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V 

.INTRODUCCION 

Lo• co•tos de lo• equlpos de proce•o y ener9'• h.an •u.ent&do 

dr.-tlc.-nte debido • l& crl•l• en•rQ16t.ic• de los 7o". El •u-nto en 

el precio d• la 9"•r9l • .. )'Dr •1 &u_,-.t.o "" •l ca.to de los 

dls•o de proce1'0S que se.o e'fici6nteeente 9"erQ6t.icos. Entro los 

procesos de .. p&r&ci6n, l& dest.il&c:i6n es uno de los -6s si•ples y el 

..... pll.....,l• ua&do en l• Industri• Oul•ica de Proceso. 

E•t• tr•b&Jo p&rte de l• ••plicación e ieaport&nci& de lo que la 

s1nt.esis de procec010 en oener-11.l, y posteriorment.• se concreta. la 

tdntesi• de secuenci•• de dest.il&ci6n, describiendo tod• l.a 9.a•a de 

•todos que tU:i•ten desde l• elección de una secuencia pronietedora. 

h•ul• l• obtención del •óptimo" por aedio de &lq(ln •todo a.l9ori tmico 

y su herra•ient& -fund&-ntal que as la proqra..aci6n •ixta entera 

(l'llP). 



VI 
INTROOUCCION 

Tambi*n se analiza a las secuencias de destilación complejas, 

importante que se mencione que las secuencias de destilación 

compuestas de columnas simpleo;. frecuentemente monos económicas que 

aquellas que tienen mis columnas complejas tales como: 

purificadores laterales, rectificadores~ prefraccionadores y columnas 

petlyuk .. Se pn?sentan modelos de disen'o aproximados, expresiones 

simples para ahorros m6.ximos y para las composiciones de alimentación 

donde estos so encontraron. Se adopta que la solución óptima es 

aquella que minimiza la r"elaciOn de vapor total 

combinado de columnas .. 

el 5i!Stema 

Al 1101· la destilación el pr lncipal sistema de separación en las 

plantas qui micas, se han obs1?rvado considerables ahorros en los costos 

de operación cuando se ajustan las presiones de las columnas en una 

aecuencia que permita la tranferencia de calor entre el condensador de 

una colunina y el rehervidor de otra. E:n la sintesis de estos sistemas 

de separación con integración de energl a existl?n dos problemas claves 

que son: la selección de las condiciones de operación y la secuencia 

de separación; y la detorminación de las redes de intercambio de calor 

alrededor del sistenia de destilación. Para determinar el óptimo varios 

m6todos son propuestos basados en enfoques termodin•micos, heur1sticos 

y algor1 tmicos, poni•ndose mayor •n-tasis en estos O:ltimos y en 

formulaciones l'IILP y MINLP. 

Se intenta visualizar el papel tan destacado qlte juegan los 

m6todoo:s algori tmicos la s1ntesis de procesos. E:s importante 

mencionar que la programación mixta entera (MIP), proporciona 

cuadro matemA.tico general para problemas de sintesis. Estas ideas 

serl.n ejempli·ficadas mediante la revisión de diferentes aplicaciones 
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en las áreas de sistf~mas de servicios~ redes de recuper .. ,ci6n de calor 

y sistema,;¡ de p,.-ocesamiento total. Otro'.!. ajemplos adem.is mostraran que 

la eficiencia computacional es posible (MIP) y que pueden 

evitar deficiencia-:; asociadas con el uso de heuristicas y con esquemC\s 

de descompo<;;ición simplificada~ los cuales p«~>c"\n por alto zoluciones 

mAs económicas .. 

Finalmente 

algar! tmicos, 

discuten no solo ideas relacionadas los métodos 

también muestr,:m resul t.cl.dos actuale!:t 

pr-oblema.s-ejemplo que h .. in sido obtenl.dos con técnicas MIP .. La primera 

motivación al escribir este trabajo es demostrar que ld. progr~maci6n 

mixta entera es un .. , herramienta Otil en la sintesis de procesos, que 

puede auxiliar al Ingenil3'ro decisiones donde las ,.-eglas heuri sticas 

u otros métodos "fallaron la obtención de soluciones de bajo costo. 

Tambi&n claro que las heuri -;;ticas y lo<:> métodos termodinlt.micos son 

esenciales al hacl?r problem .. ls de sintesis y que el Ingenie,.-o juega el 

papel central este tipo de actividad. El pl.:intec.~milmto del 

conocimiento el.Cerca de la si ntesis que aqui p,.-esent,"\~ pe,.-mite 

est,.-ucturarlo de tal modo que un sistemñ experto pueda ser traducido a 

un lenguaje de alto nivel, aunque esto sea el motivo de otra 

investigación, ~.ólo se sientan las bases para poder desarrollar tal 

inquietud. 



CAPITULO 

GENERALIDADES 

1. EVOLIJCION DE UN PROCESO 

La realización de un nuevo proceso procede de gran 

trayectoria, la cual tiene como primera etapa la "idea", es decir, la 

introducción de un nuevo producto al mercado, para esto realizan 

experimentos exploratoriott en el laboratorio y estudios de mercado, 

que tienen la finalidad de predecir si el nuevo producto es 

comer-ci.i.lmente ñtractivo a medida que avanza la investigación y de 

·factibilidad ocon6mica~ posteriormente la intervención de la 

InqP.nieriL' lleq._, a ser mayor y se establece la fase del dise!"io 

conceptual del proceso. Toda esta activid"'d es parta de lo que el 

término denominado "dosi\rrollo de procesos". 
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Cuando la evolución de la investigación l leqa a un punto donde 

todos los indicadores para un éxito segu,.-o son positivos. se emp1·~nde 

la f"a•e del disef'ro del proceso pret?liniinar. Un punto i.mportanle:-

que esta fase es una etapa clave en la evolución total dol proce~o-

El costo del disel'ío del proceso preeliminar carga a gastos 

corporativos, es decir, capitalizados. Por lo tanto existe la 

presión de rainimizar el costo, si es que se piensa llevar al proyecto 

hasta el final de la evaluación económica. Por lo tanto los resultado<;; 

del disP.fto de proceso preeliminar,. determinan si el proyecto contimla 

hasta la construcción de la planta. Los resultados del disef'So del 

proceso preeliminar continOan con un documento llamado alcance del 

reparte,. este documento 

capital y esU basado en 

elaborado para solicitar un fondo de 

compromiso entre la exactitud t6cnicA, 

gastos de trabajo y el tiempo para la producción comercial. 

La decisión de la dirección para fondos apropiados de capital 

conduce al diseft'.o del proceso final. Esto es la Ingenier1a de detalle, 

la cual tiene poca flexibilidad para alterar las condiciones del 

proceso ya establecidas. 

La Ingenieria lleva a una serie de documentos, incluyendo los 

diagramas de flujo. Estos documentos pertenecen al paquete "Disef'Co de 

Procesos". 

Una etapa final de la Ingeniarla de Procesos ocurre despu.é-s que la 

planta esté operando. Esto es, la fase de innovación del proceso, la 

Cl.\al auxilia a la compaf'{ia on la bósqueda de producir. a bajo costo, 

los productos involucrados. El trabajo en la innovación del proce!áo 
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incluye: elementos de investiqa.ción exploratoria, investigación 

aplicada y desarrollo de t.6cnicas ,,,,y como de Ingenieria. El disefto, 

desarrollo e innovación del proceso son clasificados por la IngP.nieri a 

de ProcP.sos y son de-fin idos a continuación. 

L.t. Inqen iori a de Procesos la creación, cuantificación y 

an&lisi5 de esquemas de proceso que formar.6.n parte de l.\O.l. planta 

económica, f6.cilmente operable y sequra, •sta incluye activid.i.des que 

raquieren de contribt.tciones tales como: 

- I>esarrol lo de procesas 

- Disef'lo do procesos 

- Innovación de procesos 

1.1 DESARROLLO DE PROCESOS 

Involucra l.a interacción entre el Ingeniero y el personal de 

investigación para el disef'to conceptual del proceso y estudios de 

ev•lu.-ción de investiqación c;>rientada, •sta incluyq: 

- Evaluación de procesos para el Departamento de Investiq•ción 

- Evaluia.ci6n de procesos para compra e1tterna. 

- Ayud.11. al desarrollo de nuevos procesoto en escAlas de prueba y pl•nta 

piloto .. 

- Revisión de lo& procesos ex io;¡tentes para innovación. 
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1 • 2 O 1 SEFKl E INNCIVAC 1 ON DE PROCESOS 

Antes de cualquier c:Alculo de diseno, es esencial establecer por 

escrito base completa. de disefto. Esta debe incluir la cantidad y 

calidad de pr-oductos deseados, las materias primas y 

caracter-isticas, los servicios y sus temperatur-as, presiones y otr-os 

-factores tales como la pr-obable aplicación de subproductos. 

Tambi6n deben considerarse la selección de los -factores de 

seguridad que se van a usar en el disel'to y la fijación de la 'fecha 

que se a de dar t.6rmino al disefto de procesos. 

En forma concr-eta el disef"io de procesos involucra la 1'ormación del 

paquete siguiente: 

- Bases de disef"lo 

- Balances de masa y energi a 

- Diac;arama de 'flujo 

- Especificaciones del equipo 

- Especificaciones de control bA.sico 

- Datos de servicios 

- Datos de impacto ambiental 

- Procedimiento de operación 

- AnAli'Sis de seguridad y riesgos 

E!>te diset"io consta de dos partes: el pr-eliminar, son las 

actividades y estudios dirigidos hacia la preparación de una solicitud 
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de asignación de fondos la cual puede incluir las siguientes 

actividcJ.des: 

- Preparación de diagr<.lmas de flujo 

- Preparación de balances de masa y cnerg1 a 

- Recolección de datos de propiedades de las sust.'-ncias o compuestos 

involucrados 

- Retroalimentación al esfuerzo de disef'lo de procesos 

El discfto final ser6n las actividades dirigid .. s hacia la compra de 

equipo e instalación e incluir.l.n: 

- Datos de 1'uncionamiento de equipo 

- Especificaciones de equipo 

- Revii¡ión de dia9ro1.mas de tuberias, el•ctricos e instrumentos 

La innovación de procesos son las actividades dirigidas hacia la 

mejora de l•s instalaciones de proceso existentes y en algunos casos 

dirigidas hacia la mejora de las estr-ateqia.s de operación .. 

1.2.1 SINTESIS DE PROCESOS 

Tradicionalmente en la formación de In9enieros Qu1micos se ha 

hecho incapie en dos aspectos fundamentales de la profesión• el 

pri-.ero es ol anAlisig, de proceso que consiste en predecir cuales 

serAn los productos obtenidos en un proceso o mediante un equipo una 

vez que se han espec:i'ficado la~ variables de disetro y las condiciones 

de operación, la simulación es la b6cnica que nos permite realizar 
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estoa etapa mi.s eficientemente. El segundo aspecto consiste el 

diseno del equl.po, par<'\ lo cual es necesario determinar las 

caractari sticas~ dimensiones y condiciones de operación del mismo que 

permitan la t,.-ansform.l.t:ión del material que servirA de .. '\lime?ntación en 

uno o varios productos Cc.'\racteri sti c~'\s determinad~'\s. Este probh=-ma 

es en cierta medida un problema de síntesis, sobre todo en lo que 

refiere a la selección del tipo de equipo y al disefto de 

componentes entre las difenmtes alternativas disponibles. Sin 

emb<lrgo~ el entrenamiento dado raramente va mi.s allA del simple uso de 

li!.s herramientas de c.llculo para determinAr las dimensiones del equipo 

previamente espacificado. Con esta prepi\ración, el profesioni\l que se 

es U formando es capaz de hacerse cargo de los aspectos de Ingenieri a 

involucrados en la construcción de plantas que emplean tecnologi a 

conocida, pero no esU capacitado para desempeftar una de las funciones 

~s importantes de la profesión, la de generar y adaptar la tecnologi a 

necesaria, adecuada a los problemas y condiciones especificas de 

nuestro pal s. Esto se debe a que uno de los renglones ~s descuidados 

la formación de los Ingenieros Quimicos ha sido el de la Ingenieria 

de Procesos que proporciona las herramientas necesarias para concebir 

y diseftar en forma integral, un proceso capaz de producir a un costo 

minimo los productos deseados, conociendo Onicamente los datos que 

refieren a materias primas y servicios disponibles. La gran mayoria de 

los Ingenieros Ouimicos desconocen los trabajos realizados los 

Oltimos arios en el &rea de s.1.ntesis de procesas, trabajos que han 

conducido al desarrollo de una qama considerable de herramientas y 
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técnic.:ls de diserto que permiten l.'.l generación y evaluación 

sistem.Atico-ordenad.l. de las alternativ.i.s m.As prometedoras para l<." 

con1'iqurac16n de lln proceso. Si bien estcls té-cnicas de sintesis 

sustituyen a la experiencia de un buen Ingeniero de proceso, s.1 hacen 

mucho m6.,; fi.cil y expedita la adqui~üci6n de dicha experiencia. 

Pero, ¿ Por qué las t6cnic .. ,s de sintf:-sis de procesos, siendo ésta 

actividad tan importante, han recibida tan escasa atención!' 

mientras que ld.s de a.na.lisis de proceso y disefto de equipo han logrado 

un nstado tan qr .. l.ndo de des .. ,rrol lo?. La l"clzón fundamental f?>S que las 

técnicoJ.s de an.i.lisis (L .. \ ~eparclción de un todo en sus componentes para 

su estudio individual) implica. una lógica deductiva, f.6.cil de 

sistem .. ,tizar, mientr .. ,s que las técnicc.l.s de s1ntesis (La combinación de 

elementos sep.J.rados p .. ,ra la integración de un todo coherente) 

requieren da uncl lógico'.\ inductiv .. , que presenta mucho mAs dificultc.l.des 

metodológicas p .. ,ra su estudio y sistem"tización. En la fiq. 1.1 

h.'.1.Ce una comparación esquem.6.tica entre el anAlisis y la !>intesis de 

proceso; en ella la..:; corrientes de alimentación y de productos no 

refieren exclusivamen tu a ·factores ·fi sicos sino también a corrientes 

de información~ como sucede en el diseffo de equipo donde se emplean 

t.écnic.i.s de análisis par .. , obtener los par.A.metros de disefto 

producto principal. 
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At.lMENTAClON tPaODUCTOCJ 

