acéntrico.
11-20inclusive FS8 ~ Factor de solubilidad.
21-30inclusive - - VM Voltmen molar.
31-40inclusive Pc Presién critica.
41~50inclusive Tc Tehperatura critica.
51=-60inclusive Wm Peso molecular.

61~70inclusive Nom Nombre del componente.
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Tarjeta de datos no. 15A. FORMATO 5E12.7
Constantes de entalpia.
Columna 1-12inclusive AE

13-24inclusive  BE

25-36inclusive CE

27-48inclusive  DE

49-60inclusive EE
Si IBASE=0, las constantes se leen del API (33);
8i IBASE=1, las constantes corresponden a las del apéndice 2,
dénde EE=HA ’

AE=HB

BE=HC

CE=HD

DE=0.0

Debe existir una tarjeta 15 y 15A para cada componente en el
sistema, ordenadas de la siguiente manera:
(15~1 SA)1
(15-154),
-15A
(15-154),

(15=1 5A)N
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Tarjeta de datos no. 16. FORMATO 8F10.0
Columna 1-10inclusive Z(%+,J) Concentracién del primer com
ponente en la primera alimen
tacién. .
11-20inclusive Z(2,J) Concentracién del segundo
componente en la primera ali
mentacién.

etc..., sigue el mismo procedimiento de la tarjeta 4.

Tarjeta de datos no. 17. FORMATO 8F10.0 (opcional)
Si IHA=1, en esta tarjeta se leen las entalpias de las ali-
mentaciones. .
Columna 1-10inclusive HF(1) Entalpia de la alimentacién,
' " que llega a la etapa no. 1
11-20inclusive HF(2) Entalpié de la alimentacién,
que llega a la etapa no. 2

etc..., sigue el mismo procedimiento de la tarjeta 4.

Tarjeta de datos mno. 18 (opcional). = FORMATO 8F10;0
si IFLU:i, debe de incluirse esta tarjéta, y contiene el per
£il de flujo de vapor V(J), se perfora igual que la tarjeta 4
Columna 1-10inclusive V(1) '

11=-20inclusive  V(2)

etCeee
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Los resultados obtenidos son siempre los mismos, independier

temente de los datos que se le alimenten,
Un ejemplo de un juego de datos es el siguiente problema:

Se tiene una mezcla de hidrocarburos, con composicién:

Etano 0.15
Isobutano 0.35
Neopentano 0.20

3Metil Pentano 0.20
Heptano 0.10

Se alimentan 1000.1b mol/hr de esta mezcla al plato no. 8 de
una columna de 16 platos. La temperatura de la alimentacién
es de 120.0 °F. No se sabe si es lfquido o vapor. El1 reflujo
es de 1250.1b mol/hr y el destilado es de 150.1b mol/hr. Se

requiere conocer el comportamiento de esta columna.

Se trabaja con un condensador total. Los datos adicionales =
son las constantes del API para el calculo de entalpia, es

decir IBASE=0. Se empleari la correlacidn de Chao~Seader pa-
ra el célculo de la Ki, IEQUIL=1. El reflujo entra a la co--
lumna saturado, IREFLU=0. Se dar& un perfil estimado de tem~
peraturas, pero el perfil de flujo de vapor, V(J), lo cal--
cularé internamente i.e. no serd dato IFLU=0. Las entalpias
de la alimentacién, serdn calculadas por el programa, por lo

que tampoco seran dato, IHA=O0.
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La manera de introducir los datos est& dada en la hoja de co
dificaci6én siguiente, de acuerdo a las especificaciones ante

riores.

Los resultados estén a continuacién.



264

DGRANA JF FLWO JE IECTURA.
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| FLOY, V() , P, ToL
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