ANALISIS 

Al..IMENTACION l CPaODUCTOSJ 

~~~~~-+~~-·~·-O~C~E~•~O~---'~~~~~-+ 

SINTESIS 

na. '·' COWPAaACJON ENT•E ANALISlQ V SlHTICCP 

Las t.6cnicas de ani.lisis han recibido una gran atención, -sobre 

todo a partir del concepto de operación unitaria, y mA.s recientemente 

se han visto reforzadas por el desarrollo teórico de los fenómenos de 

transporte y por la aparición de herr.,,mientas para la simulación de 

procesos, cada dia m6.s necesarias y poderosas, gracias al tan 

extendido de la computadora.. Sin embargo no fu* sino hasta clftos 

recientes cuando diversos investigadores emprendieron un esfuerzo 

organiz.,,do para desarrollar diferentes t6cnicas de s1ntesis de 

procesos que han resultado cada vez mi.s Otiles la resolución de 

problemas industriales. El inter-*s generado la industria por estas 

t•cnicas se puede medir por el apoyo que se ha dado a las diferentes 

instituciones de investigación para intensificar los esfuerzos en 

campo. 

Uno de los objetivos bi.sicos que se persiguen al tratar de 
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desarrollar nlU?VaS y fT\As podt:i•rosas lécniC<-'\S de sintesis de procesas e~ 

el d1' racio11.il i ZM"" el métodn inductivo quP sigue Ingeniero 

experiment~'\do para l leqar a la sclP.cción de un proceso en particular a 

partir dt? unas f:!'5pu•ci·fi<:acione!:'. dadas. 

La slntesis de prcr:usos es una de las más importantes Areas dentro 

del di~ef'lo df? prac1?sos qt.dmicos 9 puesto que trat._'\ con el problema de 

cómo integrar secuenciC\s de procesos para manufacturar procesos 

qui micos. 

Idealmente el objetivo e<.:> derivar estructur-as de secuencias que 

ecanómicamentr. atractivas, energéticamfmte eficientes y las cuales 

al mismo tiempo exhiben bUi?nas caracteristicas de operatividad asi 

como fhl'xibilidad, elasticidad y segurid .. '\da 

La sintesis de procesos es el acto de determinar la interconexión 

fMs viable de las unidades de procm~o, asi como el tipo y diseflo de 

6stas dentro del sistemaª La interconexión de las unidades de proceso 

es llamada la estructura del procesoª La tarea seleccionar un 

sistema en particular fuera del gran nómero de alternativas!' el cual 

encuentr~ el funcionamiento especificadoª 

La si ntesis de procesos puede ser llevada mediante los siguientes 

pasos: 

- Definir los objetiYos del sistema 

- Definir criterios P~"\ra evaluar el sistama 

- Seleccionar la tecnologia para alcanz._'\r los objetiYos 

- Descomponi:?r el problema en un conjunto de tareas interconectadas 
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- Realizar las tareas con l• tecnoloqla seleccionada 

Los pri.eros tres pasos son 11....ados •proceso de planeación• y los 

dos O:lti90s "'proceso de disefto• (lchika1t1111a, 1971).. Es sorprendente 

encontrar la poca atención que se da a la teoria de proceM>s en 

111atar'ia de slntesis, antes del trabajo pionero de Rudd y Watson. Esto 

es quiz• debido a la niaturalez.a ca.binatoria de los proble•as de 

sintesis de procesos,. los cuales son bien docu9enlados previas 

revisiones de ar U culos (Hefldry, 1973; Ichikawa, 1972; Hlavacek, 

1970; W&sterbert¡a, 1979). Se puede ilustrar el problema considerAndo l• 

sintesis de la secuencia de separación siguiente. 

Para una Mezcla d• H ca.ponentes a ser 11eparados en H productos 

puros, usando "" Mtodos de sep•raci.6n el nOtaero de posibles secuencias 

de separ•ción es. d•do por (Tha•pson y Kin9, 1972). 

R ª _illL!L=-Lll.L,,-... (Ec.1.1¡ 
H!(H-1)! 

Cada separador debe dividir su .ezcla de ali..ntación en dos 

corrientes de producto, cad• ca.ponente en la ali.ent.•ci6n debe s•lir 

sólo una de estas corrientes. 

Una consecuencia es que la ec. 1 .. 1 re•tringidil. A secuenci•s 

donde cuAlquier agente de .. separAción 111asa• (semejante •l agente usado 

en la destilación ext.ractiva) es recobrado por reciclo en un separador 

"'djunto al cual fue introducido .. 

Cualquier aproxi111ación basada en la enu•eraci6n coapleta y 

-· 
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ev"'lua.ci6n de toda.s l8is alter"nati\1•s es clAramente una •brurn .. dora 

1.ar-ea. computacional i9u•ltr1ente pa;ra valores ba;~ de H y M (T .. bla 1.1) 

Este problema combin.atorio es muy dif1 cil de atacar .. 

Asi un.. rriAyor .atención debe en'focar'M.e pou·a encontra.r lftedios 

eficiente .. que &viten la natur"aleza co111.bin .. toria de los proble111as do 

1l1nteai'i de procesos. 

Trae. problema.s ilflpor"tantes &)listen en lA slntesis de proce19Q5 

(l'lotard y Westorberq, 1970) s 

•) PR08LE1'1A DE REPRESEMTACJON. ¿ P\.\ede una reprasent.aci6n ser 

desarrollad• b.a.at.ante para permitir" que todas las Alt.•rnatlvas •e•n 

incluid•• y ••hibir i-..bilinente opciones no factibles'? 

bt PRDllll..EM DE EVALlJM:JI':... 4 Pued.n l•s altern•t.iv.u• eva..lu•rse 

efec\.iva..nte de ••nera qu• sw•n c.ot1p•ro1dat1? 

e) PRCJll..EM OE ESTRATE&IA. ¿, Pued• un.a estr•te9i• ser des&rroll•d• 

para loc•liu.r rApid•-nte lu;. ,..Jor•11 •ltenu~tiY•s sin enu••r•r' 

tot•l..n t• 1.a• opciones? 

Ninquno d• lo• problem•• •ntorior•a e~ "fAc:il de re,olve-r, pero l• 

s1 n tesi• de procesos u~ l• herr•mien t .. qu• buscara r"esponder .a 1 .... 

prequnt•11o ant•• 'for•ul .. das. 

• 
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T A B L A 1.1 

MMERO llE llECIENCIAS llE SEPARACION NITlllAS P- llAUIRES DE N Y " 

.--llE MMEROllE IJUElllJllE 

IDW'mEMTE& IETIJllOB llEDENCIAS 

• 
:s 2 

:s 2 B 

5 14 

5 :s 1134 

9 5 5'8.729.973 

L• opt.i•iz•ci6n •• un• d• l•s -jor•• herr .. i.nt•• cu•nti t&t.iv•s 

•n l• -6cAOic• de toe• d• desiciones. Un• ••plia v•ri9d&d d• 

probl .. •• en •l di_.o• construcción, opttr&ci6n y &nAliais d• pl&nt•s 

qui•ic•• (•si. coeo otros -..chas procesos industri&l .. ) pu9den ser 

r••U•lt.os por opti•iz•ción. 

v•ri&bl•a en los proceaos l•• cu&les produzc&n el .. jor v&lor del 

crit•rio de ejecución (función objetiva), por •J-plo, en l• oper&ci6n 

d• plant.as, se puede -jor•r el 'funcion••iento da ••t••• incr--.nt.rldo 
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la producción de los productos (o reduciendo la producción de 

cont•iain.._n tes), disminuyendo el consunio de enerq1 a o aumen tanda las 

rel•ciones de procesamiento. 

L• solución de problemas de optimización involucra Yarias 

caracteri.sticas •ate"'6.ticas. Consecuentemente, la 1'ormul•ci6n de un 

problema de optimización debe ser via expresión matem&tica, aunque 

•sta no necesariamente implique alto grado de complejidad. A 

continuación se describe como deber•n organizados algunos 

problemas de pr"oceso, complejos o simples, para los cuales se desea la 

solución óptim• • Pri...er"amente t>e debe considerar (a) el modelo que 

representa el proceso y (b) ... la elección de un• 'función objetivo 
). 

convenient•, que quie a l• tCN1a de d••ición. 

En gener•l, todos los problem.,s de optimización contienen tres 

1. Al .anos un• 1'unci6n objetivo • g,er optiniizada ( Función ganancia, 

Función costo, etc.). 

2. Retricciones de iguald•d (Ecu•ciones). 

L•• c&teqori&s 2 y 3 co•prenden el nKJdelo del proce•o o equipo; la 

cdteqoria 1 es llamada al •i~o tiempo el •odelo econoeico. 

Una '!Solución 1'actible problema da optimización, significa 

que un conjunto de variable•, deben de ••tis'facer las categori&s 2 y 

3. L• 'figura 1.2 ilu•tra la reqión -factible, que es la reqi6n de 
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soluciones factibles, definidas por las categorias 2 y 3. En este caso 

la región factible c::onsiste de una linea limitada por dos 

restricciones de desigualdad .. Una solución óptima es un conjunto de 

valores de las variables que satisfacen el sistema de ecuaciones de 

las categorias 2 y 3, y ademA.s pr-oporcionan un valor óptimo para la 

"función en la ca.tegoria 1. En muchos la solución óptima es 

Onica, y en otros no lo es, decir, si el problema de optimización 

se formula de tal forma que los grados de libertad sean cero en ~re las 

variables y l•s ecuacione5 de las categorias 2 y 3, la optimización 

es necesaria, esto es, solo basta con resolver el sistema de 

ecuaciones y no es necesario preocuparse de un lllAtodo de optimización, 

ya que la (lnica solución 'factible es por definición la óptima .. De otra 

-forma, si l.a• variables de proceso son maycres qu11 l•s ecuaciones 

independientes en la categori• 2, el •odelo lla•ado indeterminado, 

est.o es, el iaodelo tiene un in1"inito n(llnero de solucionas 'factibles en 

donde la 'función objetivo en la categori& 1 es el criterio adicion•l 

usado par• reducir el nO:maro de solucione!I y a.si en con tr&r la solución 

6pth1a.. Finl.lmente, si las •cu•cione• en lA c&t.eqoria 2 tienen Ms 

ecu&cioneti independientes que variables, entonces el modelo es 

sobredeterminado y no existe alquna solución que cu•pl& con l•s 

revtricciones. 

Por lo qenaral, el modelo de optimización es representado como: 
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Minimizar : f(M) función objetivo. 

sujeto a: h(K) • O restricciones de igualdad 

Q(K) ~ O restricciones de desigualdad. 

Donde x es un vector den var""iables (xa, xa, ..... xn), h(x) es un vector 

de ecuaciones de d imem~iones g, g ( x) es un vector de desi9ualdades de 

dimensiones a. El total de restricciones es m = (n + 119). 

1.2.3 PRCICEDl"IENTO GENERAL PARA RESOLVER PROBLEltAS DE IJPTI"IZACION. 

Los algoritmos de optimización pueden ser aplicados eficientemente 

para todos los problemas. El m6todo elegido para alg'On caso en 

particular dependerA de: 

1) El caracter de la "función objetivo. 

2) La naturaleza de las restricciones. 

3) El nO:mero de variables dependientes e independientes. 

A continuación se listan seis pasos generales para el an.A.lisio;¡ y 

solución de problemas de optimización. Ho necesoJ.riamente debe de 

sequir este orden, pero 9i se deben de cubrir todos 6stos. 

1) Analizar el proceso de modo que sus variables y las caracteristicas 

especificas de inter6s sean definidas, es decir hacer 

todas las variables. 

lista de 

2)Determinar el criterio de optimización y especi1'icar la -función 

objetivo en ~rminos de las variables del punto 1 con sus respectivos 

coeficientes. 
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3)Desarroll&r expresiones mat.em6.tica<J. que relacionen la> variables de 

ent.r'ada y salida del proceso y sus coeficientes asociados .. incluye las 

restricciones de iQUaldad y de desi9ualdad.. aqui se usan pricipios 

fisicos (balances de masa, balance9 de ener'gia), relacione!i empir'icas, 

conceptos impl1 citos, y rest.ricciones externas.. Se identifican las 

variables dependientes e independientes para obtener lo~ grados de 

libertad .. 

4)Si la "formulación del proble•a es demasiado gr.:ande en alcances 

(,a) Dividir el problema en partes menejablea y/o 

(b) Simpli1'ic.ar la función objetivo y el taodelo .. 

~) Aplic.ar una t6cnica de opt.imización convtmiante para el argumento 

•at.,..tico del pr'oble•a .. 

6) Checar las respuettta•, y ex••in•r la sensibilid•d de los result.&do• 

piara c..,.bio• .n loa co.ficientas en el probl-& y en las suposiciones. 
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CAPITULOU 

S!NTESIS DE SECUENCIAS DE SEPARACION 

2. SINTESIS DE SECUENCIAS DE SEPARACIDN V SU ENFOGUE A LA DESTILACION 

La slntesis de procesos, analiza el problema descompbni•ndolo 

subtareas para la SC?ler:ción de los métodos de separación de las 

mezclas para procuso dado.. L .. l. Jerarquia de la sintt:>sis de 

separación (SSH) se org,\nl.Zcl sis-lE'tTu, Pstructurado de pregunta'!' •• 

esencialmcmle independicm lemr>n te la una de la otra.. Cada tarea 

consiste de S(?riu- de lu:.-ur-i s t1c .. '.\S ordena.di\S bas"'das en las 

propiedades de los componenl~!.; puros y en l<\s car .. ,ct.t:?ristic-"5 del 
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proc050 .. En su formd actual, (SSH) lirt11. ta l .. 1. separación de 

mozcl.J.5 mul ti.componentes usando ocho método5. s.igni ·ficativos 

industr1alme11te: destil._'\c16n simple-,. destilación azeotr6pica,, 

destil.ici6n P.>:tracttv8,, e>:.tracc:i6n Uqu1do-11quido~ la\h'\da. adsorción, 

perma~ci6n medi~lltQ membranas y cri.st«liz.:i.ci6n .. 

En los Olt.imos 15 af'Sos, se ha realizado es-fuerzo considerable 

destilación. 11'6todos hE:!'uristic:os ordenados y evolutivos han sido 

satisfactoriamente Otila!f para este tipo de campe de problemas de 

bósqueda. (His.hida, 1901; K:elley,, 1997) .. 

Aunque la destilación es el pl"'incipio de la industria de la. 

tu~para.ción, existe un tlOmero considerable de situaciones en do,nde la 

destilación no es la mejor opción~ El problema industrial mas general 

de sintesis de separacidn, usando 'Un n'Omet""o de diferentes '""todos de 

separación,. ha recibido poca atención .. Este apartado intenta describir 

la descomposición del problema, para la selección y tn6-todos. de 

separación pat"a meiclas 11 quid as mul tic::omponen t.es .. 

La jerarquia de la síntesis de separación organiza.da en 

sistema de cuestion.a:mientos estructurados .. Esta Jerarqu1a divide la 

s.Lntesis de separación total en subproblemas o tareas.. Cada tar'eil 

puede ser resuel tec independientemente de las otrAs tar"eas.. La 

Jor.u"qui a de la sf.ntesis de sep.itraci6n, es U siendo desarrollada 

expli ci tamente par.J. al a taque de pt"'oblemas de una sisternl. ti ca .. 

En su implementación actual, CSSH) esU.. limitada a la separación 

primaria de. mezclas liquidas multicomponentes por alguno de los 

siguientes m6todos: 
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- Destilación simple 

- Destilación azeotrópica 

- Destilación extractiva 

- Ex tracción 11 quido-11 qui do 

- Lavado 

- Adsorción 

- Permeación con membranas 

- Cristalización 

Existen m6todos que requieren una substancia externa para e1'ectuar 

la separación, estot> procesos son llamados: procesos de agentes de 

separación IQ6sica CMSA). Todos los "'6todo5 en la 1 is ta anterior 

excepto la destilación simple, la cristalización (y algunas 

destilaciones azeotrópicas) son procesos MSA. Tanto la destilación 

simple y la cristalización requieren sólo la adición o retir-o de 

energi a. Los procesos que involucran agentes de separación mlsica se 

dividen en mi6todos que requieren solventes 1'1 sicos o ext,..actores 

(Procesos PSE - destilación azeotrópi ca/ex tr-activa, extr-acción 

liquido-liquido y lavado), y m6todos que r-equier-en agentes en fase 

sólida CProceS01ii SPA - adsor-ción y per-meación en membr-anas). 

El t6rmino destilación azeotrópica comunmen te usado para 

r-efer-irnos a dos diferentes tipos de separ-ación azeotrópica. 

El pr-imer- tipo r-efiere a los azeótropos que requier-en 

Onicamente la adición de energia para efectuar la separación. El 

segundo tipo de destilación azeotrópica es un pr-oceso PSE. Una 

sustancia externa, llamada extractor, la c:uAl forma un azeótropo 

uno o m4s componentes se adiciona a la mezcla. la separación del 
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aze6tropo resultante proporciona l.1. separación deseada. 

En t.ér-minos generales el problema de sintesis de separación 

Ingenieria Ouimica para mezclas liquidas puede ser establecido como 

-aigue: 

Dada (1) una mezcla liquida multicomponente, (2) datos de 

propiedades fisicas de la mezcla, (3) especi"f'icaciones de los 

productos y (4) un caUlogo de tecnicas de separación potenciale'.i; 

encontrar" los nétodos y secuencias de separación que ( 1) proporcionen 

los productms deseados con sus purezas, (2) Generen· m1nimos costos de 

separación y ('3) proporcionen un nO:mero limitado de factibilidades, es 

decir diseftos de procesos realizables. 

La sintesi'ii de secuencias de separación 05 un problema de disetfo 

clA.sico de Ingenieri.Jt. Qui mica. Tal 'función ha sido hecha 

satisfactoriamente por d6cadas. Sin embargo debido a la inherente 

singularidad y complejidad de cada nuevo problema de disef'lo, se ha 

eludido un m6-todo comprensivo y sisteMtico para sintesis de procesos• 

de tal 'forma l•s siguientes preguntas permanecen como incógnitas: 

(1) ¿Qu6 conocimiento es necesario para determinar cual t6cnica de 

separación puede usarse y en que orden se l 1evar1 a a cabo? 

(2) ¿C6mo se organiza el conocimiento en la jerarquia de la sintesis 

de separación para hacer el disefto? 

La sintesis de secuencia-a de separación comprende tres categoriao;: 

( 1) OOsqueda, (2.) selección y (3) di.sefto. 

El pr"oblema de bOsqueda surge de la necesidad para explorar 

siste~tica y eficientemente las secuencias de separación potenciales .. 

Par"alela a la secuencia estA la selección de un m6todo de separación 
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para una divi'Eti6n dada en una mezcla multicompcmmte .. 

La necesi.dad de modelar procesos cortos y eval\.tacionl..'<.;o económicas 

lleYa a cornbi.na.F problemt?.s de di~ef'lio .. 

Por lo tanto, la situación compl i.cad .. , por la necesi.dad de 

manipular una gran bi\se de datos de propiedades fi "E".icas y qui micas. 

Las cuestiones importantes desde un punto de vista dt! Inqenier1 a 

son 1 ( 1) pueden los problemas de bQsqueda-selección-disefto ser 

acoplados o descompuestos en subproblemas tratables y (2) ¿Cu.Al es el 

modo mAs efectivo para representar y estructurar el conocimiento del 

disel'lo de separación para uso 

separación?. 

la jerarquia de slntesis de 

En el pasado, un nOmero de estructuras jerA.rquicas basadas 

r-eglas Otiles (DEHDRAL, (Fegenbaum, 1971) 11 y MYCIH (Buchanan y 

Shortliffe, 1984)) han sido construidas. En sis tema basado en 

req la.,.., el conocimiento ba.se y las mecanismos de inferencia 

ti picamente separados uno del otro.. Las reglas par si mismas 

frecuentemente no indican expli citamnete el arden 

podri an -ser usadas .. 

el cu41 ellas 

El rn*todo de tareas orientadas para el dis~o de la jerarquia de 

la s.J.ntesisio representa una estrategia de organización de conocimiento 

explicito (Chandraseka.ran, 1986). El m6todo es basado en las 

siguientes premisa.,¡: 

( 1) Un problema complejo puede $er descompuesto 

problemas "gen•ricos" o "tareas" .. Un problema grande se compone por 

tareas interrelacionadas. 

(2) El dominio del conocimiento se agrupa en bloques, cada ,uno de los 
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cuales resuelve una tarea si•ple. 

(3) Las tareas pueden ser' aqrupadas en jerarquias estructuradas, las 

cuales resuelven •l proble.a ca.piejo total .. 

El proble.a desea.puesto en esta 1'or•a puede ser el prop6si to de 

qrupo de especialistas cad.a. uno trabajando tareas separadas. Las 

l•r••• en los niveles superiores de la Jerarqu.l a .en _.s abstractas en 

n•tu,..aleza1 •ientrat1 que ~u•ll•s en los limites inferiores son m6.s 

concretas. 

La clave al ,..todo de ta.reas orientadas •• la desea.posición del 

problmaa y la estruct.ur&ción d•l conociai.nto. Los Inc¡urnieros de 

ca.binar 

vatis1'act.ori.aaente pA•D• de proc.sos independi90les en soluciones de 

probl-•• coherentes. 

Por cierto •• dispone de in'for•a.ci6n conuiderabl• sobre procesos 

de separación,. a pesar de que 1MJ.cha se encuentr& en 1'or•& no &propiada 

par& adecuarla direct•..nt• • la.s tareas. La jerarqula. de la slnt.esis 

de separa.ción r•pr•sen t• •l •todo en l• descOMposición del prob~ .... y 

orqanización d•l conoci•iento para la slntasis de aeparación. 

2.1 SINTESIS DE SEClENCIAS DE SEPARACIDN SIN INTEBRACIDN DE CALOR CON 

~SI~ 

Las secuencias de separación basadas en destilación existen 

casi todos los procesos qul•icos, tales si9ot.emas de separación son 

usados para. preparar ali•entac:iones, 

terminados y tratamientos residuales. 

separación de productos 
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Debido a la significativa contribución du las secuencias de 

destilación a los costos de capital y operación del proceso quimico 

total, el desarrollo de un cu.adro sistem6.tico que seleccione la 

secuencia de destilación Optima se convierte en una importante 

bO:squeda. 

La secuencia de destilación multicomponente puede ser clasi"fit:ada 

en dos ca tegori as (a) secuencias de destilación convencionales que 

involucran corriente de al imantación mul ti componen te a 

separada en componen tes pur-os y ( b) secuencias de 

destilación Qenerales que contienen diferentes corrientes de 

alimentación multicomponente a ser sep•radas en diferentes corrientes 

de productos mul ti componen tes especi 'ficados. En las 01 timas dos 

d4>ca~as un qr"an nOmer"o de m6todos de s1ntesis han sido pr"opuestos para 

identificar" la secuencia de destilación convencional óptima entl"'e un 

gran nOmero de secuencias alternativas. Estos "'6todos de sintesis 

pueden ser caracterizados como: (a) Mtodos heuri. sticos, los cuale11 se 

biasa.n en la experiencia del Ingeniero, (b) las estrategias evolutiva• 

que deter"•inan la secuencia óptima a tra\111611 de los mejoramientos a una 

secuencia seleccionada inicialmente y (c) m6todos algorl tmicos los 

cuales 91nplean horra•ientas de optimización de programación 

111.&ten.Atica. EKisten buenas revisiones de m6todos de '5.lntesis para 

secuencias de destilación convencional, algunas de estas propuestas¡ 

por Nishida (1981) y Westerberg (1985). 

Es sorprendente observar que no obstante el desarrollo de n.uchos 

9todos de s.lntesis para el problem .. de destilación convencional ha 

sido Menor la investigación sobre la separación p&rA destilación 
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general. Rudd ( 1973) investig6 el problema general de separación Y 

desarrolló un .. todo heuristico para la s.lntesis de secuencias de 

separación mul tico111ponente como parte de una estrat99i• que Q•nera 

secuencias totales. t'lenciona un nOatero de importante& aplicaciones que 

involucran operacione11 de mezclado de hidrocarbur"os. lo• cuales vienen 

de una variedead de or"i9ene5, para h•lJ.•r espaci'ficacion•s d• 

octanaje, lo que trae ahorros suatancia.les. 

f'lahalce & f'lotar-d (1977a y b) propusieron el pr09ra .. BALTAZAR para 

111 tesis d• secuencias ce.platas el cual puede ade-611 ser u.w.do para 

ataca.r el probl .. a de separación general. Su •todo invalucr• el 

d~su·rollo de secuencias de separación Alternativa• que puede eli•inar 

la diacrep&nci• entre corrientes -.ilttca.pon.ntes Ml di1'•r"M'ltes p•r-tes 

da l• secu9f1ci• tot•l y l•• corriente• de pr"oductos 11Ul ti ca.ponen tes 

•unque 

propor-cion•n -jo,..•• no producen l• c•lidad d•••ad• de l• .alución. 

l'klr"•ki &: H•y•QW• ( 1984) ••tudi•ron un subpr-obl-• de .. cu&nci& de 

••p•r-•ción q..,er•l que es l& tdenti'ftc•ción de l•• .acuenciaa de 

sep•r-•ción óptim•• que producen una corriente de &liaentación en dos 

corriente• de producto• 11Ultico•ponente•, ello• desarrollaron un 

llli6todo de sint&sitt de dos etapas, en la prifftera etapa se llev• a cabo 

una b05qu&da d• la .. cuenci& d• separación óptim• v1 a el uso da una 

estr&taqia evolutiva (Seader &: Westerberq, 1977s Steph•nopoulos & 

Wester"berq, 1976) la que es aplicable a la ..S.ntesi• de secuenci&s de 

separación que qenera producto'" con componen tes puros 111 •n la segunda 

etapa se obtienen ventajas de l• repre9entaci6n qrA'fic• de los 

proce5os de separación mediante el uso del diaqr••• de di•tribu.ción de 
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materia (Hath, 1977), de esta manera o..;c optimiza el proceso de 

5r.paraci6n mediante la rc.:iliz~'\ci6n de diyisi.oncs y mezclado de 

corriente~~. 

1'1urak1 (1986) propuso un niélodo P•'\F~"- construir un di.<J.qrama do 

distribución de materia modific.'ldo (MMAD) que representa qri.ficamente 

el problema de doslilaci6n mostrando una corriente de alimentación 

multicomponente que ser• separada en diferentes corrientes de producto 

mullicomponente. Basados en la información por el MMAD, desarr-ollaron 

un tn6todo de t:J.nte¡¡is de dos pasos, que consiste en encontrar la me,;lor 

secuencia de gcparaci6n y la5 proporciones de división óptimas de las 

corrientes, para el proceso de separación que involucra una 

alimentación y diferentes productos multicomponentes. Su 1116-todo de 

s1ntes;;is sin embargo, utiliZA. estratec;¡ias Pvolutivas que requieren 

esfuerzos de ensayo/error y estan limitado¡¡ a subproblemas del 

probleme1. de Geparación general, dado que el primer rfl6.todo es para una 

alimentación y dos productos multicomponentes, 111ientras que el segundo 

ftll6todo es para una "'limentaci6n y di'ferentes productos 

ntt.1lticCHt1ponentes. 

Floud.?.& ( 1987) digcutió el problema de separación qeneral que 

involucra di1'erentes alimentaciones multicomponentes en diferentes 

productos multicomponentes. Un"' superelitructura es propuesta para el 

problema do separación qenel"'al que tiene inclu.1. da5 todas l•S 

configuraciones al terna ti vas de intereis y tiena unidades sep.,,l"'adoras 

que est.6.n definidaG en cada punto de rompimiento de separaci6n. De 

etita manar• una •uperestructura fu6 1'ormulada y resuelta 

problema de programación no lineal HLP, el cual tiene incognitaso. 
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las interconexiones de corrientes~ llev.'\ndo a la. secuencia de 

separación 6pti m<'I.. 

En estE> l1~ .. 1.b .. '\jo se \H""On(.·me un método de sintusi~ para la 

separación de di·fercnle'ó, <llimcmt~'\c::iones multicompunentos L:'n diferentes 

productos multicornponentes por medio de column.:\s de? destilación .. Este 

m6>todo basa en una formulación de program .. '\ci6n lineal mixta entera 

(1'11LP) de una superestructura que incluye varias secuencias de 

des ti laci6n .. ,¡ tarnativas junto con d ivisi6n, mez cl .. '\dO y by-pass de l.'.\s 

corrientes. Minimizando una función objetivo que representa el costo 

de las columnas de destilación postuladas sujeta al conjunto de 

restricciones que describen la superestructura, la secucmcia de 

destilación óptima que separa di;erentes alimentaciones 

multicomponentes en diferentes productos multicomponentes es obtenida, 

la efectiYidad del m6todo de sintesis es ilustrado con dos ejemplos, 

en el cap1 tul o IV. 

El problema que se discute en esta sección del trabajo se plantea 

como sigue: 

un conjunto de corrientes de alimentación multicomponentes de 

condiciones conocidas (por ejemplo, composición, flujo, temperatura y 

presión) y i.1n conjunto de corrientes de productos multicomponentes 

especificados ser&n dados. El pr""oblema entonces es sintetizar una 

secuencia de un costo anual total minimo de columnas de destilación 

que pueden separar las corrientes de alimentación multicomponente en 

diferentes corrientes de productos mul ti componen tes. Las 

configuraciones potenciales que consideradas pueden involucrar 

arreglm; en '.lerie y/o paralelo de columnas de destilación'· asi 
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división de corrientes,. mezclado y by-pass .. 

Las conside,.-aciones 1:i.:t.s1 ca~; quP-' se1·An hect1 .. 1.S p<l.ra este m6todo de 

i;.1ntesis de secuencia.s de separación b .. ,sa.das en dt:?stilaci6n general 

(1) Cada columna de destilación ejocLlta 

recupQración (ni tidas). 

separación de al ta 

(2) Cada columna de destil .. '\c16n represonla una ta,.-ea de separ .. 1.ci6n 

simple. 

(3) Ho so permite integración de calor entre column .. '\s de destilación y 

la temperatura y pn!'sión en cad.:.. unidad de sep .. 1.ración es fijada .. 

(4) Las cargas dC!' calor c-n el cundensador y el rehervidor son iguales. 

(5) Expresiones de carl)o fijo line .. '1.l son consideradas para el costo de 

inversión de cada columna de destil .. '\ción .. 

La prim~ra consideración indica que CL'\da columna de destilación 

productos sin distribución de sus 

componen tes. La segunda consideración especifica que cada columnu de 

destilación contiene una alimentación y dos productos .. 

Por lo tanto el uso de columnas de destilación complejas con 

corrientes de aliment;\ción mó:ltiple y corrientes lateri\les, as1 como 

el uso de columnas con distribución da componentes tm las corrientes 

da producto no se permite por las primeras dos consideraciones .. 

La tercera consider .. 1.ción indica que los servicios de enfriamiento 

y calentamiento son utilizados en el condensador y r-eherYidor de c.:t.da 

columna. La cuarta consideración ha sido identificad .. "\ por todas las 

simulaciones ejecutadas en cada column~'\:o se puede justificar aplicando 

un bAlance de energl._"\ alrededor de cada columna. Teniendo la corriente 
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de alimentación los productos de domos y fondos liquidas 

saturados, entonces el efecto neto de estas corrientes en el balance 

de energia es sólo la diferencia de- calor sensible entre los productos 

y la alimentación. Puesto que el condensador y el rehervidorio tienen 

grandes cargas de calor latente, las cargas de calor sensible 

ignoran .. La 5a. consideración introduce una aJ:)roximación lineal de la 

expresión de CO!"olo no lineal general que se basa en la regla del 

factor de los seis d6cimos. 

2.1.1 DESCRIPC!ON DE LA ESTRATEGIA DE SlNTESlS POR EL 11ETODD ,.lLP 

El m6todo propuesto para la sintesis de secuencias basadoit.S en 

destilación para separar di1'erentes corrientes de alimentación 

multicomponente en diferentes corrientes de productos multicomponentes 

contiene los siguientes pasos: 

( 1) Se desarrolla una superestructura para cada corriente de 

alimentación multicomponente, esta involucra sólo columnas de 

destilación asignadas a cada tarea de separación .. Cada superestructura 

de la corriente de alimentación involucra todas la5 distintas columnas 

de destilación y contiene muchas opciones alternatiV.:\S estructurales 

quo incluyen arreglos en serie y/o paralalo, división de corrientes~ 

mezclado y by-pass. Entonces la superestructura completa es el 

conjunto de todas las superestructuras de las corrientes de 

a 1 imen tación .. 

(2) Cada columna de destilación distinta de la superestructura 

completa es simulada a diferentes flujos totales para determinar 
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modelo de costo de cargo fijo y sus cargas de ca.lar cara.e ter! sticas .. 

(3) La suporestructura completa C.).ractPriza por desconoc1~r lC\S 

conexiones de las corrientes, es -formul .. ,da como un problema MILP el 

cual se minimiza el costo de 1 .. , o:::;ecue11ci .. '\ dt,• dm,.t1laci6n sujete.'\ 

conJunto de rm;lr1cciones que son b .. '\la.nc.es de paFc.l. cada 

componente aplicado a cad._'\ suplJrE!'structu1~ .. , basad .. , en destildci6n~ 

(4) La ""oluc:16n a la formulación MILF' proporc1ona la secuencia de 

costo mJ.nimo total do columnas de destilación con 1nformaci6n de las 

conexiones de las corrientes desconocidas, esto es~ los flujos de las 

correspondientes corriente!i'. y las composiciones de cada componente 

cada corriente. 

2.1.2 OERIVACION DE LA SUPERESTRUCTURA PARA EL SISTEMA DE SEPARACION 

'1ILP 

Para derivar una superestructura completa para el sistema de 

separación (destilación),. primeramente se clasifican las tareas de 

deslilaci.ón p~,ra cada corriente de alimentación multicomponente. Cada 

supor-li'slt""uclura de corriente de alimentación que involucra diferentes 

tareas d•:o sopi:-\1""~,ción, se deriva de una manera que tenga inclu.1 das 

muchas al terna Livas estructurales de interés .. 

Estas estructuras alternativas per-miten división de corrientes~ 

mezcl..,do y l.Jy-pass junto con la lncorpot""aci6n de todas las series de 

sucuenci .. '\s potenci..'\les de columna<.;; do destilación. 

Par .. '\. ilustr,'\r l .. '\ derivación de una suporeslructura supone que 

existe una cot""riente de alimentación multicomponente .con cuatro 
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componentes A, B, C, y D, que implica diez tareas de destilación 

potenciales. El objetivo es separar esta corriente de .a limen taci6n de 

cuatro componentes en dos corrientes de productos multiccmponentes 

especificado$. 

Una superestr-uctura que involucra columnas de destilación 

asignadas a distintas tareas de destilación puede ser postulada par-a 

la corriente da alimentación y esta se muestra en la fiq. 2 .. 1 .. 

Los pasos principales en la deriYaci6n de la superestructura de la 

corriente de alimentación de cuatro componentes, se basa en columnas 

de destilación simple"2 sin distribución y son las siguientes: 

(1) Dividir la corriente de alimentoJ.Ci6n de cuatro componenetes 

cu~tro corrientes, tres de las cuales son dirigidas a la'3 entradas de 

laa columnas de destilación que involuc::ran cuatro componenetes (es 

decir, las corrientes 1, 2 11 3 a las tareas A/BCD, AB/CD, y ABCID, 

mientl"as la cuarta col"l"iente es un by-pi\l>S total (corriente cuatro). 

(2) Dividir' las corrientes de salida de cada columna de destilación de 

acuerdo a los siguientes tl"es casos: 

CASO As si la corriente de salida de una columna de destilación 

involucra un componente en ton ces dividir la salida en un nOmero de 

col"l"ientes igual al nOmero de productos (es decir, dos corrientes) li\S 

cuales son dirigidas a lo• mezcladores pl"evios los productos 

multicomponentes finales F'1 y PZ (es decir~ dividir la Sc.'\lida de la 

corriente cinco de A/BCD en las col"rientes 5P1 y 5P::::. 

CASO B: si la corriente de salida de una columna de destilación 

involucra dos componentes dividir esta corriente en (1) una corriente 

que es dirigida a la entrada de la columna de destilación ejecuntando 
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la tarea de separación de dos componentes (es decir'" la corriente 

14 dividida en la corriente 16 que dirigida a la columna AB), (2) 

dos corrientes que dirigidas a los productos multicomponentes 

finales (es decir, dividir la corriente ll\ 

CASO C: si la corriente de salida de 

15 Pl y 1!'' f'2). 

columna de destialci6n 

involucra tres componentes dividir esta . corriente en: (le) dos 

cor-ritmtes que son dirigidas a las columiias de destilación exhibiendo 

las dos tareas de destilación de tres componenetes di"Stintos (es 

decir, dividir la cor..-iente 6 en las corrientes 8 y 9 que son 

dirigidas a las tareas di? destilación B/CD y BC/D, respectivamente; y 

(2c) dos corriente que son dirigidas a las corrientes 'finales (es 

decir, dividir la corriente 6 en las corrientes 7 Pl y 7 PZ). 

(3) Divididr la corriente de by-pass total de la secuencia de 

dest.ilación ( decir, la corriente 4 dos corrientes dirigidas a 

los productos "finales, corrientes 4 Pl y 4 P2). 

La superestructura de la corriente de alimentación de 4 

componenteg. se muestra en la figura 2.1, la cual ha incluido muchas 

secuencias de columnas de destilación que pueden ser verificadas 

ajustando los "flujos de algunas de las corrientes a valor it)Ual 

cero. Las configuraciones son las siguientes: 

( 1) Las secuenciag de las columnas de destilación A/BCD, 9/CD y C/D 

serie sin by-pass ajustando Fl, F5, F6, FB, FlO, Fll y F30 •O y el 

resto d~ secuencias iguales a cero. 

(2) Las secuencias de las columnas de destilación A/BCD, AB/CD y ABC/D 

en paralelo sin by-pass ajustando Fl, F2~ F3, F7, F15, FlB Y F21 • o. 

(3) Las secuencias de destilación de las columnas A/BCD, 9/CD y AB/CD 
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en paralelo y en seria con CID ajustando Fl. F2, FB, Fll y F19 'il! o .. 

('1) L.~s sect11mci .. '\s de destilación de l .. ,s columnas A/BCD suriu con 

B/CD y BC/D ~n para.lulo a_iusl;mdo Fl, FB y F9 'il! O. 

·( 5) La secuencia dr. destilación de las columnas A/BCD y B/CD en serie 

by-pass ""justando F1, FB, F7 y F4 • O. 

Par lo tanto la derivación de cada superestructura de corriente de 

alimentación puede "f.6.cilmente ser generalizada para cualquier nOmero 

de componentes y productos involucrados, cada superestructura de 

corriente de alimentación consiste de: 

(1) Un divisor inicial de la corriente de alimentación, un divisor de 

cada corriente de salida de todas las columnas de destilación y 

divisor de todas l"'s corrientes de by-pass. 

(2) Un mezcl"'dor en la entrada de tareas comunes de destilación y un 

mezclador antes de cada corriente de producto multicomponente deseado .. 

Es sorprenden te comparar la supereslt"uctura de separación 

descrita ..-.nteriot"mente con la superestructura propuesta por Floudas 

(1987) ver figura 2 .. Z, para el problema de separación general.. Donde 

las tareas de separación son definidas por el punto de rompimiento de 

esta separación .. En este caso l .. ,s columnas de destilación A/BCD, A/BC 

y A/B seri.n tra ladas como tarea de separación S1, las columnas de 

dentilaci6n AD/CD, B/CD" 9/C y AB/C como 52 y las columnas de 

destilación ABC/D~ BC/D y C/D ser.6.n manejadas tareas de 

$eparación 53. Entonces puede obsen,1arse que muchas estructuras 

alternativas de la superestructura. para el problema de separación 

qeneral en ~l cual la tarea de separación esta definida son 

incorporados en la superestructura de destilación propuesta.. Por 
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FIG. 2.2 SUPERESTRUCTUR~ DE UNA Cl:RRIENTE DE 4 COMPONENETES A SER 
SEPARADA EN nas' PRODUCTOS DE ~ COMPONENTES 
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ejemplo los siguientes casos son alqunos de los que se incluyan en la 

superestructura propue~.ta. 

(1) S1, 52 y S:S paralelo resulta de ajustar F1, F2 y F3 'JI O. 

(2) 51,. 52 y 53 en serie resulta de ajusti\r F1, FB y F30 JI O y el 

resto de flujo de las corrientes iqual a cero. 

(3) 51 y 52 en paralelo y en serie c:;on S3 resulta de ajustar Fl~ F2, 

F9 y F19 • O y el resto de los Tlujos iQUill a cero. 

(4) 51 en serie con 52 y 53 en paralelo y teniendo by-pass 

resultado de ajustar Fl, F0, F9 y F4 - O y el resto de los ·flujos 

igual a cero. 

Puede observarse que el mezclado de las corrientes que per-tenecen 

a cada superestructura de corriente de alimentación se permite sólo si 

estas corriente-; tienen la misma composici6n, ya que el costo de cada 

column& de de~tilaci6n depender.A. de la composici6n de la corriente de 

destil•ci6n.. Una importante caracteristica de l• superestructura 

propuest• es que puede ser 'formulada un problema MILP cuya 

solución proporciona la configuración óptima de di1'erentes corrientes 

de ali..mt•ción multicomponent.e en di"ferentes corrientes de productos 

.u l tico•ponent1111 .. 

2.1.3 ~lPCtON DE LA ESTRATEGIA DE SlNTEStS POR EL ,..,-000 "tN.P 

En est& parte del trabajo se trata con el problem& de sintesioa de 

secuencias de separación para obtener diferentes corrientes de 

aliment.aci6n multicomponente en diferentes corrientes de productos 

mult.icociponenet.es .. Una superestructura es propuesta para este problema 
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de separación que tiene incluidas todas las allernoJ.ti.vas de las 

configuraciones de separación de intr.rés. E.ata superestructura tiene 

unidades con larea.s de separación e involucra opciones de secuencias 

en serie y/o paralelo, as!. como divisi.ón de cor--rientes, inezcl .. ,do y 

by-pass. Formulando y resolYiendo C10ota superestrui;tura 

problema de proqrainación no lineal que descotloce la interconexion de 

las corrientes, se obtiene como result.a.do una secuencia de separación 

óptima .. Esta secuencia involucra muy pocas unid.i.des de suparación de 

aquellas incluidJ.s en la superestructura. El cni6t.odo de s1ntesis 

ilustrado con cu.a.tro problemas de ejemplo el ca pi tu lo IV. 

Lo.s procesos de separación mul ticomponente pueden ser c:lasi.fic.:tdos 

las siguientes dos categori as: 

Pt: Separación de una corriente de o."'\.limentación multicomponente 

·corrientes de producto que son sustancias puras. 

P21 Separ•ciones de diferentes corriPntes de alimentación 

multicomponente, en di"ferentes corri.entes de producto 11MJ.lticomponante. 

Los problomas de sep.J.r .. ,ción Pl, involucr .. ,n corriente5 de producto. 

ca.da una de las cuales contiene una especie simple, y el objetivo de 

egte problema es determinar secuencia dn separación óptima que 

obtenga de una corriente de alimeotc'-ción multicornponente,. corrientt:?!a 

de producto con co.nponentes puros. En las Oltim.i'-2 dos d6cadas, Yarios 

Ntodos han sido propuesto-. paro.1. la bOsqueda de la secuencia. de 

separación óptima entr'e muchas candl.dAtAs potenciales. 

Una muy buena revisión de los mi' todos de 9.1 ntesis paro<\. el problema 

Pl 9e encuentran on Hi.shid,.,.. ( 1981). 

E42 interesc."'nte observar qua aunque se hd. dado •n'f~sis par.i. 
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resolver el problema Pi, es menor el estudio sistetni.tico del problema 

P2~ el cu.ll el problema de separación general. Rudd (1973) estudió 

la sintesis de separación del problemd P2 para reducir la separación 

de carga masica .lrl1'~l.s tales como aviación y de motores de 

combustión. Donde comOn mezclar hidrocarburos de variedad de 

fuentes para hallar especificaciones de octana_ie y puntos de flasheo. 

Operaciones de mezcl.J.do de esta especie pueden trae,.. considerables 

ahorros ya que la separación de especies puede requerirse para 

alcanzar el grado del combustible. L.os autores desarrollaron un m6todo 

heuristico para la s1nte'3is de secuencias de separación 

multicomponente, como parte de una estrategia general que sintetiza 

secuencias alternativas de forma adaptativa .. 

Oary & Handrewerk (1984) indican que observa aumento en la 

'f'lcxibilidad de operación y bene1'icios cuando las operaciones de 

re'finer1a producen corrientes intermedias b6sicas que pueden ser 

flezcladas para produc;:ir una variedad de producto• terminado!l y 

proporcionan un nómero d• aplicaciones que involucran corrientes de 

productoti •u~ticomponentes .. Mahalec y l'lotard (1977a,b) proponen el 

procedimiento Baltazar para la s1ntesis de procesos qu1micos completos 

usando heurtstica.9, en este "'6todo, las secuencias de separación son 

desarrollados para salvar la discrepancia entre las corrientes 

niultico•ponentes encontradas en ciertas partes de la secuencia y las 

corrientes de productos multicomponentes potenciales requeridas por 

las especi-ficaione5 de discfto .. Ha obstante los 109ros propuestos por 

estos procedimientos, no producen la solución cualitativamente 

deseada. 
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Es claro que debido a muchas complicaciones involucradas el 

problema P2,. no se ha desarrollado un ~todo de s1ntesis que pueda 

atacar el problema de una forma rigurosa y eficiente. 

Hat.h (1977) presentó un caso de estudio de un !>Ubproblema de F'2,. 

que cs la separación de una corriente de alimentación multicomponente 

en dos productos multicomponentes,. a lo que ~e considera como problema 

P3. En este caso de estudio dos estructuras determinadas 

dit·ectamente por el de diferentes reglas heurísticas que ':ion 

dependientes del caso de estudio, aOn no es claro cómo extender este 

m6todo ~ casos donde el nOmero de especies en un producto es m6.s de 

tres ... 

Muraki & Hayakawa (1984) realizaron una investigación del problema 

P3 y desarrollaron un m6todo de sintesis de dos pasos. En el primer 

paso, un.a. bOsqueda de la separación óptima se lleva a cabo, mientras 

que en el segundo paso se optimiza el proceso de separación mediante 

la introducción de divisiones y mezclado. Estos dos pasos son 

repetidos hasta que se halla el proceso de separ•ción óptimo. Para el 

primer paso se usaron estrategias evolutivas (Seader y Westerberg, 

1977; Stephanopoulos y Westerberg, 1976) que 1'ueron desarrollados para 

la sintesis de secuencias de separación de productos de un componente .. 

Para el segundo paso, ellos desarrollaron un nuevo método evolutivo en 

el qua el diagrama de distribución de materia MAD (Na.th, 1977) es 

usado para reducir la carga mi.sica de separación .. 

Ellos aceptaron la ventaja de que el MAD muestra el. proceg,o de 

separación gr.lficamente, y obtiene ótil información sobre el posible 

flujo de cada especie en cada punto de separación y la 'factibilidad 
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del proceso de separación modi·ficado. Su método sin embargo utiliza 

estrategias evolutiYas qu<:?- 1~equiPn?n consider.'.\blc 1~s·f\.U;;orzo de <:>nsayo y 

error, y efitO es restringido p.'\r<\ el prc1blem<'\ P3, el CllAl 

subproblema de P2, sin hacer 1:laro este método puede 

extendido en apoyo para resolver el problema de separación general 

diferentes corrienteg de alimentación multicomponente ,Y corrientes de 

producto. 

En esta parte del tr-abajo un procedimiento de s1ntasis basado 

sobre un militado de progr.:imación mat6matica es presentado par-a la 

separación de diferentes corrientes de alimenteci6n multicomponente 

diferentes corrientes multicomponentes de productos, la idea ~sica en 

el m6todo de sintesis propuesto es derivar una superestructura que 

englobe todas las posibles configuraciones de secuencias de separación 

y todas las posibles opciones de divi9ión y mezclado de las 

corrientes. La secuencia de separación óptima que puede separar 

alimentaciones móltiples en diferentes productos multicomponenten 

generada minimizando una "función objetivo oxpresada en t6rminos de la 

carga de separ'aci6n y la di1'icultad de separ'aci6n tr'av6s de una 

1'ormulación de programación no lineal para la estructura propuesta. 

La efectividad de este m'todo de 51.ntesis ilustrado con cuatr'o 

problemas de ejemplo, que se desarr'ollar.6.n en el capitulo IV .. 

El problema a ser discutido en esta parte del trabajo puede ser' 

planteado como sique: dado un conjunto de corrientes de alimentación 

multicomponentu de condiciones conocidas (Por ejemplo, composición, 

flujo,. temperatura, presión), sintetizar una secuencia de separación 

que pueda separi\r' las corrientes de alimentación en. difer'entes 
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corrientes de productos multicomponentes de condiciones conocidas con 

un costo minimo, el cual es en general calculado de los datos de 

disefto, ecuaciones y datos de costo peculiares a. el mA>todo de 

separación, con esto i¡e plantea la siguiente función objetiva: 

(EC. 2·.l) 

Donde j • J denota a una unidad de separación en secuencia 

factible;: CJ es el costo anual total del separador j; J es 

subconjunto de s, S es el conjunto de todas las posibles 

con"fuguraciones de los separadores que pueden producir los productos 

esperada-a; dJ son las variables de disefto del separador j;: y D es la 

unión de dJ,. , 

El propósito de aste estudio es desarrollar un Mtodo de sintm:>is 

que no sea dependiente del •todo de separ-ación, y de la función 

objetivo de ca.da Mtodo. Para simpli1'ica.r la solución, la siguiente 

función objetivo es usada: 

(EC. 2.2) 

Donde ~ es el 1'lujo de la corriente de entrada. a cada separador j 

que corresponde a la alimentación fuente k (es decir, car9a 1116.sica); 

DJ es la di1'icultad de la separación ja NS es el nO.-ero de di-ferentes 

tarea'!I de separación a HFS es el nOmero de corrientes de alimentación 
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1nulticomponentes "fuentes" involuc,..adas; y b es una constante .. 

Entonces, la secuencia d~ separ<1ción ser.6. seleccionada de modo de 

minimizar esta función objetivo. La dificultad de separación de l.a 

tare.a J, DJ, corr""esponde a la volatilidad relativa o diferencia de 

lomperatura de ebullición en el caso ideal para destilación como tar-ea 

de separación .. Si el •todo de separación es conocido, es natural usar 

una -función objetiva derivada para este m.6todo de separación. 

Sin embargo, la efectividad del m6todo de sintesis que 

presenta en e~to trabajo es que 6ste no es dependi~nte de m6todo de 

separación. 

Las consider-.~ción b6.sicas que serA.n hechas para el problema de 

alntesis son: 

1 .. 9610 existe un ""todo de ••paraci6n. 

2 .. Las propiedades fi•icas de los componentes sobre las cul.le!I se basa. 

la ••Paraci6n se 111•ntienen en el Misiao or-den .. 

simple e involucr-• divisiones perfectas. 

4 .. No •• per•i t• l• inteqr-•ci6n de calor- entre los sep•rador-es. 

La prillu1r-• consider-•ción es de11eabl11 par-a la operación y control 

del proceso y reduce el nOm•ro de separaciones t•nto como sea posible. 

La segunda consideración eiccluye la posibilidad de di'ferente orden de 

las propiedades 'fisicas de lo• cooaponentes .. La tercera consideración 

indic:A que en cada tarea de separación una corriente simple de 

ali-ntaciones es separada en dos productos, los et.tales pueden ser 

nrulticomponeintes, y que cada coMponente entrando en la corr-iente de 

ali•entaci6n sale en sólo un producto. Por lo tanto el uso de 
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separadores con mOltiples alimentaciones y corrientes laterales i\s.1 

como el uso de separadores con distribución de compnnentes las 

corrientes de producto no se permiten. La cuarta posibilidad excluye 

la posibilidad de secuencias de separación con integración de calor. 

Como se indica en la figura ~ .. 3. el procedimiento '3uger1do para 

la sin tesis de secuencias de separación para .el problema P2 consiste 

de los siguientes pasos; 

1. Se deriva una superestructura para cada corriente de alimentación 

mul ti componente que tiene como t;eparadores a las lal""e .. 1.s de separación 

de acuel""do al nómero de componentes que estan involucrados (es decir 11 

tarea de separación_ pal""a cada punta de partición). Esta 

superestructura contiene conexiones desconocidas que podrian 

determinar arreglos en se,..ie y/o paralela, divisiones de corrientes 11 

mezclado y by-pass.. Entonces la superestructura completa 

considerada como el agregada de todas las superestructuras de las 

carrien tes de al imen t.J.ci6n. 

2. La superestl""uctura completa formulada problema de 

programación no lineal (NPL) que tiene como función objetivo la 

ecuación 2.2 y como l""estricciones los balances de masa ·aplicadas a 

cada superestructura. 

3. La solución al problema NPL del paso 2 proporcionarÁ. la secuencia 

de separación Optima. los flu.ios de las carrespondien tes corrientes y 

las composiciones de los componentes de cada co,..riente. 

Esta muestra que muchas corrientes en la superestructura tendr.l.n 

la tendencia a desaparece,.., lo que implica que la secuencia. de 

separación Optima seleccionada, no es complicada. 
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c=~==:::A 1 -----r--
b~;~L;:;;d 

NLP 
AMAC 1 ON NO L 1 f"EAL ----r--

~FIOURACION 
~~~~UENC~ DE SEP. 

FIO. 2.3 DESCRIPCION DE LA ESTRATEGIA DE SINTESIS 

2. l. 4 DER 1VAC1 ON DE LA SUPERESTRUCTURA PARA EL PROBLEl1A DE SEPARAC lDN 

MlNLP 

L.'\ cara.cteri stica importante de la superestructura. completa 

propuesta ett que puedn ser fraccionada conjunto de 

o:aupereostructuras que corresponden a cada corriente de alimentación 

multi1:omponuntu. C.:Ad .. '\ superestructura de la.s corr1entes de 

al ifnent .. ,ción es derivada de tal m .. '\ner .. 1. que tenga incluidas las 

con-f1gur.,c1on1:!'~ de interés para el proceso de separación. Asi l .. u¡ 

.. ,llorn.:ltivas· sabru las secur.mcii\S de sepa.ración serie,. p.l.ralelo, 

$eria-par .. 1.lelo~ per.1.lelo-sarie. y opciones sobre la división de 
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corrientes de aliment<:l.ci6n, mezclado y by-p~"ls!O, incorporadas 

carla supu1-p•; truclu1··,-, rlF:> 1•' cnrr1c11 I •., dt, ""l im1?n t.>ción. 

F'u1-a dc111ostr .. •r cómn tillt!tle ser de._.._,rrolladc\ lJna superestruch.~ra, 

supone> a.qui una c<Jn-it..m lt~ Jt~ .. '\l ime11 l .. <c1611 rnul i·1 i:omponr.m h.• cuatro 

componentes A,n,c.o y exi~·.ten lrcs t•u·oi\S de uepar .. "lt:lón S1,S2,.S3 en 

los puntos de rompimiento entre A y B. B y e~ C y O t'"espectiv.,,mente. 

El objetivo es separar esta corl"'iente de alimantación en tres 

productos multicomponentes especificados. Entonces se puede postular 

una superestructura para la corriente de alimentación como se muestra 

en la fig. 2.4 .. Donde los cuadro-.; indican las tareas de sep~l.racion y 

los cl rculos los productos multicomponentes deseados. 

Los elementos b.lsicos en la deriYación de la superestructura de la 

corriente de alimentación son los siguientes: 

1. DiYidir la corriente de alimentación multicomponente en cuatro 

corrientes, tres de las cuales son direccionadas a la entrada de las 

tareas de separación (corrietes 1, 2, 3) mientras que la 4 

considerada como un by-pass total para la secuencia de separación 

e corriente 4) • 

2. Dividir la salida de las corrientes de cadci\ separación de 

acuerdo a las siguientes dos condiciones: 

Condición A: si la corriente de producto involucra sólo un componente, 

entonces diYidir la corriente a su vez en tres corrientes que son 

dirigidas a los puntos de mezclado anteriores a los productos 

multicomponentes finales (es decir 10 la corriente de división 5 en las 

corrienter-; 1·1, 1Z y 13). 

Condición B: si la cot'"riente de productos inYolucra dos o mi.s 
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FIG. 2.4 SUPERESTRUCTlJlA DE UNA CORRIENTE DE ALJHENTACllJll DE 4 COMPONENTES 
A SER SEPARADA EN TRES PRODUCTOS DE CUATRO COMPONENTES. 
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componentes, dividir la corriente en: 

(a) Dos corrientes que son .-ezcladas con las corrientes de entrada de 

las et.ras tar-eas de separación (es decir, dividir la corriente 6 en 

las corrientes 14 y 15). 

( b) tres corrientes que direccionadas los productos 

~lttcomponentes deseados (es decir, la corriente dividida 6 en las 

corrientes 22, 23, 24). 

3. Dividir la corriente de by-pass total (t:orriente 4) tres 

corrientes dirigidas a los productos deseados (corrientes 37, 38, y 

39). 

De la super"estructura para la corriente de alimentación 

multic0taponente •ostra.da la 1'igura 2.4, .uchas configuraciones en 

serie y paralelo pueden ser verificadas ajustando los flujos de 

algunas de las cor"rientes internas a valor cero. Por ejemplo los 

siguientes casos son algunas de las alternativas 

paralelo. 

serie y en 

- SECUENCIA DE SEPMACION 51 !I S2, 53 en paralelo resulta de ajustar 

F14 = F15 = Fló = F17 = F1B ° F19 = F20 = F21 :::: F22 = F23 =' F24 = O. 

- SECUENCIA DE SEPARACIDN 51!1 52, 53 en serie resulta de ajust..-r F4 

F15 = F2 = F3 :::: F16 = F17 = F18 = F20 = F21 = O. 

- SECUENCIA DE SEPARACIDN 51, 52, paralelo y en serie 

resulta de ajustar F3 = F4 F14 = F16 = F17 = F18 = FZO = F21 = O. 

53 

- SECUENCIA 1JE SEPARACION 51 en serie con 52.. 53 en paralelo y 

by-pass resulta de ajustar F2 ;.i F3 = F16 = F17 :r F18 = F19 = F20 = F21 

= o. 



48 

SINTESIS DE SECUENCIAS DE SEPARACION 

Por lo tanto~ esta o:;uperestructur .. l. puede fAcilinr;onte 

gener .. l.lizada p.u-.'\ cualquier nómero de t •. •u'"en-::. di:' separación que 

espocificada dol nOmero de componentes de la co.-riente de 

alimcmtdc16n. En rarticular. c,'\da superostructura de alim.:mt .. "lc:ión 

multicompotH:mtc consiste do: 

1. Un divisar in1ci.:il dl!' l.l. corriente de .. ,limenlación. 

2. Un divisor en c .. l.da corriente dt:> producto de cada tarea de 

"&eparac16n y un divisor cm la corriente de by-pass total. 

3 .. Un mezcl..'\dor en la entrada d1~ cada tat""ea de sepd.ración. 

4. Un mezcl._:tdor dnte,..-1or .. l. c: .. '\da producto mullicampononte dese.~dc-J. 

Como se observa el mezcl .. '\do de~ las corrientes que pertenecen a la 

superestructura de la corriente de ~'limentación posible en los 

mezcl~,dores localizados anteriormente a cada t<.trea de separación de la 

supereslructur~'· L~' opción de mezclar las corrientes de alimentación 

anteriores a cu~'\lquier separación no es necesario de incluir en la 

superestructura debido al hecho de que l~' función objetivo, c:'cu~,ción 

2.2, minimiza la sumatoria de los flujos de e11trAda en cada tarea que 

es determinada de la separación de los puntos de rupturai. A!il se 

observa que la mayor ventaja de la super-estructur-a presentada en esto 

trabajo es que puede ser- formulada como un problema de pr-ogr-amación 

11 neal para ex traer un.i. configuración de separación óptima de 

diferentes corrientes de alim,,ntación multicomponente en difer-entes 

productos multicomponentes. 
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2.2 SINTESlS DE SECUENCIAS DE SEPARACION DE COLUMNAS COMPLEJAS 

Las columnas de destilación complejas han proporcionado 

result.::i.dos en ahorros en costo•.i de opl~ración y d~ c."\pi t .. "\l 

diferentes ec;:;tudios de destilación en la l1ler-atura. sin emb.::"rqo hay 

tres grandt>s dificult._'\des asociadas con el de tales column .. '\s,. 

PrimC?ro, hi\y frecuentemente falta de experienci .. '\ e intuición lo 

referente a tales columna-;~ por ejemplo, el nómero y elecc16n propia 

de las 1.,1.:iriables de operación indepnndientes, c.'\si como una car"encia de 

experiencia en la constr-ucci6n y opcración. Segundo, el di serio óptimo 

de tor-res complejas estA muy entendi.do. Por ejemplo los 

procedimientos de diserto simple equiv.:llentes a los métodos de Fenskt~ .• 

Underwood y Gilliland para columnas ~imples no han sido des .. '\rrollados; 

el disef"ro de columnas complejas no es frecuentemente ense!"íado en las 

universidades y tambi9n no se menciona en muchos textos.. Finalmente 

las poli ticas de contrrol para columna5 complejas han sido 

suficientemente estudiadas.. aunque la extensi6n de los métodos 

existentes y la experi.encia di:!l control de c.:olumno.'\S convencionales 

para estos esquemas complejoc; podri a ser posible. 

Algunos trabajos han sido hechos sobre el dise!"ío de métodoe para 

columnas complajas individuales~ pero estos no son completos y la 

import.:\nci<:\ de las column .. '\s complejas sistemas de separaci6n no ha 

sido suficientemente estudi .. '\do. Cerda & Westerberrg presentaron una 

metodologia de disefto para columnas de destilación de sección lateral. 

y Petlyuk, pero esta es muy complicadol. .. 

Glinos & Malone derivaron métodos aproximados par .. '\ e~ disefto de 
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torre5 con salidas laterale5, rectificado!"' lateral y secciones de 

ag11tamiento latP.r•\les, quC!' esUn basi\das las ecltaciones bien 

conocidas de Under-wood. En realidad G>stos m*todos aproximados pueden 

hacer el dis1~n:o de colltmn,"\S Cl1mple.i."\S casi tan simple como el di!iefto 

de torres convencionales en l;\ ausencia de riqurosa no idealidad. 

En resumen el procedimiento proporciona una visi6n, que es Qtil 

en el diser'fo y oper~"\ci6n do columnas complejas. Tedder & Rudd adem6.s 

usar-on m6todos b~'\s._\dos en una extensión dP. las ecuaciones de Underwood 

para el disef'l'.o de torres complejas, pero ~u desarrollo es incorrecto 

la evaluación del ·flujo de '"apor m1nimo para torFes 

prefraccionador.._s, 6sto tratar.6. posteriormente. En tr .. ,.,bajo 

pionero sobre una columna. Petlyuk, Stupin & Lockhart emplearon .. ,.,den"

una extensión de las ecuaciones de Undcrwood para calcular la 

generación de'vapor minima, pero la for-ma en que ellos evaluaron la 

distribución interna de los 'flujos es arbitraria. La confusión ha sido 

resuelta recientemente por el excelente an6.lisis de Fidkawski & 

Krolikowski. 

La incorporación de disef'l:os de columnas complejas en la síntesis 

de sistemas de separación aumenta la complejidad del 

tremendamente. Usando ocho tipos d~ alternativas de columna-;:; 

problema 

Tedder 

reportó que 110415 diseftos distinguibles exist.en para la separct.ción de 

una mezcla de cinco componentes; este nOmero baja a 14 cuando sólo se 

consideran columnas simples. Sin duda asto es inde";;eablc para 

sintetizar y evaluar miles de alternativas, aón cuando métodos 

eficientes de disef'ío corto estén di~poniblen. Se necesitan técnicas de 

selección potentes, las cuale?s indiquen cuando una estructura comple.ia 
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tiene una mi.\yor ventaj~l. sobre las sL,.cuenci.~"s (ie columnas ~imples 

convencionales y propor-cione las allen1dt1v."~~ m:..-:. 111·,,1hu1.ndor·,i.•.:;. 

En esta partu del trabajo~ 

con columnas corrien les l.:t 1-or ,\le:;. 

columnas recti ficí\dor-,'\<n lat.EH'"dles~ pn;:-fraccion<Hlor·ec; y columnas 

Petlyuk acopl<.\das ténnicamen te. Brevemente se pre!O.;erllan estimados de 

relaciones de vapor rninirih.-\S p.:\ra los disef'ios y entonces se compara 

cada uno de éstos a li\S secuencias conv~ncionales directi\S 

indirecti\s. Un.:\ de nuestra'=> metils es la de resumir alguno~:. de los 

métodos que? esUn presentes en otras fuentes~ as! como desarrollar 

"'""lisis par~"\lelo para las columna"=> Petlyuk y prefr.o\ccionadoras .. 

Odemá.s se examina l"ango de C.::\SOS U picos!' para ofrecer 

visión e intuición para c'-.1ando una torre compleja tiene .r1lguna ventaja 

sobre una secuencia convencional de columnas .. Heuri sticas 

cuantitatiYas pueden entonc:•:?s <.¡t:?r darivadas. 

La b<J.se sobre la cual se compa.ra la ejecución de \/arios 

esquemas, es el vapor tot~l minimo generado por los reherYidores .. 

Volatilidadt:?'.i relativas y flujos molares constantes en cada 

sección ele colwnni\ son consideré\dos a lo largo de ella. Los 

resultados, sin embarga, podri .. '\n ser cualitativamente correctos para 

casos medianamento no ideales, para el mismo alcance donde el m6todo 

de Undcrwood os ótil. 

El tr.atamiento consider.a mezcli\s ternarias pero puede ser 

extendido a m6.s componentes .. 

Se comienza por arqumcntar que la relación de vapor m1nima es 

medida razonable del costo total de una estructura de .separación. 
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Posteriormente se examinan las regiones 6ptim<1s para las secuencias 

simples di r-ectas indirectas y entonces procede las 

configuraciones de la columna compleja. En una de las secciones 

posteriores se resume un pr-accd imiento para la evaluación sistem.l ti ca 

de las alternativas. 

2.2.1 LA Il"IPORTANCIA DE LA RELACION DE VAPOR "lNlttA PARA LA 

OPTI 111ZAC1 ClN 

Malone mostró que los costos relativos de secuencias simples 

pueden compararse basados en los requerimientos de vapor total. Este 

argumento se basó sobre los costos de modelos y simplificaciones de 

las ecuaciones de disef'Co; la interpretación "fisica es que el a.rea 

transversal de la columna y la carga de servicios dominan el costo. El 

efecto del nOmero de platos es minimo en la comparación relativa, dado 

que no se involucran presiones muy al tas o componen tes corrosivos. 

Tedder & rudd adem6.s agregaron que la relación de vapor es la variable 

m6.s importante en la estimación del costo, Tambi•n Eliceche & Sargent 

alcanzaron la misma conclusión. 

El argumento an teri.or no es exactamente correcto cuando 

consideran torres complojaG. Par ejemplo, en columnas corrientes 

laterales y secciones laterales se encuentra que tienen menos platos 

que la secuencia correspondiente de columnas simples y por lo tanto 

tendr-'. costos de capital algo bajos. Glinos prueba esto anal! ticamente 

para torres con salidas laterales, mostrando que una reducción del 

orden del 10:-: en el nOmero de platos fué Upico para columnas de 
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sección la ter.al. 

Esto además concuerda con los result .. l.dos dc.>l ca-zo de estudio 

,..-aportado por Cerd .. 1. & Weslerberq. Aqui la selección de al ternativ .. '\S 

pFovechosas de discl'ios complejos bas.ad.,"\S cm relaciones de "flujo de 

vapor tan sólo es conseryativo en este Por el contrario las 

torres Petlyuk y column .. 'ls con prE.•fracc:ionadores son espt.>rñdas a tener 

mAs platos que las secuencias simple?~ correspondientes~ debido a que 

estos esqw:~mas tienen seis secciones de columnas en lt.u)•1U'" de c:LtAtFo. 

Un ejemplo particular reo.:;uel to por Cerda ~ Westerberq <nuestra un 13~.: 

de .).Llmento en el ntlmero de platos par-a una columna Petl)'1.t._~· 

Debe tenersa cuenta q1.1a en la etapa de disetto conceptual, 

estA intf?resa;do en el eticrut<-"miento de li\s numeros<).s al tern(l.tiYas qL1e 

surgen cuando se consideran columnt\s complejas. La selocc:ión puede ser 

hecha eficientemente sobre l .. "'s b .. 1i;es de los l'"eque>-imientos d~ vapor 

total y c4lc:ulos mls detalla.dos as! como evaluación de costos podrJ.an 

ser reali'Zados cu.:.'\ndo las alternativas han sido reducidas a un nómero 

razonable de candidatas. 

En E:!l traba.jo de Tedder y Rudd, fueron comparada'!:> alternativas 

de disef'So ,. después de haber sido optimizadas respecto a su estado 

de opo-raci6n. El costo de cada una de las torres 'fue minimizado con 

respecto a presión de oporación, calidad de alimentación y vapor par-a 

minimizar la relación de vapor. 

La prosi6n de operac:ión fu6 encontri\da a ~er la variiable! de 

optimización mi.s importL'\nte, ya que el medio do enfriamiento usada ~n 

el condensddOr depende de la temperatura de la parta superior, lol. CL\al 

cm turno es una ·función da la presión de domos .. A bajas pre~iones el 
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costo do operación es muy i\lto porque tiL•11den ,'\ refrigerant~s 

principalnu.mte debido ;\ l._1 dism1.11uci6n dr.!' l .. '\s vl1li\tilidadt~s relativas 

a alt .. ,s presioneu, per-o la dependencia ml-\Y débi 1. ñs1 esta 

optimización puede ser evit .. ,da si la presión de domos es c.'ljustada, si 

es posible, de modo que el agua de cn·friamiento usada en el 

condensador (total o parcial). En casos donde esto no es posible, le.'\ 

mA.s alta temperatura de -;:;er..,icio podria ser- usada para enfriar.. Con 

respecto a la segunda variable de optimi zaci6n, Tedder y Rudd 

reportaron que el costo muy insen<J.itivo a la calidad de la 

alimentación, la reducción de costo f~ aproximadamente del 5:'-!. As.1 

esta optimización puede ser omitida. La tercera variable de 

optimizaci6n es el vapor para minimizar la relación de vapor, 

valor óptimo gr.neralmente entre 1.0~ y 1 .. 15 .. 

En la pr•ctica sin embargo, una torre es normalmente operada a 

relacione'3 de vapor siqnificativamente arriba del minimo para asegurar 

control y operatiYidad .. Es seguro por lo tanto considerar a est.a 

Yariable con un Yalor de 1-~-

Se concluye que la etapa de optimiz.;ici6n de las torres no 

critica, si se seleccion<l. un~'-1. r:arrrecta presión de operación En 

re~Umt"?n, para el costo toti\l a o;er evaluado se necesita considerar 

niveles de Yapor disponibles y asiqnar Ya.lores a los costos de capital 

de? equipo y servic105. E~;tas consti\ntes son variables, pues ci\mbian 

con la posición y ll'l tiempo~ lo cui\l podria tener un ef·ecto sobre la 
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genaralidad de los Yesultados obtenl.dos por un mé-todo detallado; tales 

evaluaciones podri an hechas dospués de la etapa de di~el'So 

conceptual. r..:esum1cndo; l._'\. comparaci6n de estas alternativas de 

columnas complejas sobra las bases d•? la rclA1:i6n de vapor tot.:\l 

minima proporc:ionu ~implemente, velocidad y generalidad, lo cual 

justifica las pequenas pérdidas en exactitud. 

Es adam4s sorprendente observ ..... r que el criterio de relación de 

Vi\por pr-edice correcta.menta los mejorE!'s 5 de 136 disones complejos 

e:.::amin.Ados por Tedder y Rudd, as1 como su orden~ dando result<'\dos que 

san los mismos que el modelo de costo riguroso no lineal para 

pr-opósitos de escrut."\mienta. 

En la di.ncusi6n siguiente, se emplearA l._'\ relación de vapor 

m1nima como el criterio primario para optimizar .. Aunql.\l~ hay pequel'ias 

diferencias si la razón de vapor actu .. '\l es usada!' basada sobre una 

relación de reflujo 20:'; arriba del minimo, lo cual no es significativo 

en nuestro propósito. 

2.2.2 SECUENCIAS Sil'IPLES DIRECTAS VS INDIRECTAS 

En la·.:. ·fiq .. 2.5 .. '\!'b,c!' se muestran las regiones óptimas para 

secuencias simples direct"'s e indirectas el plano de las 

composicione!3 do la a limen taci6n. Las vol..'\ ti lid~'\des relativas 

marcadas en el pari6ntcsis para los componentes A!' B y C!' 

respectivamente. La linea VD = Vt es encontrad .. '\ igualando la relación 

dt:! vapor m1 nima tot.'\l requerida por la secuencia directa aquella 

paro'.\ la indir-ec:ta .. Toda5 las relaciones de vapor son calculadas usc'.\ndo 
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(9,3,l) 

f!G 1!!5o. REGIONES CPT!11AS PARA LA SECUENCIA DIRECTA VS INDIRECTA. 
VOLATILIDADES BALANCEADAS 



FIG. 2.51:1 REGIONES OPTIMAS PARA LA SECUENCIA DIRECTA VS INDIRECTA. 
A/B COMO SEPARACION f ACIL Y B/C COMO SEPARACIDN DlflCIL 
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rn;. 2.sc REGIONES OPTIMAS PARA LA SECUENCIA DIRECTA VS INDIRECTA. 
A/B COMO SEPARACION F"AC!L AL IGUAL QUE B/C 
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las ecuaciones de Underwood, se consideran separaciones ni ti das 

todo. 
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Se observa que la secuencia indirecti\ aument. .. '\ sus probabilidades 

de ser óptima conforme Xa aumenta, lo cual concuerda con todas las 

observacionas previas y heuristicas. 

Ha obstante, la i:;ecuencia directa podria ser optima aon si 

encuentra el ao:,; del componente m4s pegado en la alimentación .. 

Por ejemplo, con volatilidades de (9,3,1) y composiciones de 

alimentación YA ""X. "" o .. 15, y Y.e "" 0.7, la secuencia directa es m'.s 

óptima; ver fig.2.Sa. Es ademi.s importante observar que la r-egi6n 

óptima para la secuencia indirecta disminuye conforme la división A/B 

se vuelve .,,.s dificil que la división B/C. Esto contradice la 

heuristica comOnmonte usada "hacer las separacia1ies f.lciles primare" y 

dejar las separaciones difi ciles al Oltimo. Este resultado ha sido 

obGervado por Halone. 

La linea de separación de las dos secuencias simples puede ser 

acotada de ambos lados, si trazamos dos i\proximaciones linei\les como 

se muestra en la figuri\ 2.5a. Conforme X. -to o, las coordenadas del 

puntoµ se encuentra que son (aA• - 1 / 04 - l!'O); las coordenadas del 

punto>.. ~on (1/o.A + 1,0). Estas Otiles par"' identi·fl.car tres 

regiones: una donde la secuencia indirecta es preferida, una donde la 

directa es pt'°eferida y una región ent..-e 6stas, donde el c.6.lculo de V 

debera realiZi\rsc. Observe q1.te µ > >.. cuando 2'19 < CIA. + 1, mient..-as que 

µ < ),,, cuando Zaa > CU1. + 1. Una transición a·curre en ).. = µ y en este 

punto el limite entre la~ regiones (D) y (1) 

exten'.li6n completa. 

lineal sobre su 
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Par.'\ secuencirts simples y alimentaciones de liquidas satur .. l.dos!' 

puede derivar el critor-io cuantitativo do l .. '\s ecuaciones de 

IJnclet'wood 

- U~;e la sucuencia dil""ecta cu.~nrto: 

XA/(Y.A + Xc) > max (µ~)..) 

- Use la secuer'lcia indirect .. , CU<).ndo: 

XA/(X. + Y.e) < mirf' (µ~)..) 

- Calcule la relación de vapor '3i: 

ma)l'(µ~>..) > XA/(XA + Xc) >min (µ,>..) 

Donda: 

µ - --==--_....;1-

>.. = -ou.-~+-1-

(EC. 2.3) 

(EC. 2.4) 

La primera desigualdad esU de <.'\cuerdo con una intuición que 

escoge la secuencia directa cuando la cantid3d del componente menoc; 

volAtil es pequefta; la segunda es resultado similar para la 

secuencia indirecta cuando el componente m.6.s ºpesado se presonta 

bastante la alimentación. L<l. naturaleza cuantitativa de los 

principios y la. dependencia composición y volatilidad evita 

conflictos que pueden surgir cuando heuristicas o principios m6.s 

cualito'.\tivO':ip que no son baGados en soluciones asintóticas de las 

ecuaciones de disel'i:o" empleados. Esto es similar al m6todo 

sugerido por Malone, pero es m6.s simple de evaluar. 
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2.2.:S COLtmNAS CON CORRIENTES LATERALES 

Una columna de destilación con corriente lateral de liquido 

arriba de la alimentación es mostradu la fig. 2 .. 6. En esta columna,. 

lo. cual simul Uneamente ejecuta las dos separaciones A/B y B/C 

requieren tres secciones de columna en lugar de cuatro .. En efecto, la 

división A/0 es r-ealizada en la sección simple arriba de la salid.1 

lateral.. As! las e';ipecificaciones de disef"fo factibles para la 

sep,,.ración son establecidas. 

La separación primaria llevada en las secciones 2 y 3 .. En la 

fig .. 2 .. 6, esta es la separación AB/C!' la cual puede ser llevada 

cualquier qrado deseado; las recuperaciones de B y C o la composición 

de los fondos puede ser arbitrariamente especificada .. La separación en 

la sección 1 es as! secundaria en el sentido que esta pLtede ger hecha 

económicamente sólo al grado que la relación de vapor requerida por la 

separación primaria lo permita. En realidad hay m6.xima 

concentración de B (y una m1nima concentración de A) la corriente 

lateral, la cual es alcanzada si el nOmero de platos la sección 

es in-finito (Olinos & Malone) 

• l<JI 
(X..,•> .. nr - (l + Racx..+xa> 

X../(1-Xc) 

Ra(cu.• 1)] (X.,P)mLn + 

Ra (a.•-1 )=-0 

( X..P )ma.M • &- ( X..P )mLn - Y4::.P 

y 

(EC .. 2.5) 

(EC. 2.6) 

(EC. 2.7) 
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F!G. 2.G COLUMNA CON SALIDA LATERAL LIQUIDA SOBRE LA AL!MENTACION 
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La ecuac16n 2-~ es val1di\ C\.\M1da un produc.to de domas 

relativamente puro l?S 1·equer1do .. Y.A,D :::: 1 .. lo n1;..\ ec, ·frPC11ntPfh1mte el 

caso. La evaluación de (X..P)l'l'lln n:!qUi.f:t'e QLIC!' 1'2 (o Vz.. t-' y fl) 

ecuación de Underwood o la expn?si6n ~'-Pl"oximada de Glinos y Malone 

para la división ni tida AB/C (q=l). 

~+~ i:u.-· a.-• 
( XA+Xll > < l+X..Xc) CEC. 2.B) 

Li\ cual es generalmente inferior un 4:'..: comp~rada can la 

solución exacta .. Cualquier pureza de A arriba o cualquier recuperación 

de Et en la corriente lateral puede ser especificada; sin embargo, 

podemos especif1car arbitrariamente la pureza de la cot"riente lateral .. 

Este dlculo es el primero a realizarse, usando las ecuaciones 2.5 y 

2 .. ó, las columnas con corriente lateral limitadas a los casos 

donde la pureza de la corriente lateral es satisfactoria a nuestros 

propósitos. Si la pureza deseada es alcanzada!' entonces el consumo de 

vapor estimado de la torre debe ser comparad<;> con el consumo de vapor 

de la secuencia simple (se observa que la columna corriente 

lateral arriba de la alimentación ~s barata que la secuencia 

indirecta equivalente, la misma cca.lidad de vapor puede usarse en los 

rehcr-vidores). 

En la íig. 2.7, se muestr-an curvas de nivel para los ahorros de 

vapor. Lau lineag punteada$ reflejan una composición mAxima de B en la 

corriente lateral; las <;urvas de nivel son trazadas sólo a la 

izqÚierda de estas lineas, es decir, sobre la parte de la gr.6.fica 

donde al menos un valor de la composición (X.,P)M.X de la· corriente 
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lateral puede obtenerse .. Las composiciones de la alimentación donde 

m.6.ximos ahorros de vapor fueron observados son marcados con cuadrados, 

junto con los porcientos de ahort'"os .. El :;: de ahor-ro es definido como: 

lOO * min(Vn!Ln.dlr•cL 10 Vmln.LndlrecL) - \b> 
min(Vmln,dlr•cl ,Vmln.i.ndlr•cl) 

(EC. 2.9) 

Donde Va> es el flujo de vapor mlnimo tolal para la columna 

compleja .. Se obser..,a. sin embargo, que el punto de mA.ximo ahorro de 

vapor en la ·fig. 2 .. 7 representa sólo casos limites ya que todos estos 

puntos son localizados sobre las lineas limites y se requieren 

nOmero infinito de etapas en la sección 1 para obtener la composir:ión 

deseada en la corriente lateral (mientras que la secuencia simple 

opera con un nó:mero finito de et~pas).. Por otro lado, las 

composiciones de la corriente lateral que esUn dentro del 5~.: del 

valor limite pueden generalmente ser obtenidas con un nOmero moderado 

de etapas en la sección 1. 

Las corrientes laterales relativamente puras pueden 

recuperadas para X. suficientemente bajos, aOn cuando las 

volatilidades no son favorables, fig. 2 .. 7a y :;::.7b. Sin embargo, loe;. 

ahorros aumentan P•"-r.'\ valores altos de X... Es quiz.6. inesperado 

encontrar que los ahorros m.ls significativos para separaciones 

difi ciles y volatilidades balanceadas. Por ejemplo, para X..P ~ 0.90., 

los ahorros caen de 33.3~·.: para la mezcla con volatilidades (4,2,1) 

encuentran dos tendencias 

conflictivas .. 

Para una sepñraci6n A/B mucho ~s fAcil que la separación B/C, 



(9,3,1) 

l'!G. 2.7~ AHORROS DE VAPOR Y PUREZAS ALCANZADAS PARA LA COLUMNA DE 
LA f!G. 2.f>. VOLATILIDADES BALANCEADAS Y SEPARACIONES fACILES 
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LA F!G. 2,6, VOLATILIDADES BALANCEADAS Y SEPARACIONES D!FICILES 
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es decir, Cl.4• » ClllC" podemo<E", obtener corrientes laterales alta 

pureza pero sólo se alcanzi\n ahorros moderados • Por otl"'i\ parte, las 

volat1lidades balanceadas resultan en ahorros 11\As significativos pero 

con menos pureza de las corrientes laterales. 

El caso P"'I"'ª corrientes latel"'i\les, liquidi\ o vapor, abajo del 

plato de alimentación puede tratarse de manera similar (para 

ecuaciones de dh;ef"Co equiYalentes a Z. 5 - 2 .. 6; Glinos & Malone). 

2.2.4. COlJ.Jt1NAS CON SECCIONES LATERALES. 

La fig. 2.a esquema de 

Dos separaciones son llevadas 

columna con agotador lateral. 

cabo simul tAneamente (clave 

ligero/clave medio) y (clave medio/clave pesado) en cuatr-o succiones 

de columna, de modo que cualquier recupeYaci6n especi1'icada y puyezas 

pueden ser obtenidas para los tres componentes claves en las 

corrientes de producto. Una vez qlle los flujos de productos externos 

son ajustados mediante balances de masa, hay dos flujos internos a ser 

evaluados, es decir V& y \19. Glinos & Malone desarrollaron ecuaciones 

geneYales para predecir los valores m1 nimos paya estos flujos de 

vapor, los cualte"s son exactos bajo pocas consideraciones~ Pa.ra una. 

mezcla ternaria con volatilidades constantes y separaciones nltidas Ge 

tiene: 

(EC. 2.10) 

y 
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f"IG. 2.9 COLUMNA CON UN AGOTADOR LATERAL 
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Vtml.n = XA Xc (z F 
o.11 ((z-1 )-Xc(z (Cdl-1) 

(EC. 2 .. 11) 

Donde: o.11 )· (a · 1 e~ una r.tl 7 de 1 e'\ ec:Lt;l.ci6n Je Un<.lerwood 

: ~( +: ~t + 1>:_ ( ""1 - q CEC. 2 .. 12) 

La generación de vapor en el primer rehcrvidor es V• = V. 

(1-q) F , y VI = Vt - V. en el segundo .. 

Glinos )" Malone derivaron ade~s expresiones mi.s simples para el 

du alimentaciones liqL\idas saturadas que no requieren la solución 

de la ecuación (2.12); un m6todo para estimar el nOmero de platos 

puede ser encontrado Gl1nas .. 

La fig. 2.9 es esquema de una columna con rectifica.dar 

la.teral. Las caracteristicas de esta columna son las mismas que una 

columna con agotador lateral, Glinos desarrolló ecuaciones generales 

para estimar" los flujos de vapor mlnimos, para separaciones nl tidas 

(de alta recuperación de una mezcla ternaria) .. 

(EC. 2.13) 

Donde V.. es el v~por generado por el rehervidor, y (1. es la ra.1 :z 

de la ec .. (2 .. 12) que satisface: 

Se encuentra qua para el da separaciones de alta 

recuperación de ternarios y qc1, el vapor total generado por los dos 

rehervido re~ una columna con agotador lateral es exactamente igual 

a los requer.imientos de vapor en el rehervidor simple de una columna 

con rectificador li\teral .. Esto es, las ecuaciones (2 .. 11). y (2 .. 13) 
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FIG. 2.9 COLUMNA CON RE:CTlf"ICADOR LATERAL 
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tienden a la misma expresión. Los costos de operación sin embargo, 

pueden difer-ir para las dos columnas complejas, ya que el rehervidor 

de la sección de L'qotamiento lateral opera a temperaturas mi.s bajas 

que el rehervidcr de la columna con rectificador lateral y podria 

utilizar una fuente de calor menos costosa. 

Puesto que ambas clases de columnas de sección lateral tienen 

los mismos requerimientos de vapor, se consideran conjuntamente y 

compc'\rad~'\s con las secuencias simples, pUE.•de ser comprobado que estos 

esquemas complejos requieren menos vapor total que las secuencias 

simples directas e indirectas. En la fig.2.10 se muestri'\n las 

da niYa-1 para 10, 20, y 30~·; de ahorros de vapor sobre el plano, para 

tres casos de volatilidades relativas. (La comparación realizada 

con respecto a la secuencia simple que es Optima en cada punto~ y esto 

sucede donde surgen discontinuidades en pendiente). Como puede 

observarse de las figuras,. los ahorros de vapor son siempre mayol"es 

para valores de X. pequef'S'.os.. Esto esU en buen acuerdo los 

resultados reportados por Tedder y Rudd. El ofecto de las 

volatilidades relativas es cambiar los ahorros para bajos o altos 

valores de X. dependiendo sobre cual de las divh>iones A/B o B/C es 

mi.s di·ficil. En general, los ahorros mls significativos para 

separaciones difi ciles B/C y f.t.ciles A/B. Los ahorros adem6.s aumentan 

conforme ambas separaciones se vuelven m6.s difi ciles,. las lineao;o de 

nivel se mueven mls arriba cuando las volatilidades caen desde (9,3,1) 

a (4,21'1), pero este resultado no 

brevedad. 

mostrado aqui por razones de 

Los mlximos ahorros siempre ocurren en el punto (µl'O).. En este 



FIG. 2.IOo. AHORROS DE VAPOR PARA EL AGOTADOR LATERAL 
VOLATILIDADES BALANCEADAS Y SEPARACIONES FAC:ILES 



1 
\ 
\ 
\ 
\ 
\ 

(9,15,l) 

F!G. 2.lOb AHORROS DE VAPOR PARA EL AGOTADOR LATERAL 
A/B COMO SEPARAC!ON FACIL Y B/C COMO SEPARACION DIFICIL 

75 



\ 
1 
1 
\ 
1 
\ 
1 

(9,6,1) 

F"IG. 2.lOc AHORROS DE: VAPOR PARA E:L AGOTADOR LATERAL 
A/B SE:PARAC!CH D!F'IC!L Y B/C SE:PARAC!OH F'AC!L 

76 



77 

SINTESIS DE SECUENCIAS DE SEPARACION 

punto, los flujos de vapor total para las secuencias simples directa e 

indirecta son los mismos y h._'\ciendo que X. tienda a 

que el flujo de vapor de 

punto es VcoJ .. = OLA•/(Ol.A - 1). 

columna agotador lateral 

encuentra 

este 

Usando este hacho, se puede mostrar que los mi.ximos C\horros son 

independientes de las volatilidades y, son constantes a un Ya.lar del 

so:..:; esto siempre para XA = µ y para Yalores de X. que son 

pequel'tos, per-o al mismo tiempo bastante grandes para requerir la 

división B/C (de otra maner"' una columna simple ejecutando la división 

A/C es suficiente). 

2.2.5 COLIJl1NAS PETLVUK 1 DISENO APROXIt1ADO 

Un esquema es mostrado en la fig. 2 .. 11, se dispone de seis 

secciones de columna para llevar a cabo las separaciones LK/MK/HK. 

Para una mezcla ternaria, el prefraccionador, secciones 1 y 2, 

usado para separar los componentes A y e, con distribuci6n de B; 

entonces las secciónes pares (3,4) y (5,6) ejecutan esencialmente las 

separaciones binarias A/B y 9/C, respectivamente. 

Para una separación de alta recuperación entre A y C en el 

prefraccionador, hay dos par.i.metros de operación independientes para 

la columna. Si dos flujos internos cualesquiera son fijados, con todos 

los flujos de alimentación y productos especificados por alg'lln m6todo 

de distribución de especies y balances de masa, entonces todos los 

flujos internos pueden ser hallados. 

Una disminuci6n en U eventualmente' genera condiciones limites 
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alrededor "de la alimentación superior o infeFior de le."\ columna~ 

dependiendo sobre cual de los dos es controlante. El flL1jo de vapor 

minimo en las secciones 3 o 6 de lo3. segunda columna es el m~"l.ynr de lo~ 

\/alares para los flujos de vapor minimos evaluados 

candi cienes 11 mi tes en las secciones (3 y 4) o ( 5 y 6). Considerando 

que se quieren recuperar productos puros relativamente (escmcialmente 

A en el destilado~ [1 en el pr"oducto intermedio y C en el fondo), 

una prueba similnr la descrita por Gl inos & Mt\lone se puede 

demostrar que: 

CEC. 2 .. 14) 

Donde "U" se establece para el contr"ol de la columna superior y 

~1. es la rai z de la ecuación de Underwood para la alimentación 

Guperior a la segunda columna que es OlA > C°' >cm. Por lo tanto, C°' 

ademAs una ra.1 z de la ec. (2 .. 12), condición de que el 

prefraccionador opere bajo condiciones limites, lo cua.l permite que el 

componente A es el clave liqero para la división que tiene lugar a.qui. 

En otras pal .. ,bras .• la ec .. (2 .. 14) con C°' obtenida de la ec. (2 .. 12), 

vAlida si una división AB/BC (con B distribuido) o una separación A/BC 

nitida o distribuida es llevada a cabo en las secciones y 2. 

Similarmente; 

V6':mln•~ (EC .. 2.15) 

Donde ·"L" indica control de la columna inferior y ldl > C'z > 1. 

Adem'-s, C'a es una rai z de la ce. (2.12) condición d~ que ésta 
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aplique para el ci.lculo de los 1'luJos limites en el prefraccionador,. 

es decir,. una división ni tida o una división ni tida/distribuida A/BC 

r-ealizada en las secciones de la columna 1 y 2. 

Los balances de masa muestran que si q ""' 1 entonces va = Ves; el 

vapor minimo es por tanto: 

CEC. 2 .. 16) 

La ecuación 2 .. 16 es simple y exacta bajo las consideraciones 

establecidas anteriormente; sin embargo las soluciones de la 2.12 

son requeridas. Se observa QL\e la ec. 2 .. 14 da el mismo flujo de vapor 
.V•C 

m!nimo para la separación ni tida A/BC y puede ser escrita VIMLn 
A.l•c A•/c ..... e 

(Rmln ... l>*XAF; similarmcmte~ la ec. 2.15 da v .... Ln • tRmin 1.0)(XA 

+ :X.) F. Glinos y Malone dieron expresiones aproximadas para las 

relaciones de reflujo; por ejemplo: 

••,..e 
Si RlnLn 

Vo,rnLn 

........ ª• ( x., + x. ) 
Rmln ., .,X la -•ª ) 1 

es dado por la ec:. 2.0 entonces la ec. 2.16 se 

(EC. 2.17) 

convierte 

(EC. 2.18) 
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Como ejemplo consideró la sepa.ración de una mezcla ternaria de 

11 qui do saturado los ·flujos y volatilidades relativas mostradas en 

l .. '\ tc.'\bla 2 .. 1 .. La 2 .. 16 d~ Vo,.,,ln = 0.99 lo cual idéntico al 

resultado calculado por Cerda & Westerberg. La ec. 2. 18 produce un 

valor de 1.0 la cual tiene solo el 1:;: de error. 

El flujo de vapor Vd, determina los costos tJe opel"'aci6n pero no el 

di.6.metro de las secciones de la columna 1,2~4 y 5; este depende de 

V...Vd es independiente de Vt, tal de que el valar correcto de 

sea usado para la evaluación de lo!:i flujos 11 mi tes el 

pre1'raccionador, y que a Vt no le asignado un Yalor que altere la 

alimcmtaci6n controlante .. Aqui hay un nt'.lmero infinito de soluciones 

para Vt y para la distribución de los flujos internos; esto se explica 

~s detalle posteriormente. 

Cuando la alimentación in1'erior de la columna corriente abajo es 
L U 

controlan te, VmLn :> VmLn. y una separaci6n ni tida AB/BC es realizad .. '\ 

por las secciones 1 y 2, la cantidad neta de B recuperada en el domo 

de la sección 1 y entrando con la alimentación superior de la segunda 
••,.e 

columna es )(a.19 F .. La fracción recuperada de clave medio es dada 

por: 

ª• - 1 
CEC. 2.19) ª• - 1 

Las secciones 3 y 4 operan bajo condiciones arriba del minimo, de 

modo que ellas puedan manejar cantidades de B mayores que las de la 

alimentación. Esto es, puede diseftar para una separación 
••,..•e 

distribuida A9/C y llevar m6.s B a domos~ con .Je a: 1 y 1.0 > J9 >J• 
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(observe que como la columna infe1~ior control .. "io i .. , C.!'C. 2.1'1 

cierto 

punlt>. Jl•H11 .. ,111lo .J•. ni ·fluJo 1k• vapur 11i.ln1mo !'L•r¡u01·.idn c>n 1~• s11cc16n 3 

Poi~ lo tanto, si la columna irrfer-ior c:ontrol .. °"• los valores 

factibles para V&,mln son limitados por: 

••;e 
V, ¡omln < V,, ,mLn < V, "'"i.n CEC .. 2 .. 20) 

L 

con V&.mln ev .. ,luada de: 

V = [ C1A X. +Cldl X._i• ]F 
&,mln ~ Cldl--:-'fi" 

(EC.2.21) 

> ~· >1-0 es una raiz de la ec. 2.14. 

De la misma forma exactamente, si la columna superior controla!' 

entonces las secciones 5 y 6 et5t..6.n sobrereflujadas y pueden acepatar 

cantidades de B mis grandes que X. ( 1.0 - .:~•;•c1F, lo cual corresponde 

'"'° la. separación ni tida AEl/BC en el prefraccionador. Por lo tanto,. 

puede ejecutar una sep .. '\r .. "\ci6n distribuida A/OC en las secciones 1 y 2 

pero la recuperación de 9 es ahora limitada abajo por !t. y 

u 

V& ,mi.n < 
"'ª""e 

V& ,mi.n 
(EC. 2.23) 

con V1.mln cv~luada con la ec. 2.21 ~ pero con {t. en lug .. "\r de {z. 
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TABLA 2 .. 1 .. UH EJ'EMPLO l ERHARIO 

COllPONICMTtc• lf" 

o .•• 
o •••• o. 9!1<1 

o .••• 

Por lo tanto el nOmero in-finito de soluciones para los 'flujos 

internos en una torre Petlyuk descansan en la r-egi6n limitada por las 

ecuaciones 2.20 y 2.22. Fidkowski & Krolikowsky pre&entaron 

tratamiento matemi.tico riguro(>o del problema .anterior y derivaron una 

expresión simple para .:S: 

(a.A - C9)Vt1 0 •ln - 01A GA F 
(a.A 11. )VII '"'Ln - (cu.Xi + )(i) 

CEC. 2.23) 

La caracteristica "'6.s importante del disefto Petlyuk es la familia 

de soluciones que existe para los flujos internos;: esto proporciona a 

la columna ~lexibilidad para manejar un<i\ variedad de alimentaciones y 

condiciones de operación!I sin aumentar la ebullición sino simplemente 

alterando los -flujos en las secciones 1~2,4 y 5. Stupin & Lockhart 

reportaron esta infinidad de soluciones y "flexibilidad para 

condiciones limi.tes y de operación. Una multiplicidad de soluciones 

1'u6 ade~s encontrada por Wayburn & Seader quienes usaron el método de 

Newton con una homolop!a para encontrar soluciones multiples. Sus 

5imulaciones de una columna Petlyuk de 50 platos muestra tres posibles 

valores para. el flujo liquido de retorno al prefraccionador en cada 

valor de la relación de reflujo .. 
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A•/•c 
Puede pLu·ecer que Vi. .mln es el mis pequeP'io de todas las posibles 

·flujos de vapor mi nimos en la sección 1. El flujo de vapor l .. '\s 

secciones 4 y 5 de la colltmn .. 1. es dado por V• = V5 = V9 - Vt. yL, que V!ll 

= \Jd p;ira q e l es fijL'\da de la ec. ~.16, V•,. y do aqui el di•metro de 

la sección 4, •¡e incrementar• cuando Vt decrece,. pero 4-ste 

alcanzar.i. a V. el cual determina el di•metro en la sección 3. Debido a 

esto no es deseable construir columnas con •reas que muy 

diferentes entre secciones,. era óptimo disef'lar la torre para el mayor 

valor posible de V. que as menor de V., el cual corresponde a un flujo 
•• ... •e 

de vapor Va .MLn en el prefraccionador. Glinos & Malone muestran que 

para una alimentación de liquido saturado y volatilidades constantes,. 

esta relación de vapor es dada exactamente por: 

v"•;•c • aaX. + e.X. + ~ 
ª•"'Ln 

(EC .. 2 .. 24) 

Por lo tanto, la ec. 2 .. 24 da el flujo de vapor minimo posible para el 

prefraccionador, y aplica para cada control superior o inferior de la 

columna .. La correspondiente recuperación fraccional es dada por la 

2.19 .. 

2.2.b COL~ PETLYUK 1 CON>ARACUJN CON SECUENCIAS SIMPLES. 

Las curvas de nivel de los ahorros de vapor para 4 mezclas de 

alimentación son graficadas en la 1'ig .. 2.12 .. Se consideran divisiones 

nitidas y los ahorros son calculados usando la ec .. 2.9 .. 
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El plano de composición es dividido tres regiones por las 

U L 
lineas VD = Va y Vd,WILn • \ld,,,.ln (la linea VU VL). La alimentación 

superior a la tol"'re Petlyuk controla, si la co•pasición de la 

ali•entación es localizada a la derecha de la O:lti•a linea, mientras 

que la alimentación in1'erior controla en 'el opuesto.. Ambas 

lineaas intersectan el eje X. = O en el punto (µ,O) definido por la 

ec. 2.3. La line.& VU = V&. intersecta el eje Xc = O en el punto 

cxl,1-x.f) donde xl e& dada por: 

(EC. 2.25) 

Donde cm :S (GA + 1)/2, lo cual corresponde a X: i!: O. L•s curva.5 de 

nivel en los ahol"ros de vapor son aproxim.6.damente recta•, excepto para 

un punto que es localizado en la región entre la separación de las dos 

lineas. 

Se pueden obtener soluciones anali ticas para 11Ruchas de las curvas, 

de modo que las gr-6.ficas podrian ser aproximadamente constr-uidas si 

i!Olo se conoce. las volatilid<)des r-elativas de las mezclas. 

Los ahorros ~ximos para este tipo de columna son ad~s 50~ y no 

dependen de las volatilidades relativas, •sto ocur-re en el 11isMo punto 

que para las columnas con agotador lateral, XA = µ y X. -. o. 

No obstante, aqui puede haber ahorr-os signi'fic•tivas, igu•lmente 

para alimentaciones que contienen grandes con cent.raciones del 

componente intermedia, dado que las curvas de nivel cerradas 
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alrededor del punto (µ,O). Esto p«~a. cuando la 1 ineA VU = VI.. i:?stl 

del li\r1o i.i:quiLwdo d.- 1., qrá f 1 t:a y no in lt"no.oc:la l~ts 

no niuy grande, lo cl.l~'\l áucede Cu.:\ndo oai E·~· m~,yor o no mucho menor que 

(QA ... 1)/2. 

Cuando 09 il: (OIA + 1.0)/2, las lineas limite aproximA.damente 

coinciden e intersectan el eje )(a = O en (X,O). 

Por otro lado, si oa se aprox. a 1, la linea. Vu = Vl. aproxime.'\ 

al eje >a = O, Tig. 2.12c; entonces las cur..,as de nivel alrededor 

(,.,,o) sin pasar a tra...,.s de valor-es de >a grandes 

que d --. 1 para o. --4>1. 

:2.25 muestran 

Final1tente comparando las 1'ios. 2.12a y 2 .. 12d, se conchtye que los 

ahorro• se hacen Ns siqnif'icativos cuando ambas volatilidades se 

reducen proporcioni&lmente. 

2. 2. 7 SECUENCIAS CON PREFRACC lONADCIAES 

El pr'efraccionador es una columna convencional con rehervidor y 

condensador y no es~ ~rnllica•nete acoplado a la torre; este esquema 

c00tpl.eJo no t.iene las caractet"i stic&s de 'flexibilidad del disafto 

Petlyuk. 

Se •uetit.r& un esque•.a en la 'fio. 2 .. 13 .. El pre'fraccionador ejecuta 

una separación nltida de alta recuper.aci6n entre A y e, de modo que 

•uy poco de C alcanza el destilado y~ del mismo modo, la cantidad de A 

en el producto de 1"ondos es pequefta .. El menor de todos lqs posibles 
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·flujos de vapor m1 n irnos es Vmln para la separ""ación ni tida AB/BC" dado 

por la ec. 2.24. La cantidad de B que esU. pn,sente en el 

prefr-accionador producto de domos X..J•F con l•:l recuperación 

fraccional dada por la ecuación 2 .. 19. 

El flujo de vapor minimo para la columna es el mayor de los flujos 

de vapor minimos calculados para control de ali1nentación superior e 

in'ferior, es decir, de las ecuaciones 2.1.q, 2.15 y 2.16. En este caso, 

las ecuaciones 2 .. 14 y 2.15 podrian sor escritas en fortn.a analitica. Ya 

que alftbas alimentaciones a l• sequnda columna son liquidas saturados y 

l•s separaciones realizadas en las secciones 3 y 4 o ~ .¡ 6 son 

esencialmente binarias, A/B y Et/C respectiva.ente, pode.as aproximar 

la relación de reflujo por fW.n = 1/(XA(a - 1) ). 

haciendo el ordenamiento siguiente se obtiene: 

y 

por: 

Clll (Ol8-1 )~ ] 
(CIA-1) (CM-G9) F 

\Jd.ft'ILn = --- <· 
( 

Xc 
... -1 

Clll (CIA-aa )X. 
(OIA-1) (a9 1) 

El vapor total generado por los rehenddores para q = 

(EC. 2.26) 

(EC.2.27) 

es dado 

(EC. 2.29) 
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En la fig. 2.14~ muestran las ct.1rvas de nivel de los ahorros de 

vapor para dos e.aso!'> de volatilidades relativ~"ls. los resultados para 

volatilidades de (9, 1. 5, 1) no son mostrados!' porque los c.'\horr-os fueron 

menorli1'5 al 10:! t:m todas las composiciones. As1 el caso de las 

columnas Petlyu~., el plano de composiciones es dividido en tres 

regiones por las lineas Vo = \4 y Vu = Vt.. La Oltima intersecta i\l eje 

Xc = O en ul punto cx!'!l 1-xl> con xl dado por la ec. 2.25 Se observa 

que las curvas son ahora convexas, en lugar de cóncavas. 

Los mlximos ahorros logri\dOs no son constantes, dependen de las 

volatilidades. Si la alimentación superior controla los m!ximos 

.1.horros fraccionales son: (OA - om)/(OA - 1), lo cual ocurre conforme 

x.__..1, con tal de que este punto esté dentro de la región donde 

Vo,ml.n controla. Si la alimentación inferior es controlante, entonces 

los ahorros mlximos son obtenidos para Xc "" o y son iguales 

(taa-1 )/(04-l) .. En ambos casos, los m6..ximos ahorros son siempre menores 

que o iguales al 50:·.:; la igualdad es alcanzada para Oll = (cu.+1 )/2. As1 

el prefraccionador puede tener una ventaja signi1'icativa para X. 

cuando la separación B/C no es dificil comparada con la división A/B. 

Se observa en la fig .. 2.14 como las curvas de nivel aproximan 

alrededor del punto (O, 1). No obstante podemos probar que los ahorros 

de vapor logrados con este tipo de columna son menores a los ahorros 

para el dise"o Pet,lyuk para todos los casos de volatilidades relativas 

y composiciones de alimentación. 

En c;i,uma, estos esquemas podrian resultar coo;itos de capi t.al 

grandes, debido a las columnas auxiliares adicionales. 
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SIMTESIS DE SECUEMCIAS DE SEPARACIOM 

2.3 SlNTESIS DE SECUENCIAS DE SEPARACION CON INTEGRACION DE CALOR .. 

La t•cnica que reduce el consumo de ene,.-gi a Gecuencias de 

destilación es la integración t6rmica. Esto es~ en donde una corriente 

caliento (vapor de domos) es combin"'da con una corriente frl~' (liquido 

de 1013 fondos) para intorc:~mbiar calor y por consocuencia eliminar la 

necesido'.\d de st:?rvicios de enfriamiento/calentamil!nto y algOn 

intercambiador. Muchos m6todos para diseftar secuencias de destilación 

con integración de calor han aparecido en la literatura. Ampli.as 

revisiones de estas t6c:nicas son presentadas Westerberg (1980), 

Hishida (1981) y Kattan (1984) .. 

A continuación se describen dos m6todos generales para sintesis de 

columnas de destilación con integración de calor. El primero involucra 

4 pasos. 

1. Se identifican todos los subproblemas de separación. 

2. Se optimizan las variables de operación de las columnas en cada 

subproblema. 

3. Una red de intercambio de calor es ajustada al subproblema 

optimizado. 

4 .. Los subproblemas son nuevamente arreglados para encontrar la 

mejor secuencia. 

El segundo m6todo ataca el problema como un todo, de la siguiente 

manera: 
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1. Se i.denti"f'ican las mejores secuencias no inteqr"adas .. 

2. Se optimizan las variables de operación de l•s columnas en las 

secuencias. 

3. Una red de recuperación de calor es Ajustada a las mecuencias. 

Aabos •todos tienen l• dettvtK"rtaja de qu• l•• ••cuenciaG completas 

no pueden optimizarse una vez que se M hecho la inteqraci6n de calor 

del proce<;io .. 

Esto ocurre si la colu...a optiaizada o t1Ubprabl-• no puede ser 

ópti•a.ente integrada con •l resto de l• secuenci•. Este inconveniente 

es super•do .aediante la •J•cuci6n silM.lltAn•• de los pasos 2 y 3 

anterior-.mte citados, teni.ndo ca.o re.ultado ••cuenci&• 6ptiaas con 

integración de c•lor. 

El -'todo de slnteo¡¡is opti•iza l•• condici·on•• de DS-r'&ci6n de la 

colulNla con int•qraci6n de c&lor, .-di.anta el uso de btcnic•• de 

-6.xi•a recuperación de enerql .. , p.ar.a esti•.ar el costo d• l.a rltd de 

in tercaabio de c.alor ópti.•& en un& secu.nci& de destil•ci6n" con c&d• 

conjunto de condiciones de oper.ación. E'!lt.e •todo di119inuye el t&1nallo 

del probleMa realizando si•ultaneaaente la s1ntesi~ de colu.nas de 

destilación y la l"'ed de recuperación de c&lor -ract.ible. 

2.3.1 DESCRIPCION DE LA ESTRATEGIA DE 81NTE9J8. 

La s1ntesis completa de la sacuenci• con inteqr.aci6n de calor es 

llevada a cabo de la siguiente m•ner-at 

1. Se identi"fican las mejores secuencias no int.eqradas. 
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2. Las condiciones de operación optimizadas considerando 

•xima recuperación de energi a para estimar costos de la r"ed de 

recuperación de calor .. 

3 .. Las secuencias factibles los castos mis bajos son 

integradas t*r-micamente. 

4 .. Di1'erentes factores son considerados para identificar la mejor 

secuencia, si ~l óptimo se acerca a una distribución de costo .. 

~os pasos 1 y 3 no son nuevos y no presentan una contribución a la. 

s.1 te.sis de secuencias de separación,. en cambio el paso Z si contribuye 

y es el principal foco de inte~s en esta sección del trabajo .. El paso 

4 minimiza la elección entre las secuencias atractivas .. 

El nO:aiero de posibles secuencias para la separación de un sistema de 

H-co•panentes. us.ando destilación simple de alta recuperació.n 

proporcionada por Rathore (1974), ca.no ; 

Hu.ero de secuencias =- (2(H - 1)) ! 
N!(R 1) ! (EC. 2.29) 

El namero de secuencia~ ausenta r6pidamente conforme el nGmero de 

co•ponentes aumenta. Aqui un m6todo debe ser adoptado para seleccionar 

sólo aquellas secuencias que tienen el potencial para producir las 

mejores con-figuraciones con integración de calor. La identificación de 

las tnejores configuraciones de destilación no integradas d~be llevarse 
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cabo medi<lnte cualquiera de las siguientes tres técnicas de 

sin tesis: 

- Slntesis heuristica 

- S1ntesis algori tmica 

- Sintesis evolutiva 

Las heuri sticas son reglas e.pl ricas basadas en la experiencia 

pasada del disefro de Ingenieria. Las t6cnicas de sintesis algorltmica 

son basadas en la evaluación sisteM.tica de todas las posibles 

secuencias usando bOsquedas riqurasas y algoritmos de evaluación .. 

Este procedimiento garantiza que sean encontradas las secuencias 

óptimas debido a la rigurosidad de los •todos .. La s1ntesis evolutiva 

es llevada a cabo .adi"ficando un disef'lo 'factible ya existente. Las 

variaciones pueden ser volver a arreglar el equipo a utilizar 

diferentes ~cnicas de separación para llevar a cabo una tarea dada .. 

Una pr-esenta.ci6n •s detallada de esta~ ~cnicas de slntesis pueden 

encontrar-se en Wester-ber-g, (1980) y Katt.an (1984). 

El m6todo heuri. stico fu6 •doptado debido a su sin'lplicidad y al 

hecho de que la configuración óptima estA. generalmente incluida dentro 

del mejor conjunto de secuencias predecidas. La aplicabilidad de 

heuri.sticas la s1ntesis de secuencias de destilación sin 

integración de calor ha sido confirmada por diferentes autores tanto 

cuantitativa como cualitativamente (Stephanopolous, 1981). Las 

heur-1 sticas ·son aplicadas generalmente en cada paso en la secuencia, y 

en el caso de un conflicto entre las heur-1sticas, recomendable 
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seguir todos los pasos independientemente, es decir, escoger todas las 

secuencias recomendadas por cada heur1 stica independic:mte de la otra .. 

Este m&todo minimizari. la po~.ibilidad de eliminar cualquior secuencia 

qUt? pueda 5er potencialmente 6pt1ma, aunque esto podria aumentar el 

nOmero de secuencias a ser optimizadas. 

Las heuristicas SLlgE>rid .. -\S por Stephanopolous, 

siguientes: 

(1981) 

1. Las separaciones di·ficiles se llevan a· cabo al Oltimo. 

las 

2. Favorecer divisiones cer-canamente equimolares entre los 

productos de domos y de fondos .. 

3. Remover el componente predominante al principio de la 

secuencia. 

4. Favorecer la secuencia directa. 

- DPTl"IZACION CON INTEORACION DE CALOR. 

El paso claYe en este m6todo es que las columnas de destilación y 

la red de intercambio de calor se optimizan simulU.neamente para dar 

la secuencia con mejor integración de calor. 

Un algoritmo del programa de optimización se observa en la 

fig.2.15. El c.6.lculo comienza mediante la configuración de las 

especificacione5 de una secuencia. condicione'S de las corrientes y 

11 mi tes en las variables de operación p.ira cada column,-¡. 

Posteriormente para un conjunta dado de condiciones de operación las 

columnas de destilación individuales son diseftadas y 'áe calculan las 
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requerimientos mlnimos de CiEl.lent~'mientcJ y enfri~miento. Un estimado 

del costo b .. ,s~"\do P.l d1sel"l:o dr! l~l. torre y requerl.mientos de 

es cv .. -.lu .. ,do. Fini"lmrmte el el.si llC\mado co~:ito hipot-'tico 

(HVC) e~ minimizado por la v .. ,r1a.c10n 1J1~ v .. \riables de operación del 

proceso. 

El mismo procedimiento es repetido en todas las secuencias 

seleccionadas por ¡._,-..¡ heuristicas en los pasos previos. 

Para una secuencia dada con. condiciones de operación esped ficas~ 

la evaluación deo la red de recuperación de calor Optima fue estimada 

por el siquiente procedimiento: 

1. Usando el algoritmo del problema de la tabla (Linnhoff & 

Turner, 1981), los r"equerimientos minimos de calentamiento 

(OHMln) y enfriamiento (OC•n) fueron evaluados mediante 

temperatura tnl nima de acerca•iento. OHMi.n y QCMi.n son los 

servicios ndnimos requeridos para satisfacer- las demandas de 

calentamiento y enfr-iamiento de todas las corr-ientes de 

pr-oceso. OHMi.n y tlC..i.n calculadas sobr-e bases 

termodin6nticas y se considera que una red de intercambio de 

calor óptima puede ser obtenida .. 

2. Considerando m6.xima recuperación de energ1 a, los costos de 

operación de la red basada sabre o..-i.n y ODmn fueron 

calculados. Los servicios requeridos para enfriar la corriente 

menos caliente (condensan te) fueron costeados primero!' seguida 

por la segunda corriente menos caliente y as1 sucesivamente 

hasta que todo el ODtli.n es agotado .. Esto fue hecho porque todas 

o parte de las corrientes contribuyen a que ODm.n no, pueda ser 



103 

SINTESIS DE SECUENCIAS DE SEPARACIDN 

calentado por las corri.entcs ml?nos calientes del proce5o, de 

l~sll.• niot\c, l,:"tmt1i&n loo;. "'f~1~v:i.cio<:c. 1ie tJnfr'lamiento tienen que 

U!;o"\do~ .. Lo fur.> hecha ¡1.~r·' lll-lm~"' donde los servicios 

r•~tllUY"iliou pJ.r._\ l<.\ lo1·rü~nll:! mP-nos fria se r-a.:>..lizaron primero. 

3 .. Loh Ul~ tos de c.l.pi t.al de ¡,, red ·fueron C1"\lculados sin 

considerar loJ. integración de calor.. En otras palabras, sólo 

enfri.:idores y calentadore5 son usados. El •rea de superficie de 

los intercambia.doras fu6 calculada bas~'\da en la temperatura de 

acercamiento alcanz .. ,da si los servicios del proceso -fueran 

usados en toda la red .. 

La cansidet'"aci6n de m4xinia recup•?-rac:ión de enC!rqia aplica ya que 

la red la cual proporciona mAxima o ca.si rr4xima recuperación de 

enerqi a serA. óptima o cercan amen te óptima, ya que los costos de los 

servicios son m.6.s importantes que los costos de capital (Rathore & 

Power~1975). El uso de una secuencia no integrada para calcular los 

costos de capital es una aproximación cercana de la red de calor.. Un 

c:Alculo exacto de los calentadores y enfriadores ejecutado~ 

mientras el costo de los interca1nbiadores es estimado la 

diferencia entre el costo de capital aproximado de la red de ca.lar y 

el costo de los enfriadore~ y calentadores requeridos, ya ql\e hay 

manera de saber el tam .. '110 real antes de realizarse la integración de 

calor. 

Para una secuencia dada la minimizC\ción de HVC, 

m._'\tcmi.ticamente por: 

representada 
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1'1IH HVC = HVC(Pi., R/Rlnlni..) 

ST 

PL<F\.<F\a. 

R/Rrnlnl < R/~lnl < R/í.:.nln..,, 

Donde, HVS, costo hipo~tico es una combinaci6n de costos de 

capital y operación de columnas de de5tilaci6n y un estimado de los 

costos de la red de calor (~/""'o); P, presión de operación de las 

coluCl'lt'las (J<Pa); R/~n, reflujo para. mlnima relación de reflujo; i, es 

el indice de colUfl'lna, i=1,Z, ... ,.HC donde, HC es el nOmero de columnas 

en un• secuencia dada; u, l, los 11 mi tes superior e in'fer-ior 

r•spectiv.-.nte .. 

El Alqor"it.a COAplex, Bollt (1965), "fu6 adoptado para realizar la 

opti•iz•ci6n. ftodi1'icaciCM1es su9eridas por Guin (1968) 'fueron 

i•Pl~tad•s p.ara -jorar la convergencia. 

A pri .. ra in•ta.ncia parecerla ventajoso opti19izar la. presi6n y 

R/Aliin siault.Anea.ente. Este •todo no es sie111pre e-fectivo debido a 

que pueden ocur"r"ir di•cootinuid•des • medida que l• presión es 

opti•iZ•da. 

L•tt discont.inuidades surgen d• di"ferentes 'for•at>? por e.ie•plo un 

pequl!fro ca•bio en la tetRperatura de un condesador puede evit.ar el 

e•pl•o d• re1'ri9•raci6n costosa y sust.ituirla por agua de en'fria•iento 

b•r•t&. Ca•bios pequeftos en las ternperatur"as de algunas de las 

corrientes pued.n perrni tir o prevenir la aplicación de ciertos 

interca11biadore1J1 ien la red de recuper"aci6n de c•lor creando 
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discontinuidades nuevamente. 

Para aliviar problemas catt'Eiado'E.., por saltos y discontinuidades, la 

optimización fu6 realizada en dos etapas. Primero R/RMLn fueron 

mantenidos cnnstantes mientras que las presiones da operación de las 

columna~ Ge variaron. Posteriormente. las presiom:?s fueron fijadas 

el valor óptimo obtenido y R/Rmin fueron variados. Los limites 

superiores en la presión fueron escogidos para evitar exceder la 

presión critica de los componentes en el problema. El llmi te inferior 

en la presión empleo para prevenir el de temperaturas 

ex lr"emadamen te bajas y vado. 

Otras restricciones mi.Fo rigurosas pueden ser empleadas tales 

la temperatura ~xima de vapor disponible o la mi nima temperatura del 

medio deseado. 

La optimización fue realizad·~ en mi.s de un punto de arranque para 

garantizar o al menos aproximar una optimización global .. 

- INTEGRAC ION DE CALOR 

En esta etapa~ encuentran las condiciones de operación 

requeridas para producir la mejor secuencia con integración de calor. 

Las !;ecuencias con el minimo HVC. han sido identi'ficadas y 

integradas t6rmicamente. Este paso 'final realizado usando los 

procedimientos de integración de calor sugeridos por Linnho1'f & Flower 

(1978). El costo actual (AVC) de cada configuración es calculado, y 

las secuencias con el m1nimo costo son seleccionadas .. 
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- SELECCION DE LA IEJDR SECUENCIA 

Frecuentemente~ la diferencia en el ca':ito entre las secuencias 

óptimas y cercan amen te óptimas e!> pequefta (1nenos del q;.:,) .. 

En tal caso "factores adicionales pueden ser considerados para 

identi"ficar la mejor configuración .. Estos son presentados enseguida: 

1. Preferir secuencias en donde las presiones de operación esUn 

descendiendo en "for•a de cascada conforme la separación 

avanza y donde la5 presiones estAn cerca de las ambientales .. 

z. Pref'erir secuencias que involucren la destilación taA.s directa 

esto per•it.e corrientes de producto .a.s puros. 

3,. Fiavoreeer secuenci&s con el .S.ni.a nOaero de interc .. biadores y 

aquellas qu• UtMtn •l ... ni.a nw.ero de •stos en un• colu.nn• 

•i•ple. L& pri-ra p•rbt d• ••t& regla identifica. l• s1tcuencia 

qu• r.qui•r• ..nos int•rc:.aatbi•dores de c•lor •uxiliares y 6sta 

podr1.a .. r 6pt.i•• si la inteqraci6n de calor -fuese i.npedida por 

al9Wlos probl-•• de operacidn. L.a segunda. p•rt.e t.iende 

.. ni•iz•r la deJMndencia de otras colu.nas en la oper•ción de 

una colll9l• si•Pl•. 

4. Favorecer .. cuencia• con los ainiMD"' requeri111ient.os de 

serviciCK. E•to pued• •Mlt.ltller la .. cuencia 1116.s •con6•ic• ~d 

cl•rt.o• int.erc .. bi&dor .. 'fu~ d••cart.•dos. 

Algunos d• esta- 'factora• podri •n h&berse inclu.1 do en el P••o de 

opti•lzaci6n• sin e9ba.rqo los cCKtos •saciados son di1'1ciles de 

oblen•r o pequella-- coep&r•do• con l•s otras unidades en la secuencia. 
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Por ejemplo el costo de c~ml.Jiar las condiciones de las corrientes 

el cor>to de una 

2.3.2 SINTESIS DE SECUENCIAS DE DESTILACION CON INTEGRACION DE CALOR 

USANDO PROGRAl'IACION MIXTA ENTERA. 

l.a separación uficiente de alguna mezcla qLlimica multicomponente 

aón un problema b'.sico en sinlesis de procesos e integración. Esto 

es:o dada una mezcla multicomponenele~ ¿cómo hacer para llegar a la 

secuencia óptima. de costo o ~'\l arreglo de unidades de 

separación que permita producir productos puros o mezclas especificas 

mientras se minimizan los requerimientos totales de calor pal"a el 

proceso?. La destilación 

industria y esta sección 

el mecanismo ~s camón de separación en la 

enfoca a ella:o pero sus ideas pueden ser 

utilizadas para otros n*todos de separación. Aqu1, sólo serA.n 

consideradas las separaciones n1 tidas. 

La tarea de sintetizar la secuencia óptima de columnas de 

destilación ge hi\ce dif1 cil por el gran m1mero de secuencias posibles. 

Por- ejemplo~ para separaciones ni tidas simples (2-productos) hay 14 

posible5 secuencias para una mezcla de cinco componentes~ y 1430 para 

una mezcla de nueve componentes. El pt""oblema se hace 1~s complicado si 

se toma en cuenta las siguientes consideraciones. La primera es la 

destilación .multie-fecto~ donde la alimentación para cada una de las 

destilaciones es dividida para un nOmero de columnas paralelas 
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(e·feclos) cada una operL'\ndo con una presión especifica. El nómero de 

tales efectos y la fracción de sep.·\l'·aci6n de la alimentación seri.n las 

v<>.riables dol pt""ablemL' de sin tesis.. La segunda consideración 

impartantees la integr.:\ción de calor dentro del proceso completo. La 

destilación es una operación unitaria intensiva en energia requiriendo 

adición de calor el rehervidor y removiendo calar el 

condensador. Los requerimientos totales de calor para proceso 

parU cu lar pueden ser minimizados mediante el disef'lo de las columnas 

que permitan la apropiad.'\ combinación de los condensadores (fuentes de 

calor) y reherYidores (receptores de ca lar). La consideración final es 

la inclu11i6n de las columnas t6rmicamente acopladas (complejas) junto 

con las columnas convencionales (2-productos).. Ejemplo do columnas 

complejas son columnas convencionales con condensadores y rehervidores 

laterales, y las columnas Petlyuk (ver figs. 2.17 y 2.19). Dependiendo 

del problema de separaci6n, tales columnas~ debido a su carga de vapor 

b3_ia, comparadas columnas convencionales equivalentes, 

generalmente m'.s econ6micas. Con la consideraci6n de columnas 

complejas~ integraci6n de calor y destilaci6n multiefecto para cada 

una de las tareas (incluyendo li\s separaciones complejas), el n(Jmc-ro 

de alternLl.tivas se inrrementa dramA.ticamentP- y el problema global 

llega a ser altament~:? combinatorio y acoplado. Consecuentemente, la 

soluci6n por mittodos riqurosos ~.!:? hL"\C:I:? necesari«. 

t::n un intento por resolvor el problem<.1. de slntesis citado 

anteriormente~ se presentLl.n dos subta,.-eas principales. La primera es 

la determinaci6n del ._'\Freglo 6ntimo o estructura de las tan~<.1.S 

individuales de separ.u:i6n ~ el segundo f.>S la determinación de los 
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FIG. 2.16 COLUMNA DE DESTILACION CONVENCIONAL 



ROEIVIDOR LA TER AL 

FIG, 2,17 SISTEMA DE DESTILACIDN CON UN AGOTADOR 
LATERAL <TIPO 2> 

11 o 



CDNllEHSAlllll 
LA'ltllAL . 

FIG. e.10 SISTEMA DE DESTILACION CON UN RECTIFICADOR 
LATERAL <TIPO J) 

111 



FIG. 2.19 SISTEMA DE DESTILACIDN TERMICAMENTE 
ACOPLADA. PETL YUK <TIPO 4) 
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niveles o valores que ajustan los parametros de disef'to (presión, 

1'lujo, etc.) de las columnas individuales en el arreglo óptimo de tal 

-forma que lleqe a un costo minimo total en el proceso. 

Ambas '5Ubtareas, especialmente cuando se considera integración de 

calor, y el alto acoplamiento pueden ser resueltos 9intUlt.6nea-.ente por 

•lgOn •todo sequro. 

Una 1M1lt.itud de arU culos, incluyendo Yarias reYiwiones, ha.n fiido 

publica.doo0 sobre esta ra.ateria .. Dos en'foques principalas pueden ser 

deducido• por la literatura .. El primero es ba1'ado en la heu.ñ.stica 

(incluyendo •l •d. 11 ... ado •todo evolutivo.), •ientra• el o¡¡aqundo 

aplica varios •todos de proqra•aci6n •ate.6tica (opti•izaci6n) .. 

Los •todos de Lagranqe (l'torari & Faith) y •• recienta.ente la 

( 1981) .aplican t6cnica do opti•iz.aci6n par-.a s1ntesis de sistemas 

de destilación el cua.l incluye coluanatt ca-plej.as pero no tr&t.an el 

probl~a de integración da calor en 9eneral. 

Los •t.odos que e•plean heurl sticas, tot.al o p&rcial.ente, tienden 

a proporcionar una base si1111ple par"a una 1'6.cil y r"A.pida proyección de 

todas las secuencias de destilación cuando consideran coluf!Vlas 

simples y sin integr"aci6n. Par"a estos casos, la principal desventajc"I. 

es el hecho de que cada uno tiene una regla heur1stica pr"edominante la 

cual puede conducir" a malos cAlculos, o a un conjunto de heurtsticas 

conflictivas que deben se..- valoradas unas con otras de una •anera muy 

subjetiva .. P""ra casos de secuencias integración de calor y/o 

inclusión de columnas complejas el uso de heurlsticas 



114 

SINTESIS OE SECUENCIAS DE SEPARACION 

ciert .. ,mente un m6todo de solución muy atractivo. Esto se dobe al alto 

acoplamiento del problema y al gran nOmero de .. ,lternativas, 

especialmente cuando se considera la destilación multiefecto. Aón 

usando heuri sticas para seleccionar unas cuAntas secuencias (no 

integr .. '\das) antes de aplicar m6todos riguro~os de integrL'\ción de calor 

como suguieren algunos autores, se tiene la pr-obabilid .. \d de dej .. \r 

fuera muchas secuencias a columnas las cuales apropiada 

integración de calor pueden economicas con respecto a la 

eventualmente "óptima" obtenida. Los métodos de programación 

matemA.tica ofrecen una clara vent .. üa en la formulación del problema ya 

que en la mayor! a~ si no que toda,. las posibles 

al terna tivas/combinaciones pueden incluidas. La princip .. \l 

desventaja del comOn de m6todos de programación mateml.tica, ya 

programación din.6.mica o m6todos basados en Lagrange, es que dedido a 

las complejas 'formulaciones generadas, necesarias grandes 

cantidades de tiempo computacional y esfuerzo para problemas de 

considerable magnitud. Sin embargo, en este trC\bajo, se presenta una 

aproximación matemAtica basada en lC\ programación mixta entera (MIP), 

la cual obtiene soluciones óptimas en tiempos muy cortos. Adem.6.s, 

debido a las cC\racteristicas del MIP, ha sido posible deriv-"r y 

resolver modelos los cuales puedan simul tAneamen te considerar columnas 

complejas; Junto con columnas simples~ integración de calor y 

destilación multiefecto para todos los tipos de columnas, sin el 

de heurlsticas. Primeramente, se presenta una breve discusión del MIP 

y sus aplicaciones. 

Algunos problemas de decisión (Con un objetivo a ser- m~ximizado 
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minimi:r.ado) en donde algunas o todas las variables de decisión 

(cuantificables) dSunien valores no fraccionarios o discretos pueden 

ser clasif1cados como un problema de optimi2aci6n e-ntera. Una 

do-finic:l.ón del progran1a gc?tu~ral ~otero puede ser dado (Taha" 

1975): 

maximize (o minimiza) 

z: = 9
0

(u!I u, ••• , xn) (EC. 2.30) 

i e r1 • {1, 2p ... "'} (EC. 2.31) 

:cJ 2: o,. j • H s {1, 2, ••• m} 

sujeto a 

>eJ = un en tero, j • I :: N 

Si I=N; entonces todas las variables son restringuid<1s a variables 

enteras" el problema llamado un problema enterO .. De otro modo, si. 

I<N entonces e~ tr"'tado problema mixto entera.. El programa 

entero definido arriba ser4 lineal lineal dependiendo de la 

n.:\tur •• üexa de la función objetivo" z (ec .. (2.30)) y las res1:.l"icciones 

ql(ac.(2-.32)) .. En p"r-ticulal", us.;tndo la notación matricial," un 

pt'"o9rama line"'l mixto entero (MILP) puede ser escrito c:omo::. 
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maximize 

sujeto a 

y 

!S. entero 

Donde: 

A_(ai.J) os ttna matriz m parn (restricción) .. 

b.C bi.) es un vector columna m de constantes. 

i:.<c.J> es 

Q(dJ) es 

vector fila n (o costo) .. 

vector fila n (o costo) .. 

l2Cdi.J) es una matriz m por n (restricciones) 

K( xJ) es 

~(yj) es 

vector n de variables en leras 

vector n de variables continuag .. 

(EC. 2 .. 32) 

(EC .. 2.33) 

Los programas mixto entaro (o enteros) en donde las variables 

enteras son restr"icciones O o 1 son llamados programas mixto entero (o 

entero) cero-uno .. Esto demuestra que todo progr .. 1.ma mixto (o entero) 

los cuales las variables cstan limitadas a lo antedicho pueden 

"formuladas como un problema mixto (o entero) cero-uno .. 

La importancia de la program .. 1.ción mixta cnterL\ (o entera) consiste 

en el hecho de que muchas situaciones de la vida real producen 

formulaciones de programas con algun .. , o todas las variables 

naceuariamente enteras. Por ejemplo" en los problemas de slntesis, el 

nelmero de diferentes unidados de procesamiento reactores, 
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separadores~ etc. tiene que entel""o para eYitar .>.pr"ol(irnacione..:> 

erroneas de algunas unidades de Pl"'OCl!SO (como =-ll evaporadores 

puede aproximar a 2 o 3 unidé\des). En particular!' en secuoncias de 

columnas de destilación,. un programa mixto entero c:ansidera el nOmct""O 

de coluCRnas de destilación como la variAble entera y variables 

continuas al "flujo y el calor interc,'\mbiado. 

La pricipal desventaja en aplicar Mlf' es que se requiere una 

cierta cantidad de herr.:\mientas en la formulación de modelos buenos y 

eficientes y • para problemas qrandesio es necesar10 tem~r cont..-oll:!s 

adicionales para alcanzar la solución en un tiempo corto.. Controlus 

muy efectivos para problemas grandes serian bt.ten limite infcr-ior 

(para un pr-oblema de minimización) y un buen punto inicial para el 

algori t.cno de bOsqueda. 

Los paquetes de solución comcr-cii\l usan vari.'.'.ntes del <tlgori lmo 

original de ramificación y acotamiento de Land & Doig (1960). El 

esp.acio de solución de loa pr-oblemas enteros subconjunto del 

e<Apacioi cont.inuo. A51, si la solución óptima continua es toda entera, 

entonces tambi6n es óptima para el problema entero .. De otro modo, lc.s 

operaciones de r.amificación y acotamiento tienden a utilizarse y la 

solución óptima entera es entonces C?ncontra.da por técnica . do 

bOsqueda involucrando solucionC?s de und secuc>ncii\ de Lf's, formulada 

por el relajamiento de las restricciones de integridi\d en l.:i..~ 

varii\bles enteras, al mismo tiempo que man tiene los 11 mi te!-> 

apropiados .. La solución LP en algunos nodos usa 11 mi te 

superior (para problemas de minimización) pari\ todas lds soluciones 

ent.eras que puedan ser gener-o'.\do.s de este nodo.. El pro-cedimiento de 
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rami·fiacación y acot.amicmto aGequra Q\.te l2'1 óptimo global se .. , siempre 

obtenido. 

Normalmente, las formulaciones ex .. 'l.ctas de muchos problemas de 

sintesis usando MIP conducen a programas mixto enteros lineales 

(MINLP). Esto se debe al comportamien lo no lineal de muchas funciones 

tales como el costo de equipo vs. •rea .. Sin emba1~go:o generalmente los 

paquetes de solución confiables p .. "\ra el MINLP aOn no han sido 

completamente des .. ,rrollados. Por lo tanto, to'.\les ·funciones no lineales 

tienen que ser aproximadas a una lineal, ya que muchos paquetes de 

~.oluci6n sólo aceptan programas mixto enteros lineAles (MILP) .. Esto no 

debe constituir una seria desventaja, ya que el principal pro~sito 

esta etapa de disefto es el c."\nA.lisis de un gran nOmero de alternativas. 

En Sl\S respectivos arU culos, Papoulias & Grossman (1983) usan la 

t6cnica MILP para resolver problemas en sintesis de proceso. Ellos 

usaron modelos de 11ILP cero-uno para sintetizar sistemas de servicios, 

r-edes de inter-cambiadores de calor y sistemas de procesamiento total. 

Marcopoulus & Cornish ( 1985) aplican el MILP a la solución del 

subproblema de integración de calor en secuencias de destilación. 

AndrecoYich & Westerberg (1985) fueron los primeros utilizar MILP 

para la solución de problemas completos de sintesis de secuencias de 

destilación. Sin embargo ellos no consideran el tipo importante de 

columnas acopladas ~rmicamente o complejas y suponen que las cargas 

del condensador y del rehervidor para una columna particular son 

iguales. La óltima suposición es relajada aqu1 y, lo mA.s importante, 

es que los tres tipos de columnas complejas son consideradas. Para el 

primer c:a.1culo, se da un enfoque sisteml.tico libre de hourl.sticas, el 
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separadores, etc. tiene que entero par~'\ eyitdr aproximaciones 

erroneas de algunas unidade5 de proceEo (como ~ .. ll evaporadores 

puede aproximar a 2 o 3 unido'\der,.). En particular. secuencias de 

columnas de destilación, un progr.,ma mixtn entero considera el uómero 

de columnas de destilación como la variAble entt:"ra y 

continuas al flujo y el calor i.ntercAmbii'.do .. 

La pricipal desventaja en uplicar- MIP es que 

variables 

requiere una 

c~orta cantidad de herramientas en l..'\ for"mulación de modelos bueno~ y 

eficientes y , para problemas grandes~ eos neces~wi.o tenor controles 

i'dicionalos para alcanzoJ.r l~' solución en un tiempo corto.. Contr-ol(.;'s 

muy efe"ctivos p.>.ra problemas grandes Sf?rii\n buen limite inferior 

(para un problema de minimización) y un burm punto inicial para el 

a.lgori tcno de belsqueda. 

Lo5 paquetes de solución comerci;\l variantes del tl.lgori t.mo 

original de rami1'icaci6n y acotamiento de Land & Doig (1960). El 

esp.acio de solución de los problC!'mas entPros subconjunto del 

espaciO continuo. As.1, si la solución óptima continua es toda entera, 

entonces tambi6n es óptima para el problema entero. De otro modo~ lCts 

operaciones de rami"ficación y acotamiento tienden .a utilizarse y la 

solución óptima entera es entonceG encontrada por técnica de 

bO.squeda involucrando soluciones de una secuencia de LPs,. formulada 

por el relajamiento de las restriccionu-s de integrid .. "\d l .. i.-;; 

variables enteras~ al mismo tiempo que 

apropiados. La solución LP en alqunas nodos 

man tiene los 11 mi lf.'lñ 

usa como un 11 nii te 

superior (para problemas de minimiz .. \ci6n) para todas las solucioneg 

enteras quo puedan ser generadas di:' este nodo. El procedimiento de 



119 

SINl'CSIS DE SECUENCIAS DE SCPARACION 

cual sintetiza las colufllflas complejas y simples mientras que 

simulUneamente considera la integraci6n de calor y la destilación 

multiefecto .. Aunque los tni6todos presentados aqul ilustrados 

tres tipos de columnas complejas (figs. 2.17-2.19), otros tipos de 

columnas complejas pueden 1'6.cil•ef"'lte 

procediiaiento delineado aqui .. 

incluidas siguiendo el 

2.4 l'ETOl)(JS EfFLEAllOS EN LA SINTESIS DE PROCESOS. 

En los O.ltinios treinta aftas, varios m6otodos y aproximaciones han 

sido propuestos, con la 111iayor1a de ellos desarrollados en los Oltimos 

diez afilos.. Todos estos m6todos pueden ser divididos varias 

cat.eqorias, en esta sección se tratara. mas profundamente la siguiente 

división. 

- ,...todos heur1 sticos: 

Estos nri6todos ~plean reglas basadas en la experiencia y los 

conocimientoo; fisico-qu1•1icos de las t6cnicas de separaci6n. 

- Estrategi"'s evolutivas: 

Estas intentan identificar el mejor sistema de separación a tra~s 

de una secuencia evolutiva de mejoramientos. 

- Objetivos termodinAmicos 

Estos ftétodos car-acterizan las secuencias de separaci6n como 

óptimas, cuando ltstas muestran altas eficiencias de energia~ tomando 

en consideración un punto de vista económico. 

- M6todos algori tmicos: 

Emplean varios Algor-itmos desarrollados en el S..reA de programación 
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lineal y no line .. ,1. Cada clase de m.ttodo tiene 

desventL'\jas como se verA m.ls adelante en el capitulo III. 

vent .. üas y 

2.4.1 1'1ETODOS HEURISTICOS. JERARGtlJIA EN LA SINTESIS DE SECUENCIAS DE 

SEPARACION. 

Aqu.1 la pt"incip .. '1 idea aplicar reqlas empl rica'.3. que son b;:..sadas 

juicios de Ingenier1 a o la experencia. 

La ventaja con las hP.uristicas es que ellas permiten r4.pid11..ment.e 

localizar eatructuras de "Secuencias que frecuentemente C?sUn cerca de 

las solucione~ óptimas .. Sin embargo~ la dificultad es generalmente que 

hay maneras razonables para establecer la calir1 ... l.d de t,;i,les 

soluciones las cuales algunas pu<?den en re .. '\lidad b .. 'tstantP. 

pobres. Poi"" lo t .. '\nto las reglas heuri sticas para un problema 

particular pueden ofrecer contradicciones unas con otras, asi que 

requiere el asignamien to de "clases arbi trari .. '\s" "esquemas 

ponderados" para resolver estos conflictos. 

Dentro de las heuri sticas encontramos dos subcl .. '\ses: aquellas que 

sólo tratan con la sintesis de secuencias dr! dm:otilación y las 

referentes con destilación extractiva, cri'3talización, absorción y 

otros m6otodos de separación. 

La jer-arquia de la sintesis da separación (SSH) consiste de tr-es 

tipos de tareas especializadas (1) separación de fases (~) selección 

del miitodo de separación, selección MSA; y (J) disef'l'.o del equipo de 

separación. La fig. 2.20, representa la jerarquta completa dn 



FIG. 2.20 JERARQUIA COMPLETA DE SELECCIDN/SECUENCIAMIENTD 
EN LA SINTESIS DE SEPARACION GENERAL 
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selecci6n/secuenci.:lmiento. Ce.ida bloql\{? indica un~"\ subt-.'1roa c:lar .. ,mente 

de·finicla independiento do lu .;.cloct:iOn do separ .. 1c10n t::ompleta y d~l 

probl¡¿.ma desqlo:ta.do~ 

Los m6 lodQ1'i tieurl sti co~. ptttJl i c;uJos prcvlilm~nte h .. •n tra1 ;:\do e.en una 

ven;ión simplific.:\dc.\ de 0110 dt? ustos bloques. 1~1 !3E?paraci6n liqtlida .. 

Estos n*tottos t,.- .. ,t&'\fl casi exclusivol.monte con secuen<:i.:ts do separación .. 

Un .. 1. de las heur1stica5 que es repetid.:\mente citadi\ en la 

liter-at.ura (King, 1980: Rudd, 197::J) establece que el m6todo de 

separación podr! ñ escoger-se pl""1mero. En t&rminos de los conceptos 

usa.des a.qui, l&" heuristica establece que tod._, tarea. de so-lección 

podri a hAcerse primero. 

El uso del método heur1stico':' ~n principio~ reduce grandemente lé\ 

rn.agnitud del problema de sintesis dP. separación.. Eliminando el 

problem.a de selección. tQndr4 simplemente el problema de 

separación .. Sin embarqo se ha. encontrado que el m*todo de selección 

heurística es restrictivo .. 

Aunque puede gan.ir cierta ventaja dentro de los muchos m6todos 

de separación -favorables para una separación dada, la selección final 

no puede ser hecha sino mucho despuA-s .. Esto es especialmente verdadero 

para m6todos que requieren .:H~f:lnles de separación mAsicos. Un juicio 

sobrlf? el m6todo de separación no puede ser hecho hasta que una liGt..\ 

do solventes potencia.les o adsorbentes posee .. En tu1~no la selecc:i6n 

del solvente/adsorbente es i.nfluenc:iadi\ por la composi.c:ión de la 

mo-icl.a a la cua.l es adicionado. Asl el milrtodo de $elecci6n es 

dependiente do la tArea de elec.c.i6n del solvent~/adsorbente y la 

secuencia de separ .. ,c:i6n. La jera~qt.d.a de li\ sin tesis de. separación 
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re1'leja. esta observación: tareas de selección y 5ecuenc:iamiento son 

llevadas a. cabo en todas par-tes. 

La jararqui.,'l es guia.da por dos principios: antes que todo, los 

c:Alculos ,.;e reducen tanto como s;ea posible. Mt.tch.as decisione~; en los 

niveles super-ion~s de la Jet"arquia son bo).S.!ldas s61amente sobre 

t'"elaciones cu""litativds. Informoiltión cuantitativa deti\llada es usada 

c:ompara.ciones Tinilles en el nivel del diseft'o .. 

El segundo principio es que la destilación es el m&todo de 

sep.:o-·dci6n de referencia al cual lodos los otros métodos deben SGr 

c::omparados .. La destilación podr1 a ser el pr-imer m&todo considerado 

para cualquier separación. Sin embargo, cui\ndo ot,.-os métodos dan 

resultc1;dos comparables a la destilación~ la confianza y la. e-ficiencia 

hacen de •sta la elección probable .. 

Esto es Ye'flejado en la Jerarquia por la continua c:ompara.ción al 

m6todo de la destilación: Las siguient.es secciones descr-iben con mlt.s 

detalle la estructur.,. de l""s tareas necesitadas para. el anA.lisis 

pr-imario de mezclas liquidas .. 

- ETAPA DE SEPARACIDN DE FASES 

E:n el nivel ~s alto de la jer-arquia esU la separación de fases; 

('fig. 2 ... 21). En la separac:i6n de i'ases se usan datos de eql.lilibrio a 

información de puntos de ebullición normal par~ determinar si un 

sistema de sepa.ración liquido o gaseoso (o il.mbos posiblemente) es 

necesario ... Ha.y dos própositos.cfe esta tarea.: el primer prop6sita 

esta tarea es dividir la corriente de entrada subcorrientes de 
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componentes de volatilidad baja y alta, reduciendo la magnitud de la 

'5eparaci6n del problema .. Aunque algunos de los componentes pueden 

distribuirse, dos problemas menores independiente-a de 

secuenciamiento creados .. Estos problemas simplificados ti pica.mente 

requerir6.n menor esfuerzo para resolverlos .. RemoYer un componente de 

una mezcla multicomponente genero.lmente reducirA el nO:mero de posiblet> 

secuencias de separaci6n por un orden de magnitud o mi.s. 

El segundo propósito de la tarea es reducir el problema de la 

selección del método para mezclas gaseosas, el nómero de separaciones 

potenciales es reducido a sólo 4 : absorción, adsorción permeaci6n con 

membranas y destilación criog•nica. Similarmente para liquidas, 

necesita sólo considerar destilación simple, destilación 

azeott"'6p i ca/extractiva, extracción 11quido-Uquido, adsorci6n 11 

permeaci6n con membranas, lavado y cristalización. 

Un ejemplo simple ilu<!.tra la utilidad de la separación de -fases. 

Thompson & l<ing (1972) desarrollaron una ecuación que relaciona el 

nOmero de componentes, H, a ser separados por M "*todos de separación 

potenciales con el nó.mero de posibles secuencias, S : 

C2CN - 1)) ! H-1 
(EC. 2.34) 

N ! CN - 1>! 

Para una mezcla de 6 componentes usando los 10 m6todos de 

geparaci6n mencionados anteriormente, hay 4,200,000 posibles 

i¡ecuencias de separación. Considerando ahora 4 componentes en cada una 

de las subcorrientes liquida y gaseosa (es decir, dos componentes no 

claves distribuyen tanto al Uquido como al gas). Tomando en cuenta 4 
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m6todos de separación potenciales para la mezcla gaseosa y ocho 

m6t.odos para la corriente liquida, el nOmero de posible<& secuencias es 

320 y 2560 , res.pectivamente. Para este caso, el nOmero de posibles 

1utcuencia5 es reducido 99.9:.:. 

El grupo de cornponentes dentro de las subcort"'ientes liquida y 

gau•osa se basa. en la interrelación del punto de ebullición normal de 

un componente a la pre•ión necesaria para realizar l• separación de 

e•• componente por destilación. Teóricamente, la destilación puede 

uuada. en el rango completo donde l.as fases U quid• y vapor coexisten 

(os decir del punto de congelación al punto critico). Sin embargo 

la prActica la destilación ... temperaturas y presiones extremas es 

-frecuentemente cara .. A esos limites, otros '""todos de separación 

compiten 'favorablemente con la da•tilación. 

Co1t10 9ases •• consideran • aquello• co•ponentes con puntos de 

ebullición normal menores de -2oºc. Las destilaciones de tales 

co•ponantea requieren altas presiones (mayores de 25 atmósferas) y 

re'f'rigeración. Los componen tea que p1.\Pden condensados mediante 

agua de en1'riamiento (punto de ebullición normal de soºc o ~s) son 

considerados como liquidas. Las presiones de destilación 

de 14.5 atm y pueden ser empleados condensadores totales. 

menores 

Los componentes con punto de ebullición normal entre -20 y soºc 

requieren de un an.6.lisis: los componentes en transición gas-liquido 

necesitan condensadores totales o parciales, presiones de 

destilación entre 14 .. 5 y 25 C\tm. En este punto la decisión del 

proceso, no ·se puede hacer un claro juicio sobre el m&todo de 

separación apropiado para compue-;atos do transición .. Podria. ser mejor 
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condensar estos componentes de modo de usar mittodos de separación 

liquida. Por otra parte, las separaciones qaseosas son m.6.s económicas. 

Una vez que el grupo de componentes es identificado,.. el pr6ximo 

pa50 es calcular volatilidades relativas adyacentes a la presión y 

teniperatur.a de la •ezcla de entrada. En muchos casos habr.6. al menos un 

valor de volatilidad relativa adyacente grande entre dos componentes 

la región de transición liquido-gas. La volatilidad relativa entre 

el gas nienos vol6.t.il y el 11quido m6.s vol.6.til sera. indudablemente 

qra.nde .. Los ca.ponentes con las volatilidades relatiYas. adyacentes 

••yores en la reqión de transición liquido-gas son escogidos como los 

co•ponentes claves. 

L.a •ezc.la 5 dividida en corrientes de gas y liquido por una 

operación de IM¡Uilibrio de 'fases a un• presión y temperatura 

apropiada, de MOdo que l• separación entre las componentes claves sea 

razonable•ente n1 tida. Los 11 quidos con algunos compuestos de 

transición 9.as-Uquido se direccionan al separador de liquidas .. 

Similarmente los gasas se direccionan al separador de gases .. 

- FUNCIDN DE LA SEPMACIDN DE LIOUIDOS 

La 'fase siguiente en el proceso de sintcsis involucra un esfuerzo 

preliminar en la secuencia de separación .. El ..,.todo enfatiza el uso de 

destilación para tantas separaciones posible y darle 

preferencia. El propósito primario de la etapa separación de liquidas 

es realizar ·1a mejor secuencia de destilnci6n posible de aquellas 

separaciones donde la destilaci.6n simple es el ~todo . f .. '\vorecido. 
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Separaciones que requieren agentes dl1' SL•pal""o\.ci6n mA.sica 

cristalizaci6n son direccion .. '\das a un nivel inferior en la separación .. 

El procedimiento de los cuatro pasos f?s descrito en. l"'- fl.g.2.22. 

(1) Identificar corriente"\> de producto y especific<lCiones de producto. 

Esto ._,c¡¡egura (~ue no si:!' n~ali.cen separaciones innecesariac; .. 

(2) ordenar los componentes en arden decreciente de volatilidadEiS 

relativas adyacentes. La volatil.id."\d relalivi\ es una fuerte indicación 

de la ·facilid .. ~d de la separación y la factibilidad de 1 .. 1. destilación 

simple. 

(3) Identifica!'" todas las mezclas azeotr-ópicas que podrian interferir 

la especif1caci6n de los productos.. Los atl..oólroptlli requier~n 

consideraciones especiales de procesamiento y podrian ser tr .. '\tados con 

la información disponiblf'!'. 

(ll) Realizar separaciones en el orden especificado por un conjunto de 

heuristicas secuencii~les. Cada scparación potenci._,¡ P.s ev.'.'.lu..-d,"\ 

(mediante las secciones de separación azeotrópica/zeotrópica). 

muestra posteriormente. Si la deslil .. '\ción simple 1.?-l mé-1..odo 

favorecido, entonces la sepoJ.raci6n lleva cabo, y l<\S 

sub corrientes reaul tan les son anal i z .. 1das cm la etap~ de <ll?pi~ración dr.?-

11 quidos. Si la destilación simple no es .:u.iecuad..-., l .. "\ separación no 

realiza, pero otros métodos de separación potencial son identi·ficados. 

La ~iguiente separación Pspecific,,,d,'\ pnr li\ etapa de ~;eparación de 

liquidas es verific .. '\d .. '\ para la .. '\plica.billd .. '\d de destili\c:ión simple .. 

La o.::;ep .. '\ri\ci6n de liquidas se quia por la consideración de que 

todas lr\S dl'!'stilaciones simples pueden rei\lizi'rsr~ primero. Esto 

b .. '\sa en la premis .. '\ de que la destilac1611, cu,'\ndo os factible, ol 
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mti-todo mA.s fAcil y rentable en scpa.raciones mul1.icomponentes. La 

presencia de componentes no claves tiende a complicar el disef'l:o de 

procesos MSA (agentes de separaci611 11...t..sica) y cri~talizadores. Sin 

embar"go como se mencionó previamente~ el remover componen te de la 

mezcla reduce el nOmero de posible!". secuencias por un orden de 

magnitud o mA.s. 

Las separaciones azeotrópicas son dificiles de llevarse a cabo. 

Ell..'\S deberAn ser re.::1.lizadas et1 la ausencia de otros componentes si es 

posible. Es importante identificar l1'Stas mezclas tan rApido como 

posible. Cuol'ndo se dispone de datos los aze6tropos pueden 

identificados fAcilmente. Sin embargo, para cuando la 

información disponile es incompleta el potencial de formación del 

a:zeótropo puede determinarse. Las siguiente!:> !'o preguntas,. en orden 

decreciente de certidumbre, son usadas para indicar la probabilidad de 

los aze6tropos. En otras palabras~ una respuesta de 'si' a la pregunta 

1 es una indicación bastante 'fuerte de que los az~tropas no estAn 

presentes,. en cambio una respuesta de 'si' a la pregunta 5 indica lo 

contrario. 

1. ¿Son los componentes homólogo~ o isómeros de la mism .. '\ f .. ,milia 

qui mica? 

2. ¿Es la diferencia en puntos de ebullición normal mayor de 15°C? 

w. ¿Son los componentes miembros de familius quJ.mic .. ,s improbables para 

formar azeótropos? 

t¡. ¿Son los nómero'!i de compuestos de carbonos de los compuestos 

mayare!;; de Seis? 
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s. ¿Es la relación de presión de vapor menor que el coe·ficiente de 

acthlidad .. dilución infinita? 
SAT SAT 

p~" I p"" ( YHIC (EC. 2 .. 35) 

(Esta es una interr"elaci6n semicuantitativa, basada en las 

consideraciones de que la solución binaria es ret]Ular y las del 

coeficientre de actividad son •.iimétricas (1'\artin, 1975)) .. 

Una vez que los azeótropos han sido identi1'ici\dos, lista de 

heuri sticas ordenadas es usadñ para obtener una secuencia de 

separación preliminar. La lista de heuristicas se basa en los trabajos 

de Hagdir & Liu (1983) .. Su lista se ha modificado para explicar 

azeótropos.. Las heuristicas aplican secuencialmente. Si una 

heLtristic:a no es aplicable, se considera la siguiente en la lista: 

(1) Remover materiales corrosivos y peligrosos primero. 

(2) Remover componentes reL'\Ctivas primero 

(3) Realizar las separaciones entre azeOtropos al ól timo. 

Las separaciones azeotr6picas tienden a ser dificiles y pueden ser 

realizadas en la ausencia de otros componentes. 

(4) Realizar separaciones dificiles no azeotr6picas (zetrópicas) al 

último~ pero L'lnle5 de las separaciones azeotrópicas. Esta una 

modi·ficaci6n de la heuristica de Rudd (1973) & King (1980) 

estableciendo que separaciones de volatilidades relativas bajas 

podrian realizarse en la ausencia de otros componente~ •• 

( '5) Remover componentes en orden decreciente respecto al 

porcentaje de l.:" alimenta.ci6n. Si lt>. volatilidad relativa 

razonable~ un componen te que con'.>ti "luye fracción grande de la 

alimentación podria ser removido primero parL'\ disminuir el tamL'\f'io del 
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equipo de separación posterior. 

<6> Favorecer separaciones 50/50. Si 1 os porcentajes de l• 

alimentación no var1an ampliamente, favorecer secuencias que den 

productos equimolares y corrientes residuales con tal de que la 

volatilidad relativa sea razonable. 

(7) realizar primero la separación con el coeficiente de 

dificultad de separación <CDSJ Nath & Motard, 1981 .. El CDS cuantifica 

las tres tl:l tinrias heuri sticas1 

lN [ XLK XHK 

CDS • ___ , _-_x __ L_K __ 1_-_XHK ___ e o ~ B ) [ 1 + 1 ~ : : 1 ] 

LN ªLkHk 

IEC. 2.361 

El pri•er ttf•r•ino es el nú•ero de etapas mlni11as para destil•ci6n. 

El segundo y tercer términos penalizan distribuciones desigui11les y 

destilaciones muy grandes. En esencia, el CDS es una medida de la 

aplicabilidad de la destilación. 

Debe enfati:arse que la secuencia de separación espec:i.ficada en 

este punto es preliminar. En la etapa de separación de liquidas se 

determina la mejor secuencia que puede ser hecha por destilación 

simple. Las separaciones que requieren métodos MSA (agentes de 

separación másica) ·a cristalización son identificados. El 
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secuenciamiento de est .. "\S sepa..-oJ.ciones se hace en un nivel inferior de 

la jerarqu1 a .. 

- ETAPA DE SELECCION DE MEZCLAS ZEOTROPICAS/AZEOTROPICAS 

Para cada separación seleccionada en lñ etapa de separ-aci6n 

U quid a, debe detenni.nar una lista dE> rn*todos de sP.paraci6n 

potenciales. Esta tarea es apoyada por Lma de las tt"'es et."\pas de 

separ~\ci6n de muzclas. 

Las separaciones de mezclas no indican un orden de métodos de 

separación del ~s fayorecido al menos favorecido sino mejor dicho 

lista desordenada de todos los procesos posibles. La etapa de 

separación de mezclas zeotr6picas <5e usa par-a separacionun entr-e 

componentes zeotrópicos (componentes no-azeotr6picos) fig. 2.23. 

La etapa de separación de mezclas azeotr6picas 

separaciones entre componen tas azeotrópicos fig .. 2 .. 24. 

usada. para 

La etapa de separación de transición liquido-gas determina. si 

grupo de componentes identificados como componentes de de~ 

transición gas-liquido pLteden condensarse o vaporizarse (e~ decir, 

determina si se emple.1.n métodos de sep .. 1.raci6n de ga.s o liquidas).. L ... 

información cualitativa en este niYel de anAlisis es mn~' Otit. Las 

etapñs de separación dC? mezlas emplean criterios b.:i.sado!". en datos de 

componentes puros, car .. 1.cteristicas del proceso, y si exist~n 

aze6tropos presentes .. Los resultados de estas simples comp'""raciones 

generalmente reducen el nómero de métodos potenciale5 a cuatro 

meno!:>. 
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- lllPORTANCIA DE LAS PROPIEDADES DE LOS COtlPONENTES PARA LA 

SELECCION DE LAS SECUENCIAS DE SEPARACIDN. 

a) Volatilidad relativa 

La volatilidad relativa!' al' entre dos componente9 indica l._\ 

facilidad de separación por destilación simple. Para o > 1.5, la 

destilación simple es generalmente el proceso fl\6.s económico 

(posteriormente en caractel""isticas del proceo_:.o se moncionarán posibles 

excepciones a esta regla). Si a< 1.1, la destilación requiere al'los 

r-eflujos y un gran nOmero de etapag,. En egtoo; casos la destilación 

excluida .. En el rango (1 .. 1 <a.< 1 .. 5)!' otros n1*todos de separación 

pueden competir con la destilación simple .. Juicios 'firmes 

hacerse mediante estas comparaciones cualitativas. 

b) Pendiente de la curva de prasi6n de vapor 

pueden 

Si las pendientes de las curvas de presión de vapor de dos 

componentes difieren significativamente dentro de intervalo 

aceptable de temperatura y presión, entonces la VOl.3.tilidad relativa, 

puede generalmente ser alterada, posiblemente a m'-s de 1.5.. Los 

intervalos aceptables de presión y temperatura. depender&n t.le las 

temperaturas del medio de calentamiento~ agua de en·friamiento y la 

sensibilidad a la temperatura de los materiales que est4n siendo 

procesados. 
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e) Diferencias del punto de congelación 

Los procesos de cristalización factibles requiar-en diferencias de 

20 - 30 ºe en el punto de congelación de los cCHlllponentes puroG. 

(Ade-6s, los puntos de congelación podr1an· ••tar en o arriba de 

t .. paraturAs ambient•, ad •l Q••to agreqado de re"frigerac:l6n es 

•liminado. 

d) Si•ilarid•d de ., ... ili•• qul•icas 

Los solventes 'f1sicos selectivos para procesos PSE 109ran 

separaciones sólo par& coaponenl•• di'ferent•• qul•ica-.nta. H~l090G 

da 11b1ilar t.a•.rfo e i-6-ros en l• •i••• "f••ilia qu1mica qeneralmente 

no pueden !Ser separados por •todas PSE. Ca.puestos de peao molecular 

cercano y condiciones dentro de la •i!Hta "fa•ilia qu111dca tienden 

exhibir propiedades "flsicas ca.unes y de esta 'far•• select.ividad y 

solubilidad sh1ilar" en solvente•. 

Confor•e las di'f•r"MlCia.• en ta•aflo y 1'or•a au•entan, las 

propiedades ·fisicas podr1an di'ferir de ••nera considerabl•,. igualmente 

para ho"'6logos. 

T1 picamente, los puntos de •bullición de los ca.puestos d• ta1nafto 

var-iablo consider-able, 

su'ficientemente di'f'erentes para perraitir el uso de destilación simple. 

Sin embargo, cuando l• destilación simple no puede ser usada por 

otr-as razones (por eje•plo, sensibilidad de los ca.puestos a la. 
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temperatura), los procesos PSE podri an no ser eliminados como métodos 

de separación potenciales para compuestos qui micamente similares de 

tama.fto variable considerable. 

La efectividad de una membrana para. una separación depende de la 

di1'usiYidad y la solubilidad de los diferentes componentes la 

membr-ana .. La solubilidad puede ser relacionada aproximadamente a la 

interacciOn entre los grupos funcionales en el material de la membrana 

y aquellos de los componentes a ser separados. Las difen:mcias 

solubilidades de dos componentes dados ser6. significativa sólo si los 

componentes en si mismos contienen grupos funcionales diferentes. As! 

la pP.rmeaci6n membranas podri a ser un m6todo de separación 

factible si loG componentes 

familias quimicas. 

separados esUn 

e) Caracter1 sticas de estructura y tamafto 

diferentes 

La permeación con membranas basada en los efectos de difusión y 

adsorción de tamiz molecular requiere diferencias de estructura y/o 

tamaf'l:o entre los componentes a ser separados. El efecto de la 

estructura y tamafto en la selectividad puede especialmente 

dra~tico par._:t ._:tdsorción us•ndo ti\mices moleculares de zc>olitAs y 

carbón a.ctivado. 

Ciertos tamartos y formas de mol•culas podrian ser excluidas 

completamente de los microporos del adsorbente debido l .. '\ 

distribucióri extremadamente restringida de tamaffos de poro. Un nómero 

de separaciones de adsorción industrialmente importante son basadas en 
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este efecto de cribado molecular. Igualmente si las diferencias de 

tam~o y estructura son insignificantes, la adsorción podria 

alternativa factible si las polaridades var1an. 

f) Diferencias de polaridades 

Los adsorbentes comerciales pl\eden ser divididos dos tipos: 

polares y no polares. Los adsorbentes pelare~;, tales la si lica 

gel,, altlmina i\ctivada y zeolitas, tienden a envolver los compuestos 

polares .. 

Los adsorbentes no polat"'es tales como el carbón activado 11 son l'Ms 

Otiles para remover materiales menos polares de una mezcla de 
,;.,-

compuestos rMs polares .. Para ambos adsorbentes: polares y na polares 11 

se logra alta selectividad,, cuando hay una gran diferencia de 

polaridad entre lo adsorbido y el liquido remanente. Sin embargo la 

adsorción podr1 a ser una opción viable si las polaridades son 

similares, pero las diferencias de estructura y tamafto son grandes. 

g) Intervalo de punto de ebullición 

El intervalo de ebullición del componente a ser separado podria 

indicar el trétodo -favorecido. Por ajemplo, el lavado es preferido para 

separaciones de baja ebull ici6n. Extracción 11 quido-11 qui do y 

destilación extractiv<-" son mejores para alta ebullición. 
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h) Sensibilidad a la temperatura 

Algunos componen tes podri an descomponerse r-eaccionar 

desfavorablemente en la temperatura necesaria para la destilación. Por 

otra parte, el punto do congelación de componente podrla ser 

tambi•n alto para que la destilación se lleve a cabo a una presión y 

temperatura aceptable. Destilación simple, extractiva o .t.zeotrópica no 

pueden emplearse en eutas separaciones. 

- CARACTERlSTlCAS DEL PROCESO EN LA ELECCIDN DE LA SECUENCIA DE 

SEPARAC ION. 

(1) Tipo de separación (en volumen o diluida) 

A medida que la relación de destilado a 'fondos, DIB,. se aleja de 

la unidad, otros m6todos de separación compiten mls f'avorablemente con 

la destilación. En general una destilación diluida económica. 

Una separación es considerada diluida cuando el destilado o fondos de 

operación de destilación potencial 

alimentación. 

menor del 5:.; de la 

En resumen, una relación (D/B) destilado a fondos grande~ tiene ltn 

ma.yor efecto económico en la destilación que una relación (D/B) 

pequefta. Mezclas compuestas de cantidades pequel'las de componentes de 

baja ebullición a ser separadas de una pequef'la proporción (menor del 

10-15:-!) de componentes de alla ebullición~ requieren mayor cantidad de 

energi a para vapari zar el 85-90~·: de la alimentación que apar-ecer• 
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al destilado. Todas las formas de destilación (simple, extractiv11 y 

azeotr6pica) pueden 

separaciones diluidas. 

eliminadas como métodos potenci.:~l1!S para 

Durante los óltimos 10 anos, la. adsorción ha g.'\nado un lugar como 

m6todo de separación volumen• adern.á.s de herra.mien ta 

de purificación diluida. Asi la adsorción es· un método potencial para 

separaciones dilu.1 das y en volumen. 

La pormeación puede ser usada s61o para mezclas liquidas diluidas. 

Las separaciones liquidas en volumen no se hacen comercialmente. La 

cristalización es~ limitada a separaciones en volumen. La poca 

confianza y baja recuperación que llevan consigo los procesos de 

cristalización hacen inconveniente su uso como herramienta de 

purificación diluida. La extracción liquido-liquido y la.vado pueden 

usarse para separaciones diluidas o en volumen, si se enct.umtra un 

solvente apropiado. 

(2) Pureza 

En la pr•ctica, la destilación simple y la cristi\lización pueden 

alcanzar separaciones con altas purezas (99+::).. La pureza dC! los 

productos obtenida por procesos PSE depende en gran mndida del 

solvente escogido. Sin emb .. '\rgo, en principio, los proceso<;¡ PSE pueden 

alcanzi\r separaciones de al ta pLtrez .. '\ si un solvente selectivo puede 

ser encontrado .. Para la adsorción es similar, si un buen ad!;orbente 

selectivo es escogido, entonces se pueden alcanzar altas purezas. 

La permeación con membranas por otra parte!!' tiende a proporcionar 

s6lt:1 un incremento en la purez"' con cada paso .. \ trav6s de la in~mbrana. 

Por lo tanto, productos de alta pureza no se obtienen con permeaci6n 
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median te membranas a meno<:a que plan te& un esquema mul tietapas .. 

Dependiendo de la selectividad de la membrana, al menos cuatro etapas 

son necesarias para alcanzar ""-s del 90:.: de pureza, 

correspondiente relación de recuperación baja. De esta forma, si 

alta pureza es nec:esari~, la permeaci6n membranas puede 

eliminada como un rn6todo de separación potencial .. 

(3) Recuperación 

La recuperación es definida con.o el grado de separación obtenida 

entre corrientes de producto. En otras pala.br-as una separación de alta 

recuperación produce dos productos de alta pureza.. La destilación 

simple y 1011 procesos PSE (con un solvente selectivo) pueden lograr 

separaciones de alta pureza. La recuperación en l• adsorción puede ser 

alta parcJ. soluciones diluidas y en volumen dependiendo del adsorbente .. 

La rt:?cuperación en la cristalización se limita en la pr.i.ctica por 

la presencia de los puntos eut.6cticos.. En toda operación de 

cristalización, sólo un componente C"."istalino puro puede ser obtenido 

tit:?mpo.. Para sistemas simples, un segundo componente 

cristalizarA hasta que todo el primer componente sea removido de la 

solución .. Sin embargo, si el sistema en cuestión forma un eutectico, 

el segundo componente comenzari. simulta.neamente a cristalizar 

algun~'\ composici6n intermedia, Walas ( 1985). Aunque los dos cristales 

pueden algunas veces ser separados por diferencias de densidades, 6sto 

no es lma opción razon~'\ble industrialmente .. Asi, el punto eut6ctico 

reprt?s<?nta ün limite prActico en la recuperació11 de los procesos de 

cristalización. La recuperación fraccional mA.xima, R, de un componente 
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puede ser relacionada con la c0frtposici6n del punto eut*ctico de li'i 

"Siguiente forma: 

R ~ -,,-'•.-•¡.,..--'.,,•~•-.
xt e. ( • - Jt•c) 

(EC. 2.37) 

Dand• •re es 1• 'ff"'.icci6n .al d• •li~t•cidn del cor111ponente 

crist .. li;r•ndo y >tM: •• l• 'frac:c::i6n 901 eu'\6c:t.ica del CC>tl'lponente 

c:rista.liz&tldo. En re1lU-.en l• CC*posición eiu\*ctic:a deter•ina cu.al 

co1ttpon9nt11 puedtt .s•r- obtenido cl"'istal pUl""O para una 

c:o1111posici6n de •li•entación dada. El componente par.a el que k'• > xec 

cristaliza pri.ero. 

La. perfllte.ación con aetabr.t.nas es tJ picatnent.e un proceso de 

enriquecifRiento. La r"el•ción de "fracciones inol de componentes es 

manera si se requiere a.lt.a rec:upe,..aci6n la pei""nteaci6n con mentebrana.s y 

la cristalización (dependen del punto eutAict.ic:o). Se pueden eliminar 

coma •todo de separación potenciales .. 

(e) S@parac:iones Azeotrópicas. 

Las separaciones az:eotr6picas requieren del •n•li,.is adicional. 

(Ver 1'iq. 2 .. 24) .. Los sistemas que contienen aze6tropos homoq6neos no 

pueden ser separados por- destilación simple a menos que la composición 

dt?l axe6tropo varie con la pre~i6n .. Cuando la compo-.iición c~tnbia al 

menos 4-S:-:. sobre una Vdriaci6n nominal da presión total, entonces es 

posibl~ ustu• dos esquemas de columnas simples de destilación (Scni thtt 



SINTESIS DE SECUENCIAS DE SEPARACION 

1963). Si la composición del azcótl"opo no es sensible la presión, 

entonces la destil .. ,c:i6n simple puE.•de ser inmediatAmr>nte eliminada como 

un m6todo de separación potencial. 

Existen un nOmoro de situ .. '\ciones en lat; que difol"ent.os ~todos de 

separación posibles podri .. ,n emple .. '\rse para separación dada. LC\s 

etap"'s de separ .. u;;16n de mezclas determin!ln q1.1e mr&todos de separación 

podr1 .. '\n llevarse a cabo para una separación d .. '\da y to'\mbién cuales 

métodos son claramente inadecuado~ •• 

Por ejemplo considerando que dos compcmenetes cl~·wes estan 

diferentes familias quimicas. los procesos PSE podri an 

considerados como ,..todos de separación potencial. Sin embargoio 

despu•s de un an.llisis mi.s detallado, no se uncuentra un solvente 

una selectividad suficiente (capacidad para hacer" la ox tracción 

11 quido-11 quid a competitiva). En este caso la er; tracción 11 q .-11 q. 

puede ser eliminada como un mi6todo de separación potencial. Aunque en 

teória 6ste podri a ser usado .. 

El an•lisis en este alto nivel cu .. '\litativo no indica con bastante 

certidumbre si un m6todo es 1'a.vorecido sobre otro. Algunos m6todo!i son 

ÑS apropiados para ciertas situaciones especiales. Una lista de estas 

consideraciones especiales proporciona en la t~"\bla 2 .. 2 .. 



IETQDO 
FAl/ORECIOO 

EXTRACCION 
LIOUIDO-LIOUIOO 

DEBTIUICIDN 

91MTE91S DE SECUENCIAS DE 9EPARACION 

TA B LA 2.2 
91TIJACUlNES DE PROCESO ESPECIALES 

CONDICION 

!NI 9CLI.ICION DILUIDA !ENTRE 1 V 51') DE UN 
IXllFUEBTO POl.AR DE E8lLL.ICION AL TA¡ Lk 
OEBTIUICIDN PODRIA REOIERIR VAPDIU ZACIDN DE 
!NI - CANTIDAD DE LA ALltEMTACION. 

!NI liCll.UCION DILUIDA ( < 51'1 DE UN 
COl1POtEMTE DE EIU.LICllJN M.IA¡ BJ BE CUENTA 
CON UN 60L\IENTE ALTMENTE SELECTIVO, EL 
LAVADO POORIA COIW'ETIR FAl/ORAl!LD!ENTE CON LA 
DEBTIUICIDN. 

EXTRACTlllA !NI llEZCLA DE EBlLLICION ~ EN LA QlE 

EL PRODUCTO ES EL COl'IPONENTE - VllLATIL, 
EL AllENTE EXTRACTI YO BE INTRODUCE EN EL 
llOflO DE LA ~V ALTERA LA VOLATILIDAD 
RELATIVA EN TODA ESTA. 

DESTILACIDN 
AZEDTRDPICA ~ CONCEMTRACION M.IA ( < 10 - 151') DEL 

ADBORCION 

COl1POtEMTE QlE ~ 1111 AZEDTROPO DE 
EBlA.J..ICION "INIM CON EL FLUIDO DE 
ARRASTRE, BE DIRIBIRA A LOS llOl'llll V LA 
CARBA DE VAPOR BE REDUCIRA DEBUIO A ~ 
BA.lA CONCENTRACIDN DE ESTE COllPUEBTD. 

POR TAfllZ l«lt.ECULM CUANDO LAS DIFERENCIAS DE POLARIDAD V 

TMWro 90N -· LA SELECCIDN POR 
Al>SORllENTEB ES llEJDRADA POR LA PRESENCIA 
DEL TMI ZADD l«lLECLl.AR V LOS EFECTOS DE 
POLARIDADES. 

145 
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- SINTESIS HEURISTICA DE SECUENCIAS DE DESTILACION 

El intento m.ls antiguo para optimiz"r síntesis de 5ecuencias de 

destilación es acreditada a Lockhart (1947) quién examinó las tres 

!H?cuencias encontradas en el proceso de la gasolina natural. 

Los requerimientos de calor totales fueron considerados· ·por 

Harbert (1957) como el factor mA.s importante en la decisión del 

arreglo de columnas de· destilación, por dominar •sto el facto~ 

económica. En una mod1ficaci6n a la aproximación de Harbert, ·ROd &: 

Marek (1959) identificaron el flujo de vapor total 

destilación como el factor dominante en el costo. 

la secuencia de 

Heaven (1969), en una investigación computacional extensiva. Con 

dimensiona'!llento ·detallado y costo de columna de destilación 

identi'f'ic:ó di'f'erentes reglas heuristicas que •l usó estrategia 

de sintesis .. Una aproximación heuristica similar que promediaba varias 

heul"'isticas 'f'ue propuesta por Powers (1971). 

Freshwater & Henry (1975) realizaron trabajo computacionai 

extensivo para analizar la validez y las regiones de aplicabilidad de 

las cuatro heuristicas sugeridas por Heaven.. Ellos estudiaron el 

ef'ecto de: 

a) La composición de una alimentación 

b) Volatilidad de los componentes 

c) Grado de recuperación de los componentes respecto al costo 

anual total "de todas las posibles secuencias de destilación para la 

separación de tresp cuatro y cinco componentes alimentados. De su 
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experiencia computacional aportaron las siguientes obsC!'rva.ciones: 

- Va.r""iaciones conside,..ables OCltr""ren entr""e la~ difen:mcias de costos de 

todas las posibles secuencias de destilación par""a una separación d .. '\da. 

E~te punto Justifica a posteriori todo el trabajo realizado en esta 

sección .. 

Pequef'fas variaciones (en los diferentes costos de secuencias 

alter""nativas) son en muchos casos restringida ... a alimentaciones en las 

que los componen tes menos volA ti les son predominan tes, mi en tras que 

difer-encias mayores en los costos ocurren en la situación contraria. 

- El valor absoluto del costo de todas las secuencias de destilación 

para una. separación dada m1.1estra variaciones considerables l.a 

composición de la alimentación. 

Una observación muy importante fue hecha cuando ellos notaran que 

muchos casos la magnitud de las variaciones en el costo total sobre 

todas las posibles configuraciones no fue mayor del 10~!. Esta 

caracteristica flt* particularmente evidente donde los niveles de 

recuperación mayores fueron requeridos y en muchas alimentaciones en 

la que los componentes menos volAliles fueron predominantes de acuerdo 

a Hlavacek ( 1978), tendencias 9imilar-es han sido observadas por 

Ka1'arov et. al. ( 1975). Observaciones adicionales de los resutados 

incluyen lo siguiente: 

- Si no hay separaciones difi ciles, los componentes ser'-n removidos en 

orden decreciente de volatilid.i.d uno por uno como producto de domos 

(secuencia ·di,..ecta), excepto cac;.as donde componente 

predominante; en tal caso, este componente debe ser removido primer-o. 
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- Las separaciones mAs difi ciles se dejan al Oltimo .. 

2.4.2 l'ETODOS EVOLUTIVOS. 

Tradicionalmente,. el desarrollo que han seguido la mayol"ia de lm; 

procesms industriales establecidos ha sido el siguiente: el grupo de 

investigación y desarrollo pr-opone un disel'lo determinado para lograr 

los objetivos deseados, el cual, desp~s de un an.i.li!li~ detallado y !Ji 

resulta econ6micamente factible, se implementa comercialmente 

cristalizando en una o var-ias unidades productoras .. Al pasar el tiempo 

ge descubren posibles inodificaciones al disefto que har1an .,.s simple o 

"'6.s económica la. producción y 6'.itas son incorpo..-adas a las nl1evas 

plantas, evolucionando paulatinamente el disel"lo original del proceso. 

La b'cnica del diserto evolutivo tiene como meta la adquisición 

sistem6.tica de la experiencia que permita proponer •odi"ficaciones al 

disefto base de un proceso, tendientes a •~jorar la economla o 

confiabilidad del mismo, sin pasar por la etapa de imple•entación 

escala comercial de cada de las etapas intermedias~ 

El disef'fo evolutivo consiste en generar, ump1ricamente o a tra\.-'6s 

de cualquiera de los otros métodos sistemiticos de disefto, 

configuración base, de preferencia la rn6.s simple que posible, t1ue 

satisfaga las retricciones impuesti\s al proceso y las especi'ficaciones · 

deseadas de los productos~ 

Esta configuración et> evaluada, técnica y económicamente para 

determinar cuA.les son los elementos que contribuyen ~s al costo del 

proceso o que pueden ser fuentes de problemas serios dt..trante la puesta 
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en marcha. y la operación. Una vez identificados dichos elementos 

procede a seleccionar una modificación ~'\l proceso base qut."? tienda 

reducir la función objetivo seleccionada (costo global, con·fiabilidad. 

etc •. ) y se evalóa est"' nueva configuración, si l"'" modi·fica.ción 

tuvo éxito y la función objetivo no mejora, se rechaza la modific"'ción 

introducid .. \ y se selecciona otr .. '\ incorpor.6.ndola .l.l mismo proceso b .. "\se. 

En C"'-mbio, si la modt·fic.lción tuvo éxito, la nueva configur .. "\ci6n 

convierte en pal"'te del proceso base y se repite el mismo pt"ocedimiento 

en forma iterativa hasta que no sea posible encontrar una modificación 

a la 01 tima configut"ación propuesta que logre mejorar la función 

objetivo seleccionada. fig. 2.25 

2.4.3 08.JETIVOS TERPKJDINAl'IICOS. 

La principal conjetura de esta aproximación es que los diseftos 

cat"actet"izados con al tas eficiencias de energi a estAn "fl""ecuentemente 

muy cerca de la solución óptima desde un punto de vista económico. 

Para ejecutar an.6.lisis termodin.6.mico pu~den deriva.r 

frecuentemente limites bajos en el consumo de enet"g1a. los cuales dan 

objetivos para el disef"ro de Ingenieri a. Esta aproximación pL1ede 

muy poderosa para reducir el problema combinatorio si la calidad de 

los limites es muy buena (es decir consumo de servicios minimos 

redes de recuperación de calor , y si la en erg! a realidad ol 

costo dominante el proceso. La principal desventaja de est .. '\ 

aproximación es que considel"'aciones de costo de capital no pueden 

propiamente descritas, por lo que esto puede ser sólamente hecho por 



"' 

F!G. 2.25 PROCED!MlENTO SEGUIDO DURANTE EL DlSE~O EVOLUTIVO 

"' o 
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restricción de la eficiencia de energi a (es decil"" a través de la 

minima aproximación de temperaturn). Ademas, puesto que los objetivos 

da~ sólo una gula .• se requiere que el Ingeniero de diserí:o tenga 

panorama gener .. ,l asi como que aplique ensayo y error p .. "\ra hallar las 

soluciones que esUn cerc.;i, de los objetiyos predeterminados. 

El funcionamiento tennodinAmico de estructuras de separación l1a 

sido analizada por varios ,,utores, King ( 1980) o Linnhaf·f y Carpen ter 

(1981) Petyluk (1965), quienes propusieron argumentos termodinAmicos 

para sopurt .. ,r los esquem.1.s de destilación , miontr .. '\S que Mail<ov (1972) 

y (1975) empleó tales principios para optimización y slntesis. En 

arU culo reciente, Gomez-Munoz y Seader (198'5) aumentan el problema de 

sintesis por medio de funciones de objetivos termodinámicos; l .. '\ 

estructura óptima para separar mezcla mul ti componen te por 

destilación fu& seleccionada para minimizar el trabajo reversible, 

las µ*rd idas termad inAmicas de trabaja en la separación. El rré todo 

eficiente y simple en su d lculo. 

La utilidad, sin embargo, del enfoque termodinamico para problemas 

de sintesis no es claramente establecido desde un punto de vista 

pr•ctico .. Con buena razon, puede argumentar que el factor económico 

es de primera importancia, o'.\si que el criterio de sintesis debe de 

optL\r por minimizar alguna combinación de las costos asociados can los 

requerimientos de energ! a de los procesos y la inversión de capital .. 

Poi" esta razon principalmente, alqunas industrias no estan dispuestas 

a reconocer métodos que conceptos lL\les "Trabajo m!nimo 

Isotermico" ·a "Perdidas de tr~'\bajo". En esta parle del trabajo, 

discute el valor dal enfoque termodin•mico para la sintesis.. Se 
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demostrarA que, en algunos casos, ''El consumo de trabnjo neto" de una 

columna de destilación es la medida de funcionamiento 1nAs apropiada, y 

proporciona ademlLs una expresión aproximada para estimarlo. Tambiltn 

discuten las •plicaciones para sintesis de sistemas de destilación 

e integración de calor.. Primeramente, revisarán los conceptos 

necesarios y relaciones del an•lisis de la s.gunda ley. 

- -.IBIS DE LA SEGUNDA LEY 

El consumo del trabajo neto, Wn, en un proceso de destilación es 

definido co.no (Kinq, 1980): 

(EC. 2.38) 

donde Q. es 1.a cantidad de calor entr•ndo (+) o saliendo (-) del 

sisteGia a la temperatura Tl, To es la temperatura a•biente. Si alyOn 

tr.abajo de 'flecha es realizado en el proceso, ge debe de .aftadir a la 

2 .. 38 .. Cuando las temperaturas n constantes ( Por ejemplo, 

la condensación de una mezcla), ellas son remplazadas por una 

temperatura media logar! tmica TLLM, Linnoff y Carpen ter (1981).. Wn 

también es propor"cional 41.l incr"emento de entropia total p.illri\ 

pr"oceso Isoentalpico, o, Wn e .t.H - To 49.ota.l, donde 4H es el cambio 

entalpico de los productos sobre la alimentación. 

En el limite de un proceso completamente reversible, Wn se reduce 

al incremento en la ener"gia disponible o "Exergia", &, de los 

productos sobre la alimentaci6nio la cual es dada por: 
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Wn,rev "' A(E)corrl•nl•• = AH - To AS (EC. 2.39) 

Esta es generalmente posi ti ya para procesos dt:? separaci6n. Para 

separaciones ni tidas con los productos y la alimenl.,ci6n la misma 

temperatura (To) y presión, la ecuación 2.39 se reduce " l•l. conocida 

expresión para el requerimiento de trabajo minimo l.sotérmico: 

(EC. 2 .. 40) 

Linnhoff ( 1979) y Linnhoff & Carpen ter { 1981) reportaron la 

exactitud de expresiones "corti\s" pare\ estimar los cambios de Exergia 

en las corr-ientes de proceso basado en los datos de balance de masa y 

calor junto con coeficientes de actividad para mezcl4'\s altamente 

ideales. Las p6rdidas de Exergia irreversible en un proceso de 

separación es siempre positivo y es dado por la formula: 

(EC. 2.41) 

Observe que A(E)Lrr•v ""To AS.rr•vio Linnhoff (1979),. ya que ASLoLa.\. 

Finalmente,. una eficiencia termodinAmica Y) puede ser definida 

como: 

A(E)corrt.•rol• 

""' 
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- LA TERHODINAf"IICA V LA SINTESIS DE SISTEl"IAS DE SEPARACION 

Gomez-1'\uftoz y Seader (1985) reportaron que en la mayoria de los 

casos las soluciones de las funciones termodini.micas,. concuerdan 

los resultados obtenidos con el uso de funcione~ económicas (Tedder & 

Rudd, 1978). Por" lo tanto,. una pregunta razonable a formular es ¿ en 

cuales casos, las funciones de objetivos termodini.micos suplementan, o 

son preferibles a las funciones económicas para sintesis? Una buena 

respuesta es sencilla de explicar. Sin embargo. el critel"'io de la 

relación de vapor m1nimo totAl, el cual puede ser derivado a pa.rtir de 

un anAlisis de las ecuaciones de costo, es mucho ,.6,s simple y m6.s 

r6pido de evaluar que cualquiera de las ecuaciones t.ermodin•micas. y 

los resultados de las secuencias de columnas ser&n óptimas o casi 

6pti1111as, as1 como la'á estimaciones de costo y tam.no de equipo .. Malone 

( 1985). AdemAs, las funciones objetivo de caracter económico son 

generalmente mi.s atractivas y convincentes para los Ingenieros 

de procesos. Sin embargo, puede resultar que algunos de los procesos 

alternativos tienen un funcionamiento económico comparable al basado 

en la relación de vapor minimo total o costo anualizado .. En este caso!' 

las funciones termodin•micas pueden ser empleadas para fomentar una 

mejor elección. 

De otra manera!' una debilidad del an•lisis económico puede suceder 

cuando se intenta una integración de calor extensiva de la secuencia 

de separ'ación • Entonces, un algor'itmo que rei'lice la síntesis de 

integr~'ción ·de calor simul~neamcnte puede ser aplicado (técnica de 

ramificación y acotamiento por' Andrecovi ch & Westerberg :o 
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programación din&mic:a por Rathore). Sin embargo, a ca.usa del esfuerzo 

computacional y gastos que estos ,,.,,,todos requieren, esto muy 

apropiado para los c:Alculos,. particular cuando el nOmero de 

estr-ucturas posi.bles es grande .. (como en los casos donde las calum11as 

complejas son consideradas) .. En resumen hay una fuerte evidencia de 

que una secuencia simple no integrada llega a ser óptima o casi óptima 

desp~s de que ha sido integrada dentro del sistema de destilación 

(Stephanopoulos. 1982) .. 

En tales caso':i, las funciones objetivos termodinAmicas pueden 

tener ventaja, ya que las secuencias pueden 

minimizando una cantidad termodin6.mica, evitando 

elegidas 

complicado 

procedimient.o de integración de calor. Por definición 11.h es la 

di1'erencia entre las cantidades de trabajo que pueden haber sido 

obtenidas mediante el suministro de dos maquinas de calor reversible 

con cantidades de calor C. y Oc. Por lo tanto, cuando se eYalua i.;.,. 

una suposición impll cita es que el calor rechazado por los 

condensadores se usa~ para recobrar todo su contenido energ6tico. 

Por su pues to, es to no ocurre secuencia sin integración, 

donde el calor rechazado por los condensadores generalmente 

degradado a la temperatura ambiente sin producir algOn trabajo. Por 

otra parte, el calor rechazado por los condensadores de la columna de 

una extensa estructura de integración de calor es generalmente usado 

para lleYarlo a los rehervidores de columnas adyacentes 

integración de calor dentro del sistema de destilación,. 

precalentami·ento y ebullición de corrientes de proceso 

de 

para el 

caso de 

integración con los procesos conocidos. Por lo tanto, la 11lecci6n de 
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secuencias por criterios tarmodinAmicos no nece!iariamente exhibe el 

menor costo posible~ pero generalmente tienoo el m.'.\yOt'"' potencial par~'\ 

la integración de calor. 

Otra importante cuestión es que la cantidad termodin&mica debe sor 

elegida como una "función objetivo. Por ejemplo, Gomez-Munoz y Seadcr 

(1995) maximizaron la eficiencia dada por la.ecuación (2 .. 42), mientras 

que Petluyk (1985) minimizó el trabajo neto ec. (2.38). En realirlad, 

lo segundo parece ser la mejor elección. Cuando tratamos con un nQmero 

de soluciones posibles, tiene _.s sentido hacer las selecciones 

basadas en consumos como valores absolutos (Por ejeniplo, de energi a, 

trabajo o dinero), que sobre la razón de esos consumos a. •us lltnit~s 

inferiores para todas las alternativas. Por ejemplo, si se tienen dos 

alternativas costando 20 y 30 unidades r"espectivamente, pero el limite 

inferior (Por ejemplo, r-eversibilidad) para el primer-o es de 10 y l'lara 

el segundo es 25, se deber-6. seleccionar el primero ( ya que 20 < 30) • 

aunque la segunda tiene una mayor- eficiencia (25/30 > 10/20). 

Sin etnbargo, cuando las presiones de oper-aci6n en l&s columnas de 

las varias alter-nativas son casi las mismas y la calda de presión 

tra.Ws de la tor-re es insignificativa, las dos funciones objetivos (T) 

y ~) esperan dar casi r-esultados id6ntico~ (para todas las 

alternativa9). Esto es por-que la energ1a es función de est<\do, 

dependiendo sólo del estado inicial y final de las corrientes. La 

definición convencional de los problemas de síntesis (Hath y Motard, 

1981) consider-a la condición de alimentación a ser- conocida e id6ntica 

para todas las alternativas, y por- lo tanto el astado inicial de las 

cor-rientes es la misma par-a todos los disef'los. Tambi6n, la purei.a de 
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los productos suponen conocidos, y propician que todas las column .. '\S 

operen casi a la rnism"' presi6n y tienen casi la misma ca! da de 

presión, el estado final de las corrientes (pr-oductos) también lo 

mismo par .. , todas las altel""nativ .. '\s de disef'io. Un ejemplo de esta 

situación es l .. , destilación de un .. , mezcla de especiPs que tod .. '\S 

ellullen a de 10°F sobre la temperaturé\ ·del C\gu .. , de enfr-iamiento .. 

Entonces todas las column .. '\s operan casi a la presión atmosferica y la 

va~iaci6n de presión la corriente de producto depende sólo de la 

magnitud de la calda de presión de la torre .. 

Bajo esta suposición, la enel"'gl4 incrementada de los pr-oduclos 

sobre la alimentación es casi la misma para todas las alternativas de 

la ec. (2.l¡~) 

innecesaria. Pero cu~'\ndo las columnas de una secuencia operan 

amplio intervalo do presiones, la energ1a difiere entre s;istemas. Esto 

puede f6.cilmento ser eVc.'lluado usando los a*todos de Linnhoff y 

Carpenter (1981). los cuales evitan el ci.lculo de valores absolutos 

para la entalpia y entropia. 

En resumen, los sistemas de destilación óptimos deben 

sintetizados con criterios derivados de consid~raciones economicas 

(operabilidad, control. y seguridad). Sin embargo, un anA.lisis 

termodin.i.mico puede ser ótil cuando se lleva a cabo una integraci6n de 

calor extensiva de columnas del sistema de destil,\ción o con el resto 

de los procC!sos, y/tJ p~'\ra discriminar entre las altQrnativas que 

tienen un funcionamiento económico comparable. En este C•:\So, le.'\ 

minimización del consumo neto de trabajo es ~s conveniente, mientl""•\~ 

que la selección de estructuras es tambi6n est,:..blecida para exhibil'" la 



t 5B 

SINTESIS DE SECUENCIAS DE SEPARACIDN 

alt.a eficiencia termodini.mica.. 

- EVALUACIClN DEL CONSUl10 DE TRABAJO NETO EN UNA COL'-"'NA DE DESTILACION 

Para una columna con un condensador' y un rehervidor simple, la ec. 

2.30 se l"'educe: 

Ta - To 
Ta 

Te - To 
Te 

(EC. 2.43) 

Clll y GC son la carga del re hervidor y condensador, mientras que T• y 

Ta son las temperaturas medias de calentamiento y enfriamiento del 

rehervidor y condensador re'!Opectivacaente. Sumando y restando la'E> 

cantidades 1:9.(Tv - To)/Tv y Qc(TD - To)/TD en el lado derecho de la 

ec. 2 .. 43 queda: 

""' = Ta {c. ( ~V - ~ ) + tic ( ~e - ~D ) + 

( C. ~a tic + ~ - : ) } (EC. 2.44) 

Donde TP y Tv son las temperaturas de destilado y fondos de la columna 

respectivamente. El primer ~rmino en la ec. 2.44 representa la 

p4-rdida de energi a (trabajo) en el rehervidor de la columna, donde el 

calor se degrada desde la temparatura Ta(vapor) a la tcmperatllra lv 

(Smi th y Van Hess~ 1975); el segundo t*rmino es la pirdida de enerq1 a 

(trabajo) en el condensador de la columna~ el tercero es el consumo de 

trabajo neto (energ1a) en la columna misma. por lo tanto Sfl tiene: 
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l.i.n t.ih,re'o + Wn,cnrod + Wn,col (EC.2.45) 

Los dos primeros términos generalmente cuentan m.!s en el consumo de 

trabajo, a causa de la gr"'-n di·ferencia de tempf~ratura que existe 

las columnas auxiliares. La integración de calor da como r-esult .. ,do una 

reducción del consumo total de trñbajo neto por la reducción de estos 

dos primeros términos (aplicando pequef'los AT• entre el 

rehervidor/condensador) ~ mientras que el tercer término casi 

in cambiable. Para separaciones isoentalpicas ( comOnmente para mezcla.s 

relativamente ideales) AH ( productos-alimentaci6n próximo a 

cero. entonces ca =::: Oc =::: Q y las ecuaciones (2 .. 44) o (2.45) se reducen 

(EC. 2.46) 

La ecuación 2 .. 46 solo es correcta para separaciones ni tida.s de 

mezclas binarias~ de otra manera, el calor no es transferido hac.ia y 

desde la columna a las temperL'\turas constantes Tv y Tn, sino sobre 

intervalo de temperaturas correspondiente al rango de ebullición de 

los productos. Para casos mis generales, To y Tv tienden ser 

remplazados por la media logar! tmica de temperL'\tur .. '\ del punto de 

burbuja y red o de los productos (ver la ec. 2.38). Sin embargo, la. 

ec. 2.46 es suficientemente precisa para cAlculos de síntesis. 
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- EXPRESIONES CORTAS PARA EL CONSUl'10 DEL TRABAJO NETO 

Si se supone que el vapor en la columna de destilación es un g."c 

ideal (para presiones bajas o medias), que el volumen molal del 

liquido es insignificante comparado con el volumtm inolal del g~s, y 

que el calor promedio de vaporización del componnnte i, A.H. , no 

seno:;.ible a la temperatura en el intervalo de opei~ación de la columna. 

entonce$ una ecuación similar la reli\ción da Clausius-Clapt=!ron 

(realmente v•lida solo para substancia!:> puras) pueda ser escrito:\ para 

el componente i de la n1ezcla: 

ln { ~} g - ~ ( 1 1 
) (EC. 2.47) P<.a R 1'I - "'Ta 

Donde Pl.k es la presión de vapor del componente i puro ñ Tk. Tambi6n, 

si l.:l volatilidad relativa del componente i, ot, es definida con 

respecto al componente r, entonces a.l Ki./t<r, donde ta. )'l/xi... 

Combinando csta1;1 relaciones se obtiene que y\ !O! Kr aL xl y 'Etl.\mando 

tod.:\s las )'\• se llega a Kr = 1/(t: aL xl) .. Por lo tant.o~ Ki. = al Kr 

al/('I'. al Xi.). Suponiendo ahora una mezcla de liquido ideal y 

fugacidades no sensibles a la presión, La ley de Raoult as valida, la 

cual es KL = í-\./Pr donde PI' es la presión total.. Combinando 1 as dos 

01 timas ecu .. '\cioncs para KL, se obtiene: 

F\ = _t,_.:;:7a:,.L,..;L ~:..,:..)~ (EC .. 2 .. 48) 



161 

SIHTESIS DE SECUENCIAS DE SEPARACION 

Escribiendo la ec .. 2.48 para las condiciones en el dest.i lado y fondos y 

substituyendo en la ec. (2 .. 47), se obtiene: 

ln ( ~ ) - ln ( :~ ; : ) - ln ( ~:: ) • 

4c~D-~V) 
con 

l = 1,N. 

(EC. 2.49) 

(EC. Z.50) 

La ecuación 2.'l9 es vá.lida para cualqt.tier componente i y puede ~er 

usada para obtener estimaciones aproximadas de 1/To - 1/Tv en forma 

directa, ya que los datos requeridos estAn frecuentemente disponibles 

en la etapa preelimin~'\r de disef'lo .. 

Como una simplificación adicional, cuando la vol.atilidad relativa 

del componente Cio oc, es aproximadamente la misma en los domos y 

fondos de la columna, la ec. 2.49 se reduce: 

ln ( --~-.. ~:-:- (EC.~.51) 

·Finalmente. suponiendo que A~ as aproximo.da.mente iqual al calor 

de vaporización de la mezclo'\ en el rehervidor de la columna una 

suposición realizado. cuando consideramos sobreflujo molal const'1.nte en 

la torre), se puede escribir Oll = AHc "'--· En ~ste caso, las ecs. ~ .. 46 

y 2.51 dan una expresión simple para el consumo de trabajo neto en una 

columna de destilación: 
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tri.col "" To Q ( ~D - ~V ) a R V. To ln ( 
O'D Pr.v 
CTV FT.D 

(EC. 2.52) 

Donde Va es el flujo de vapor mol al generado en el l""ehervidor.. La 

2.52 produce trJn col directamente" y se evitan los c.6.lculos 

iterativos del punto de burbuJa para TD y Tv. Para columnas con pocos 

plata5 (separaciones distribuidas o grandes a.), la calda de presión 

insiqnificantr? y la 2 .. 52 puede ser adem'-s simplificada 

g,uprimiendo los terminas de presión. Glinos (1985) propone 

ecuación similar para slnt.esis de secuencias de destilación 

integración de calor, pero sin considerar la dependencia de la 

presión. 

TABLA 2.3 CARACTERISTICAS DE LA ALIMEHTACION PARA EL EJEMPLO DEL 
ALCOHOL 

COMPOSICION 

A ETAl-IOL 
B i-PROPANOL 
e n-PROPAHOL 
D i-BUTANOL 
E n-BUTftNOL 

FRACCION MOL EN LA ALIMEHTACIOH 

0 .. 25 
0.15 
0.35 
0.10 
0.15 

78.5 
82.4 
97.4 

108.0 
117.9 

Para ilustrar el funcionamicmto de las ecuaci6nes anteriores. 

considera una mezclL1. de cinco-componentes presentL1.dos en la tabla 2.3 .. 

Las volatilitlades relativas son ca1c:u1adas como relaciones de presión 

obtenidas desde la ba~e de dL1.tos DIPPR. El método fu6 verificado para 
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varias tilreas de separación 11 cAlculando primero ( 1/TD - 1/Tw) 

eJtactamente a traWs de las evaluaciones de punto de burbuja y 

obteniendo estimacionE!'s do la ec .. 2 .. 51, es decir, 1/TJ) 1/Tv = R 

ln (a'Dl'tl'tl) /4Hc .. Se considera una separación ni tida y una presión 

uniforme de 1 bar en toda la columna .. Adem6.s, Afi:: 1'1.• tomado como el 

calor de vaporización del n-propanol C 10 Kcal-maC').. Los resultados 

son pr'esentaclos en la tabla 2 .. 4, donde se estima un promedio de 5.6:: 

de or,.-ar, esta exac;li tud deberá. ser suficiente para los c&lculos.. Sa 

obserya que ul promedio de erl:""or no debe increment<J.t"'Sa cuando el valor 

promedio de las volatilidades en los domos y fondos es usado en la ec .. 

2 .. 51 .. 

TABLA 2.~. COMPARAC:IOH EHTRE EL METODO CORTO Y EXACTO DE LA DIFERENCIA 
DE TEMPERATURAS DEL !>ESTILADO Y DE FONDOS 

(+-+J X 1o'cK-'> 
SEPARACIOH ECUACION (2 .. 51) MET. EXACTO ERROR (") 

A/II 0 .. 341 0 .. 312 +9.3 
Il/C 1.200 1.139 +5.3 
C/D 0 .. 915 0.751 +8 .. 5 
D/E 0.61B 0.665 -7.1 
A/GC 1 .. 123 1.0G5 +7 .. 5 
AB/C L417 1.:;39 +5 .. 8 
B/CD 1.357 1 .. 204 +5.7 
BC/O 1.233 1.158 +6.4 
C/DE 1.167 1.131 +3 .. 2 
CD/E 1.276 1.271 -+O.Ll 
A/BCDE 1 .. 547 1 .. 452 +6 .. 5 
AOCO/E 2.125 2.oaa +1 .. B 
PROMEDIO 5:6 
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INVESTIGACION DEL CDNSl.1110 DE TRABA.JO NETO 

Para una mezcla binaria ideal y una separación perfecta, la minima 

relación de ru"f'lujo aproximada es R,., = 1/xr(a - 1), donde XF es la 

fracción mol del componente ligero la alimentación. Para 

alimenti\ción de liquido saturado, Va = (r Rm .+ 1) D y D ~ F xr. 

Ti\mbi6n, O'D :t: a y ov = 1. De la ec. 2 .. 52 se obtient-t: 

CEC .. 2 .. 53) 

Una suposición comOn (King, 1980; Gomez-Mul'foz y Seadar, 1985) 

que la cal da de presión a tra...,.s de l .. , torre insi9ni'fic•nte. Est.,:\ 

si.tposición no es realista en algunos casos y puC"de tener un gran 

impacto en la conducta funcional de W,.. para bajas volatilidades. Sin 

embargo, si se supone por un momento que AP ~ o. Entonces, w,..90 es una 

'función lineal creciente de xr con pendiente ln a, con el superindice 

O indica que AP .,. o, una qr•fica es presentada Pn la ·fig. 2..26 para 

condiciones de reflujo mlnimo Cr=1). Se observa que ~o llega a ser 

m6.5 sensible a la composición de l .. , alimE"ntación conforme la 

dificultad de separación disminuye alcanzando sus Yalorc:!s m6.s bajos 

para gt"andes a• y bajos xr •· Wn9o tambi•n es grafici\do como una 

función de la yolatilidad en la 1'ig.2.27. DI:?- estas grA.ficas Yernos quo 

Wn present .. '\ una fuer-te dependencia en la Yolatilidad r-el.J.tiva si a os 

menor (<2) y xr es alto o bajo. Para separaciones "f.6.cil~s (es der:ir. 

a.>3) y para alimentaciones balanccad~'s ~xr ""0.4 - 0.5)!' ~o llega 

ser casi independiente de a. Poi'" lo tanto, se concluye que la 
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F"!G. 2.27 CONSUMO DE TRABAJO MINIMO VS VOLATILIDAD RELATIVA PARA 

UNA MEZCLA BINARIA <RIRf'l•L.0.P•O) 
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volatilidad ralativa debe tomada en cuenta para estimar e~ consumo 

de trabajo neto cuando trata separaciones dif1 ciles, 

alimentaciones no balanceadas .. King (1980) y Gomez-muf¡oz & Seader 

(1985) concluyeron que Wn tiende a ser independi.ente de o. para la 

destilación de mezcl~s de ebullición cercanas. Glinas esta de 

acuerdo con este argumento, como se explicó anteriormente, cuando a 

-.1. ~o se aproxima a t" pero con pendiente dW~,AP:o da (XF 

r/2). En otras palabras, aunque l.IMº --+R ToF para a --+1, 1M-1° puede ser 

fuertemente dependiente de a. para a cercano a la unidad. 

Ahora se considera el efecto de la ca.1 da de presión Wn. El 

valor de AP es relacionado con la volatilidad como sigue; AP 

.. proximadamente proporcional al nOmero de platos en la columna, H, el 

cual en turno es inversamente proporcional a ln trav6s de la 

ecuación de Fenske para ~Ln .. Por ejemplo, si suponemos ca.ida de 

presión de 0.25 psi por plato, el 99 :-: de pureza para ambos productos, 

H a; 4 NinLn, y que la presión en los domos de la columna sea 20 psi a, 

entonces 6P/Pr ,. K/ln a., con K = 0.5 .. 

El coeficiente K puede var"iar apr"oximadamente entre 0.01 (presión 

alta , baja pureza en la destilación) y 1.s (presión atm., alta pureza 

la destilación), el inter*s explorar el comportamiento 

cuantitativo de la ecuación 2.53 y no obtener resultados num6ricos 

precisos .. 

La dependencia de Wn * con la volatilidad y la composición de la 

alimentación es presentada en las fig. 2.20-2.30. Una comparación de 

las fig .. 2.2'6 y 2.27 mue~tran una fuerte influencia de AP en ~ * .. Los 

resultados mencionados anteriormente para el caso 6P 2::: o, sin embargo, 
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5on cualitatiYamer1te correctas y opuestos e\ las conclusiones derivadas 

por King ( 1980) y Gomez-Muf'lµz & Sc>C\der ( 1'785), ya que la dependencia 

de Wn* con (l es igualmente muy fuerte para valores pequeffos de a 

(fig.2.~9). Adem.ls, l.i.h* no debe ñproximarse ·"' la unidad, sino hacerse 

infinito~ cuoc'\ndo l .. '\ volo.tilidad se acerca a ld unidad. 

Estos resultados pi...ieden re~umidos sigue: (a) para 

separaciones dif1cile~ (a<. 1.5), Wn* es fuerlumente dependiente de a, 

(b) P .. "ra ·f•ctles separaciones (a > 3.0), Wn* no es sensible con a, (e) 

Para una composi.ci6n en li\ i\limunt .. ,ci6n dada, un limite inferior 

Wri* et> alcanzado cuC\ndo o se incremcmta; y (d) Wn* es una función de 

in cremen tandose manó ton amen te. 

Otra importi\nte y muy útil propiedad del consumo de traba.io neto 

con el efecto de l~'\ ca.ida de prE:!Sión, la d6bi 1 dependencia de la 

temper~'l.tura y presión. En todos los ejemplos nufTlllfl'ricos, Wf,*° fLe 

aproximadamente const.:.~nte, aún para una variación de lOOº F 

temperatura .. Esto e~ debido a le\ tj•bil dependencia impli cita de u.in 

T a tra..,.s de la volatilid.ad~ especialmente para ebullición 

Para un incremento en la temperatura, las volatilidades disminuyen y 

as1 lo hace el ·factor O'D/ov .. Por otro lado, la razón de vapor se 

incrementa (separaciónes mi.s dificiles) .. Por lo tanto, de la ec .. z .. sz 

se puede v1~r que los c.:\mbio~ debidos .:.l incremento de T tienden 

cancel.:\rse, con ~ p~rmi\neciendo aproxim,'.\dc'.\mente constante .. 

Para obtener una medida de la sensibilidad de ~*° T, 

evaluó su derivada can respecto a T, a T = To. Usando la analogl a de 

la ecuación ·de Cla11sius-Clapeyron p..l.ra una mezcla binaria A-B 

establece la depend1:mcia de a. con T: 
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CEC. 2.54) 

Substituyendo en la ec. 2 .. 53 y diferenciando se obtiene: 

(EC. 2.55) 

Con C.. = (cm ln an - cm + 1)/(ao - 1)ª .. Ct varia entre 0 .. 1 (para a 

24) y 0.5 (para a = 1 .. 05).. La ec. 2.55 pr-esenta que l.o.h es casi 

cona tan te respecto a T cuando AHA =::: 11..- o para al tas temperaturas 

Tn. AdemA.t> la pendiente puede ser positiva o nege1.tiva, dependiendo del 

valor de a y xr. f'or ejemplo,. el caso de benzeno-tolueno, la 

pendiente calculada de la ec. 2.55 es -0.0005 (presión atmosferica, 

• 0.736). En el caso extrP.mo de Tolueno-Difenil!I donde a 102.7 .. , 

231ªF,. AHA = 7930, 6.HI =- 10"900 cal mol_, y xr = 0.958~ la pendiente 

-0.0094. 

El análisis anterior f1.'*' realizado para una mezcla binaria, pero 

los resultados cual ita tivamen te corr'"ectos para mozcla$> 

multicomponentes, ya que la aproximación de la 2.52 

r-estringuida a binari.,,s. Adem6.s, el consumo de trabajo neto de una 

destil .. ,ción multicomponente es n1a.yor que el de destilación binat""ia 

a causa de la presencia de componentes no claves. 

- lNTEGRACION DE CALOR DE TRENES DE DESTILACION 

Lo). aproxim.1ci6n Wn*° ~ cte con respecto a la temperatut""a y prC!'sión 
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es Olil para la s1ntesis de secuencias acopladas t6rmicamentc '/ 

colum1h'S multiefecto. Ya que w...*° constante pc\ra una cierta tarea 

de separación, •ste no cambia,..i. si la de~ ti laci6n mul tiD"fecto es 

aplicada, y es independiente del nOmero de efeclo5 U'.iados. Par-a 

ilustrar estos punlo!I, se presenta un ejemplo de una destilación 

binari.:\ de doble efecto de una mezcla benzeno-tolueno llevada a cabo 

por Marquez (1982). Todos los dato5 requeridos. as.1 como las flujos de 

vapor calculadas, cargas de calor, temperatura y ul consumo de? tra.baJo 

neto en todas las parle~ del equipo son d~"\d<'l.S cm la t~,bla z.q p"'ra una 

TABLA 2.5 E.JEMPLO DE DESTILACION DE DOBLE Y SIMPLE EFECTO 

F(mol h-t.) 
XF 
XD 
Xv 
P( psia) 

~:~~~) 
~:~.~~(ºF) 
l~: ~;~¿ mol - t.) 
bHv CIHU mol - t.) 
V(mol h-' l 
Qa (BTU h- ) 

(Wn/To )c:ond 
(Wn/To)reb 
(Wn/To )c:oLum 
(Wn/To)lola.\ 

UNA COLUMNA DE 
DESTlLAClON CONVENCI DNAL 

360 
o .. 736 
o .. 9997 
0.0134 

14.7 
2.5 

177 
231 
267 

90 
13.219 
14.27;! 

55'3.04 
7 892.987 

DESTILACION DE DOBLE 
EFECTO 

1 a.COLUMNA Za.COLUMNA 

181.8 
0.7Jb 
0.9.:;97 
0.0134 

62. .. 4 
2.1 

276 
339 
366 

1:i .. ~19 
14.272 

331 
9 144.065 

178.~ 

0.736 
0.999 
0.013 

14 .. 7 
:.?.5 

177 
231 

''º 13.~19 

11\.27~ 
;?73 

( CONSUl'IO DE TRAnt\JO ME.TO) To 
1603.B 
56~.6 

968 .. 3 
3137 .. 7 

•lHDlCA UH as:Hs:av1noa-CoNPEMS::ADOJl COWUH 
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columna convencional simple, y para dos columnas de una estructura de 

·doble efecto realizando exactamente la misma separñción.. Una fuerza 

motriz de 45ºF 'fu• considerada en el rehervidor-condensador de la 

e5tructura de la integración ca.lar, y Wn/To fu6 calculado usando las 

ec. 2 .. 45 Y 2.'l6. Se obsE?rYa que la destilación de doble efecto 

propicia una disminución de l.ilr\.lolal en un 26 %, mientras que l.i.h,col 

porrn.&nece casi constante (968 .. 3 BTU h-• ºR-& para el efecto simple y 

444.0 + 508 .. 4 ::: 95~ .. 4 Btu h-i ºR-a para el doble efecto, encontrando 

una disminución de 1 .. 6 %) .. Se observa tambi•n que la disminución del 

26 ~ en Wn.t.otal podri a ser substancialmente mayor si 

diferencia de temperatura menor de 45°F en el rehervidor-condensador. 

Esta idea puede extendida a secuencia de columnas, 

simplemente deciendo que el total de trabajo neto consumido en las 

torres de un tren de destilación es constante, el efecto de la calda 

de presión es despreciable~ asl: 

.,{' -n~• (~.col)i - To:i:o.A (+),-cte. 
n,.-q l•& 

(EC. 2. 56) 

donde n-1 es el nOmero de sepal"'aciones requeridas para separar 

mezcla componente, n es el calor suministrC\do hacia el 

rehel"'vidor de la columna i y A(l/T)l es el inverso del intervalo de 

temperatura sobre el CL~l el calor es degradado. Se PLtede observar que 

el calor a proporcionar di'.iminuye si A(l/T) se incrementa. Esta es la 

idea de la destilación mul ti efecto. Las columnas son separadas en dos 

o mAs efectos~ al calor requerido tl/P se reduce dram6.ticamente~ donde 

p es el nómoro de efectos. 
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Ademi.s, secuencia de destilación, el intervalo de 

temperatura sobre el cuñl el calor es deqradado puede ser incr-ementado 

por presión cambiando alqunas columnas de mado que sus condensadores 

puedan combinarse los rehervidores de otras columnas. Sin embargo, 

la integración de calor es limitada por varios factores, todos los 

rehervidores deben operar a temperaturas menores que aquellas del 

servicio de calentamiento ~s caliente y todos los condensadores 

temperatu,.-as m"'yores que aquellas del servicio de enfriamiento 

-tria. Tambi6n, las temperaturas de domos y fondos deben exceder las 

temperaturas criticas de los productos, mientras que la presión de 

operación m6.xima y minima permisible especificada por la Ingenieri a 

formula un limite adicional en la integración de calor. 

- Ll111TES EN EL USO DE SERl/lClOS. 

Un 11 mi te inferior en el de servicios fué calculado por 

Andrecovich & Westerberg (1985) basado la suposición de que el 

producto OAT para una cierta tarea de separación es constante. Glinos1 

(1985) argumenta que hay donde OAT puede variar 

significativi\mente con la temperatura y presión,y sugiere que el 

producto CU..( 1/T) dado por la 2.52,varia menos. Westerberg & 

And recovi ch ( 1985) proponen m6todo que explica la variación de QAT 

con T, pero su desarrolla es algo compleja por métodos cortos. En 

secuencia de integración de calor, las fuerzas motrices de temperatura 

en los rehervidores y condensadores comunes se mantienen relativamente 

pequeftas. Por lo tanto, la contribución de los primeros dos términos 
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en el lado derecho de la ecuación 2.44 para el consumo t.ota.l de 

t.rabajo neto ae reduce significativamente. Si al calor 

adicionado/removido se lleva a cabo reversiblemente todos lot> 

intercambiadores (AT • 0), entoncei; la ec. 2.44 reduce 1" ec. 

2. 52 ya que el trabajo es consumido sólo las colt.unnas misinas. 

Aden*s se supone que el 11mite impuesto por los niveles de serYicioG 

disponibles es lo primero • ser alcanzado, con Tcoltl y Tho1., siendo 

las temper-aturas de los servicio111 de enfri•miento mi.~ fr1 a y de 

calentandento •s caliente, reoapectivamente. lW" es la CAntid.ad de 

calor suministrado a un solo rehervidor de la secuencia de 

integración de calor • 'Thol.. y re•ovido desde el condensador • Tcol•. 

Entonces, aplicando la ec. 2.56 dos veces, una vez p•ra. la o;1ecuencia 

no integr,,.da. y la otr.& para la secuencia de inteqraci6n extRnsiva, se 

obtenienec 

J:QL A(1/T)L 
A< 1/T )AVAi&.. 

(EC. 2.57) 

donde A(1/T)av "" 1/T-w - 1/Tho\. QMn* es un limite inferior parA el 

uso del servicio mlnimo, tl.l.n, el cual puede ser alcanzado s6lo 

asintbticamente~ debido a la consideración da "fuerzas motrices de 

temperatura in"fini tesimal en todos los intercambi&dores. Un 11 mi t.e 

"'equro para el uso de servicio mlnimo puede 5er encontrado si los lat• 

en todos los intercambiadores son tomados en et.tanta. 
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- UN CRITERIO DE SELECCION PARA ALTERNATIVAS DE SECUENCIAS SIMPLES 

Ya que el nOmerador de la ec .. 2. 57 es aproximatlamente constante 

para un conjunto do:\do de tareas de separaci.on, el limite inferior, 

álculado para cr,,Ln es Aproximadi\mente independiente dr temperaturas. 

presi6nes, nOmero de columnas usadas y de la· e>locción de la fuerza 

motriz para el intercambio de calor. Asi, sin embargo a:On cuando Gni.n* 

no pueda ser alcanz.:J.do, éste es ótil para comp~'\rar .;o.lternativas de 

secuencias de column"'-S· Los clLlculos son fáciles ni se Uo:ii\ la ec. 2 .. 52 

con Pro = Prw y los Onicos datos necesarios son composici6nes y 

volatilidades relativas. AdemA.s, las temperatul""as Tcald y n.ol 

comunes para todas las soluciones alternativas. Esto es, el consumo de 

trabajo neto secuencia de columnas una medid"' del 

requerimiento de calor minimo posible de esta secuencia después de la 

integra.ci6n de calor!' el cual proporciona une:\ interpretación prA.ctica 

de w0 n,o:r.aq. Por lo tanto!> se propone el siguiente criterio para ser 

usado cuando se con!:iidere lL'\ integración de calor en un tren de 

separaci6n. 

De todas las alternativas de secuencias de destilación sin 

integración, elegir aquella que tenga el rnlnimo consumo de trabajo 

neto total" .. 

Donde el consumo de trabajo neto~ w°l"l.••q~ es dado por l.~ acuaci6n 

2 .. ~2 y el efecto de presión es despreciable .. 

Este criterio expresa el efecto combinado del consL1mo de vapor de> 

la secuenciL'\ no integrada y del poteni:ia.l que esta secuencia tiene 
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para la integración de calor. Se observa que cuando ~cold/To 

Q( 1/TD - 1/Tv) eg pequef'lo para una columna en particular. entonces 

almenas uno de los siguientes enunciados es verdadero. 

(a) V es pequefto, lo cual indica un di.A.metro de columna pequefto, y 

bajos costos de capital y c;servicios. 

(b) AT es pequefto, lo cual suguiere que la separación puede ser 

realizada con destilación multiefecto .. bajo costo de cambio de 

presión. 

(e) TD grande, lo cual sugiere que el calor removido del 

condensador de esta coluana puede ser usado en otra parte. 

Aunque la discusión anterior supone ónicamente integración de 

calor dentro del sisteniia de destilación, el concepto de consumo de 

trabajo neto se extiende a la integración con los demis procesos; por 

ejemplo, las altas tetftperaturas en los condensadores implican que el 

calor rechazado de l•• torr-'es potencialmente O:til para el 

precalentamiento o ebullición do otras cor-'rientes de proceso .. 

- SINTESIS DE SECIENCIAS P- llEZCLAS ~IAS 

El criterio del consumo de trabajo neto minimo, se puede utilizar 

para evaluar las regiones óptimas de las alter-'nativas de secuencias 

directas e indirectas para el fraccionamiento de una mezcla ternaria, 

A-B-C, a su temperatut"a de burbuja.. Considerando las volatilidades 

r-elativas constantes, la separ-'aci6n ni tida y las condiciones de 

r-'eflujo m1ni:mo .. La diferencia .aw*nº.-q es calculada como: 
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Usando las ecs. 2.52 y 2.56 con AP ::: O. La secuencia directa se 

pre·fiere cuando t.W*nº,••q < O y la indirecta elige el 

opuesto. En la fig.. 2 .. :aP las lineas de separi\ci6n lo\S que 

b.W*nº,••q = Op son dibujadas en el plano de composici6nP para varios 

valores de a11, mientras OLA se mantiene constante con ltn valor de 4.0 

(los resultados obtenidos p<l.ra otr-os va.lores de C1A presentan una 

conducta similar). El flujo de vapor minimo, usado la ec. 2.52 fu& 

evaluado empleando las ecs. de Underwood 'sp y la ec. .ta.w*n° = O fui!> 

resuelta e>eact~'\mente, usando un algoritmo iterativo. Esta ecuación es 

muy sensitiva pare.'\ valores de xa cercanos a cero, y fueron los casos 

donde la convergencia no fl.Jlll. encontrada (Para aa "" 2 .. 1, X• = 0.02). 

Estos resultados concuerdan con aquellos de Gomez-Muf'íoz & Seader 

(1985) y Tedder & l~udd (1978), los cuales presentan muchas de las 

lineas, siendo estas rectas y paralelas a lA linea x• La 

discrepancia puede ser debido a la diferencia en las aproximaciones; 

lan lineas en la fig. 2 .. 31 son basadas en la 2:.5'2, la cual 

aproximada, pero basada en solución exacta de la ec.. 2.58. Asi, 

fu6 posible localizar exact"mente los puntos donde ¿w*n°,aeq = O para 

todas las composiciones .. Por otra parte, Gomez-Mul'toz & Seoader { 1985) 

evaluaron las µ*rdidi\s de trabajo (¿(E)lrr en la ec.. 2.41) 

procedimientos 11\A.'3 detallados que requieren el cAlculo iterativo del 

punto de burbuja y el l.\SO de programas de cómputo para evi\luar l .. '\s 

entalpias y 'entropias, pero localizaron solo las lineas de separación 

aproxim,'\damente, mediante la realización de varios casos .de estudio 
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(examinaron 5 mezclas de alimentación y 7 puntos de composición para 

cada una). Adem.ls , el los no predicen el 11 mi te de l .. '\s curvas para 

cantidades pequef'tas de A,. B o C en la .. '\limentacu~n. 

La fig. 2.:a presenta que las heuristicas desa1~ralladas par .. , 

secltencias sin integración de calor, "remover primero el componeole 

m.A.s abundante y "re .. '\lizar las separaciones fJ&ciles primer-o",. 

proporcionan la tendencia correcta. La secul1'ncia directa es óptima 

muchas de las composiciones, excepto para cu.a (< Ollc. Por ejemplo,. 

cuando ambas separaciones son de di ficul t.'ld equivalen le (o.A• :O:: Cdc) ~ 

la ~ec:uencia directa deberi. ser preferidñ para xA > 0.12. Para S 

1.5" la secuencia directa es elegida para casi cualquier composición 

en la alimentación, mientras que la indirecta e<:> mejor para <O =: 3.5. 

Por lo tanto, este trabajo esU de acuerdo los resulta.dos de 

Sophos, ( 1981) QL~ien arqument6 que las heuristic:as USi\das comónmente 

son tambi6n buenas para elegir la mejor opción entre las secuencias 

para la integración de calor aunque las sec:uenci~'\$ int~grada~ 

pueden no ser óptimas, como argumenta Malone ( 1985). Además, la 

heuri sti ca "Favorecer separaciones equimolares" es menudo 

incorrecta, particular cuando esta favorece a la !iecu<!'ncia. 

indirecta (XA + x• =: xc) como se presenta en la fig .. 2 .. 31. 

Los resultados no es Un de acuerdo las conclusiunes de 

Gomez.-Munoz ,'J! Seader (1985) o Tedder & Rudd (1978) en donde las 

composiciones de la alimentación son ~s import°"ntes que las 

volatilidades relativas. Especialmente paro'.\ a. entre 2 y ~' la fig. 

:&!.:a muestra que la secuencia óptima es muy sensible las 

volatilidades relativas .. Esto confirma que las heuristicas no pueden 



181 

SINTESIS DE SECUENCIAS DE SEPARACION 

ser ust'.\das con seguridad para s1ntesis ya que ellas toman eci cuenta el 

efecto de las volatilidades o composiciones, pero no ambo~. Las 

secuencias de columni\5 deben ser basadi\s criterios cuantita'livos 

que consideren los efectos combinados di:? composición y volatilidad, 

t .. '\l como el presentado en este tr,'\bajo. 

Es también inter-esante compar .. '\r las regicnC?s óptimas descritas 

la ·fig. 2.31 can las correspondientes reqiones óptimas obtP.nidas del 

criterio del flujo de vapor total minimo , pt"'esentado la fiq. 2.32. 

En tal caso, las lineas de separ-aci6n son obtenidas. dr. li\ ecuación 

V1>1a == VJ:N:D, donde V es el vapor total gener-ado por lo<r. reherYidores 

de una secuencia. Las curvas tienen forma similar en ambos casos y el 

efecto de las composiciones de la alimentación t~'\mbi6n simi lC\r, 

pero existe una fuerte discrepancia en la posición de las lineas du 

separación acorde a cq. 

Act\.\,¡ümente, el ordenamiento de las lineas es invertido, la región 

óptima de la secuencia directa es mayor para aa aproximandose a (U.. De 

hecho, Glinos y Malone probaron que la heur1stic .. , "realizar la 

separación IMs 1'acl 1 primero" incorrecta en varios casos 

puntualizan Malone,. (1985) y Glinos & t1alone (1988). Esta 

incompatibilidad de los dos an•lis1s, vapor minimo y trabajo neto .• 

obviamente debida al t6rmino loqar1 tmico de la ec. Z.5Z. Puesto que el 

·flujo de vapor total es bajo ciertas suposiciones,. proporcional al 

costo total anualiz.:o..do de 

éste es preferido como 

discutió al principio~ 

secuencia de columnas (t1alone,. 1985); 

crierio de s.1.ntesis. Sin embargo, 

procedimiento de síntesis que minimice el 

consumo total tle trabajo neto puede ser venti\joso en casos donde 
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FIG. 2.31 REGIONES OPTIMAS PARA LAS SECUENCIAS DIRECTAS E INDIRECTAS 

EN EL PLANO DE COMPOSICIDN DE ALIMENTACIDN. CON -•COMO PARAMETRO 

C<><,f 4), CRITERIO DEL CONSUMO DE TRABAJO MINJMO 
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FIG. e.3e REGIONES OPTIMAS PARA LAS SECUENCIAS DIRECTAS E INDIRECTAS 

E:N E:L PLANO DE: COMPOSICICN DE: LA ALIME:NTACION, CON ""aCOMO PARAME:TRD 

CotA = 4l• CRITE:RID DEL F'LUJO DE: VAPOR MINIMD 
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intente la integración de calor subsecuente de las columnas de 

destilación .. Alternativ~'\mente el criterio del consumo de tr-abajo neto 

puede ser aplicado para encontrar si alguna de las secuencias exhiben 

el m!nimo o c .. 1.si el m!nimo casto total para integrarse térmicamen'te. 

- CONSUP10 DE TRABAJO NETO EN COLUMNAS COMPLEJAS 

La ecuación 2.~2 puede ser aplicada directamete pc"lra evaluar el 

consumo de trabajo neto en torres comple.ias (corrientes laterales, 

secciones laterales~ column.:t.s Petlyuk~ prefraccionadores, etc.).. Si 

mi.s de un condensador o rehervidor est.l presente, deber.in ser af'{adidas 

mas ~rminos para tomar en cuenta las unidades adicionales, as1 que 

cada término l'"efiere flux de calor simple, n~ y l<-\ 

tempera.tura a. la cual fK. entra y sale de la columna, TL,Ln y n,ouL .. 

As.1, suponiendo que .6.P=O: 

...,,cot = ToJ: { n ( __ 1 __ - __ 1 __ ) } 
H,out Tl,ln 

= To "t; { V.. ln ( "~; :~ ~ ) } (EC.2 .. 5?) 

donde Vi. corresponde al vapor generado por Di. Par ejemplo~ para un,A 

columna con un agotador lateral, donde las condiciones del producto 

intermedio son denotadas con un SLtbindice S, la ecuaci611 2.59 dl:l'bnr.6. 

ser escrita como Wn,col = RTo{Vv ln(on/ov) + V. ln(O'D/t:r•)), donde W y 

V. 50n los 1r1apores generados en el fondo y el reher1r1idor l .. \ter .. ·'1, 

respecti1r1amente .. 

Ecuaciones simples p .. ,ra predecir el flujo de vapor m1nimo para 
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columnas complejas pueden ser encontrados en Glinos & Malone (1985) o 

Glinos & Malone (1900). Por la tanto el procedimiento de '!iintesis para 

secuencias con columnas co•plejas es a.n6.loqo al tr.i.ta.•iento presentado 

para columnas simples. 
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METOOOS ALGORITMICOS PARA LA SINTESIS DE PROCESOS 

3. IETDDOS Al.GORITl1IC:OS 

La idea principal en esta aproximación es formular la s.intesis de 

una secuencia. como una optimizC\ci6n del problema. Esta requiere una 

representación explicita e impli cita >" conjunto esped.fico de 

secuencias entre las cuales la solución óptima puede ser seleccionada. 

La venta.ta de esta aproximación es que proYee cuadro mi.s 



187 

f"'E'TOOOS ALCK>RITHICOS PARA LA 9tNTESIS DE PROCEs09 

sistemltico para mejor""ar una variedad de problemas de síntesis de 

procesos, y describe m.ts rigurosamente caracteristicas tales como 

interacciones y costos de capital. Ademi.s esta apr-oximaciOn tiene una 

impol"'tante propiedad capaz de generar automáticamente estn1cturas de 

secuencias. L"' desYenta.ja,. sin embargo es que el tiempo computacional 

puede 1>er basti\nle grande cuando los probl~mas no son pr-opiamente 

formulados, y por lo tanto, la optimización de la solución puede 

ó:nicamente ser garantizada con respecto a las alternativas que se 

consideraron en la representación del problema. 

Esto muestra que la distinción entre las categorias no es tan 

clara. Por ejemplo, •mbos m6todos, termodini.micos y algori tmicos hacen 

uso de heuristica.s en una manera u otra. 

Recientemente h.a existido considerable escepticismo sobr"e la 

utilidad de los m6todos algorltmicos que 

optimización. 

basados en la 

Los Principales argumentos contra el uso de estos .-todos par"a la 

sintesis de procesos pueden ser listados como sigue: 

1. Desplazan a los Ingenieros de disef"ío en las decisiones que se hagan 

del proceso • 

.:.. Propor"cionan muy poco del por q°"' en la toma de decisiones. 

3. Son computacionalmente caros. 

4. Ho garantizan optimización Yerdadcl'"a ya que las alternativas que 

potencialmente me.iores podrian no ser incluidas en la 

representación del problema. 

En particular el principal problema pareceria ser de cómo los 
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niétodos alqori tmic:os ser! an adecu .. l.dcs 

aproximaciones en sintesis de procesos. 

r-elac:i6n las otr .. l.S 

Aunque no hay duda del considerable progreso que se ha llevado a 

cabo en sJ.ntesis de procesos con métodos heurísticos y termodinllmicos, 

particularmente con redes de intercambio de calor, adem.As cierto 

que estos métodos poseen un nómero dE! importantes limitaciones. Por 

ejemplo no proporcionan un cuadr·o camón para sintetih'\f'" una variedad 

de modelos o sistemas dl2' procesamiento completo. 

AdemA.s los objetiYos heurísticos y termodin6.micos tienden 

conducir" todas las decisiones de sintesis al Ingeniero lo cual puede 

tornarse tedioso cuando los sistem .. ,s son muy grandes. Finalmente estos 

-todos pueden ademi.s fallar, ya que ellos tienden a hacer muchas 

restricciones o son sujetos a la interpretación partiCl\lar y habilidad 

del Ingeniero de disef'l'.o en su aplicación. 

Ya que ni los ~todos heuristicos, termodin.6.micos y algoritmicos 

o.frecen una manera simple de atacar problemas de sintesis de procesos 

una estrat.8gia mis viable, podri a combinar lt),S diferentes 

,,.proximaciones. Por ejemplo, la heuristica puede ser utilizada en la 

selección preliminar par.a descartar alternativas que no son 

prometedoras, o puede ser utilizada para generar magnificas estimados 

iniciale!:i. 

La t•cnica de objetivos termod in'-micos ser! a ltsada para 

desarrollar limites o representaciones que eliminan considerables 

alternativas que energ4-ticamente C?'ficientes .. 

Los ~1.odos algori tmi cos pueden ser usados pñra generar 

automi.ticamente secuencias integradas en las que las 1nter:acciones y 



189 

HETODOS ALOORITHICOS PARA LA SINTESIS DE PROCESOS 

puntos del modelado son lomados totalmente en CL\enta. 

En esta forma, combin~"lndo propiamente las aproximaciones dentro de 

ambicntt? computacional interactivo el lnqeniero de diseno podri<l. 

quedar complelamen te al mando de l~'s decisiones del pr-oceso. 

Cuando las soluciones no son satisfc.'\Ctorias desde punto de 

vista prActico él tiene la capacidad de imponer restricciones 

adicionales en el método algor1 tmico o hacer modi·ficaciones a la 

estructura de las secuencia. 

3 .. 1 ALGORITMO 1'1ILP PARA LA SlNTESIS DE SECUENCIAS DE SEPARACION SIN 

lNTEGRACION DE CALOR. 

Habiéndose mostrado la derivación de una superestructura para el 

problema de separación basado en destilación (2 .. 1 .. 2), el cual involucra 

diferentes alimentaciones y productos multicomponentes que tiene 

incluidas muchas configuraciones de inte~s, propone 

formulación MILP que puede encontrar la secuencia de columnas de 

destilación de costo total Optimo, as1 la distribuciOn de 

by-pass. Para formular matem&ticamente el problema da separación 

basado en destilación diferentes corrientes de alimentación 

mul ti componen te corr1entes de productos mul ti componen tes :o 

de·t'1nen los siguil:!ntes indices y conJl1ntos de indices. 

1 ndices 

k corriente de alimentaciOn 

componente 
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columna de destilación 

corriente de superestructura 

entrada a la columna de destilación 

corriente de destilado de la columna de destilación 

b corriente de fondos de la columna de destilación 

s, sº separador~ separador inicial 

m, ff{ mezclador!' mezclador inicial 

conjunto de indices 

FS corrientes de alimentación 

componen tes 

J columnas de destilación 
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U: corriente~ en superestructura de la corriente de alimenti\ci6n k 

NJ er1trada a la columna de destilación 

DJ destilado do la columna 

BJ fondos de la columna j 

D~ componente i el destilado de la columna j 

B~ componen te i los fondos de la columna j 

Sk separadores la superestructura de la alimentación k 

l'lc mezcladores la superestructur'a de la COr'r'Í.ente alimentación k 

s~" cor"riente de entrada a Be. 

~n corriente de entr'ada a l'k 

S~L Cor'riente de Salida de S1c 

ti:'u.L cor'riente de salida de Mk 

a tiempo do pago 

Ccu costo del servicio de calentamiento 
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acu costo del servicio de enfriamiento 

f,F flujos 

K coeficiente de carga de calor 

Oe carga de calor del condensador 

ca carga de calor del rehervidor. 

U 11 mi te superior 

y variables enteras 

Z composiciones constantes 

costo fijo asociada con la columna de destil.l.ci6n 

(1 pendiente de la linea relc"\C:ionando el costo de lC\ columna y el 

flujo 

y coeficiente del costo del intercambiador de calor. 

La formulación matemá.tica del problen1a de separación b;~sado en l .. , 

destilación involucra diferentes alimentaciones y productos 

mul ti componentes teniendo la siguiente forma: 

Min ~ t (a¡ yJ + t (I~ "'; ] + ~ t t • (Q. + a:J > + b' 
JE• kEF• Je• 

l"¡ cj 

[ CllU t ta• +e t ta• ] (EC.3.1) 
kEFo J~ aj CU kEFa jE.1 Cj 

sujeto a 

(a) 'Balance de masa para los 5eparadores 

O; k E FS, 1 G Lk (EC .. 3 .. 2) 
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(b) Balance de masa para cada componente en mezcladores antes de las 

separciones. 

(EC:.3.3) 

k & FS, i E 1 ~ l e ~ 

(e) Restriccionos de separación para cada componente y cada separación 

j. 

~ z• fk z!.L = O; i e o' , ne NJ ' d E OJ ' 
k E FS 

n,l d J 
(EC.3.4) 

~ z• 
n. l - f: z:. L = o; i E B~ rl E NJ ' be BJ ' k E FS 

(EC.3.5) 

(d) balance!!; de masa para cada componente en los mezcladores finales. 

mt e '\, le e FS, i e I 

(e) Especificaciones para flujos 

f~=Flc.t.ola.L" 1ES~"cs0 ), keFS 

f~=F~ J, keFS 

CEC .. 3 .. 6) 

(EC.3.7) 

(EC:.3.9) 
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(~) Restricciones de carq .. de calor 

a• = 
oj 

Kk 
j .-'; . j • :J, k • FS 

a• = 
iOJ 

a• .. j. :J, k • FS 

(Q) R•9t.riccion•• loqicas 

~ - U y~ :SO¡ j • J, k e FS 

(h) RestricCionea no n•CJ•t.iv•s 

~ l!: O, ~ l!: o, ~ l!: o, .-'; l!: O, j • J, k • FS 

( i) Re-atricciones. 0-1. 

y~ = 0-1J ,l • J, k e FS 

(EC.3.9) 

(EC.3.10) 

(EC.3.11) 

CEC.3.12) 

(EC.3.13) 

(EC.3.14) 

L• 'función objetivo represent• el costo tot&l •nual -'.niao que 

involucr• •1 costo de inversión p•r• las colllfM'a.s de de'lltil&ción y los 

de inversión de una colunia de destilación es una "función del flujo 

de a.limentación a la colu•nas, la relación de reflujo, el nOmero de 

platea, la temperatura de la colufnna,. la presión de colucnna y las 

propiedades :ftsicas de los componentes de la alimentación. Habiendo 

considerado que la presión y la temperatura de cada columna son 
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fijadas" la relación de reflujo m!.nimo Rrnin y el minimo nómero de 

platos pueden entonces ser calculadas. 

El reflujo de operación es elegido como 1.2 í-wln. Entonces el 

námero de platos para producto puro especificado puede 

determinarse. Asi la O:nica variable restante es el flu.:io de la 

al imen taci6n a la column~'\ de destilación. Si todas las otras variables 

permanecen inalterables el costo de una columna de destilación aumenta 

con un aumento en el -flujo. Este incremento refleja el factor de la 

regla de los seis d6cimos para escalar costos de equipo. En este 

trabajo una aproximación lineal de la regla de los seis décimos es 

utilizada (es decir, cost =a~+~ * ~, Andrecovich & Westerberg, 

1985), donde a.~ es un cargo 'fijo y f1'; es la pendiente de la linea que 

r-elaciona el costo con el "flujo de alimentación ~. Los coeficientes 
j 

a.~ y rl; son determinados por la realización de simulaciones de cada 

columna al 20 y al eo;.,: de los "flujos de alimentación total. Puede 

observarse que función de costo predice el costo correcto a flujos 

alto!S y medios lo que es aplicable para columnas de de~tilación .. 

El 20 y el ao:~ fueron seleccionados sobre los 'fundamentos de que 

proporcionan unik mejor aproximación para el intervalo de tlujos medios 

y altos segOn los r-esultados obtenidos por las simulo.'\ciones do varias 

columnas consideradas en los ejemplos y 2 del capitulo IV. Se 

observa que una apr-oximación lineal de los costos no-lineales basados 

en la re9la de los seis ~cimas puede ser derivada~ esto proporciona 

muy buenas valores de costo para el inter1Jalo total.. Las expresiones 

de costo de car90 fijo lineal que son utilizadas· este trabajo 

potencialmente proporcionan un miitodo menos exactu del costo de la 
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colunMla en caso de •ezcla..- alimentaciones a di"ferentes co•posiciones. 

Los coe"ficientes r~ para el costo de los interca,.biadores de calor se 

calculan considerando una expresión lineal d• costo vs A.rea y usando 

una 1111tedia loqari t.iaica de di1'erenci• de tl!fl'lperaturas iqual • 2Abili.,,. 

La restricción (a) se establece para balance• de Masa d• los 

divisores de la 5.Uperegtructura, donde 1i es. •l 'flujo totill de la 

corriente l de la auperestructura que corresponde a la. corriente de 

ali111entaci6n k .. La r1ratricci6n (b) represent.a lo• balances de "'ª"'ª 
aplicados a cada co•ponente i en los •ezcladores colocados antes de 

una colu.,a de d••lil•cibn. Se observa que ~i., que •s la c09iposi.ci6n 

d•l ca.ponente i en la corriente l de la superestructura de la 

corritrnte de •li..,nt•ción k, no es una. v•ri•ble sino una con¡otante 

r•litricci<:>ne• de .eparación d• cada. COlapanente y c•da. colWIW'ta de 

destilación donde ~- ~ y "f~ corresponden • "flujo• de 9f'ltrada, 

de•til•do y "fondos de ca.d• colLUM"• d• deoatilaciOn de la. corriente de 

pa.ra cada. ca.ponente ..., los ..,zcla.dores finales donde Ci"f e• la 

cantidad deseada de ca.pente i en los producto• 'final•• 1'. S.. obo,¡erva 

que ~\ 9e puede ev .. lua.r a priori, lA~ restricciones (b) (d) 

re•triccione• lineales. La.5 restricciones corre5opond&n 

e!ipeci1'ica.cioneli pa.ra loa flujos de lo'll diYi•ores iniciales asi 

para los flujos de entrada de cada coluan.a de dgstilaci6n. Las 

restricciones (f) son las restr'icciones de las carga• de calor que 

~sacian las cargas do calor del condensador y rchervidor con los 

"flujos de entrada de la columna de de<;it.ilaci6n. tf, son const~ntes 
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calculadas de las simulaciones para cada columna de destilación, 

asume que las cargas de calor de los condensadores y rehervidor-es 

iguales para cada columna de destilación.. Esta consideración 

verificada mediante la simulación y puede ser justificada considerando 

un balance de energ1i\ alrededor de la columna en la cual la 

alimentación, las corrientes de domos y fondas son liquidas saturados 

y los efectos de calor s1~nsible son ignorados, ya que el calor latente 

es mucho mayor que el calor sensible .. 

Para ,.-elacionar el flujo asignado para una columna de destilación 

con la existencia de aquella columna de destilación,. las variables 

enteras ~ son introducidas para cada columna de destilación j de la 

corriente de alimentación de la superestructura k. 

Las restricciones (g) son. introducidas de manera de asegurar que 

siempre que la columna j no exi1ita (es decir, ~· O). Entonces el 

correoapondiente flujo de "entrada se hace ce,.-o, mientras que cuando 

existe la columna j (es decir, ~ =- 1) entonces el flujo de entrada de 

la columna j toma valores positivos (es decir, ~ :S U). Se observa que 

las restricciones lógicas similares a (g) no necesitan ser adicionadas 

para los requerimientos de calor de los rehervidores y condensadores 

sobre los fundamentos de que son funciones lineales de los flujos. 

Finalmente, las restr"icciones no negativas (h) y las r"estricciones 0-1 

( i), son inclu1 das par'a los flujos, cargas de calor y variables 

enteras, r"espectivamente. 

La formulación matem6tica anterior corresponde a un pr'oblema MILP 

el cual puede ser resuelto con tecnicas de ramifica.c:ión y a.cotamiento. 

La importancia de esta formulación es que proporciona la CC!_nfigurac:i6n 
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6pt.ima de las columnas de destilación que pueden separar diferentes 

corrientes de alimentación multicompanente diferenteos productos 

multicomponentes especificadas. La solución de la formulación l'\ILP 

determinará. el costo anual tota.1 minimo de la configuración de 

destilación que utiliza óptimamente los grados de libert<\d a través de 

las disponibilidades de by-pass de manera de reducir la carga de 

separ.'.\ción de cada columna de destilación. 

La efectividad de la estrategia de sintesis se basa en la 

formulación MILP. ésta será. ilustrada con dos ejemplos en el capl tulo 

IV. 

:S.2 ALGORITMO t1INLP PARA LA SINTESIS DE SECUENCIAS DE SEPARACION SIN 

INTEGRACION DE CALOR. 

Habiendo obtenido en el punto 2.1.4 la darivación de una 

superestructura para el problema de separación P.2, éste tiene 

incluidas todas las alternativas de interés~ formulación por 

programación 

sepL'\ración. 

lineal presenta para la secuencia óptima de 

Para derivar la formulación mate,...tica del problema de NLP, los 

siguientes indices ser•n definidos para caracterizar la topologia de 

la superestructura. Primero todas las corrientes de alimentación serAn 

denotadas por el indice comun: 

FS {k} EC .. (3 .. 15) 
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Los componentes ser.in denotadou por el conjunto de indices I1::1(i} y 

las tareas de separación por el indice .J={j} .. 

La superestructura para cada corriente de alim~nta.ci6n k e FS 

involucra un conjunto de corrientes que ser.6.n denotadas por el 

conjunto de indices 1-if = {l} .. Cada una de estas corrientes ls tendr"á. 

asociadas como variables los flujos ·~ y las 'composic:iones de cada 

componentu i, >\.L .. 
La supereslructura de c~'\da corriente de aliment .. ,ción k involucra 

divisores y mezcladores que son denotados por el conjunto de indices 

Sk=(s} y l"k={m}, respectivamente .. La divh>ión sº e SIC representará el 

punto de divisón inicial en la superetructura de la corriente de 

alimentación k. Los mezcaldores m' e 1\: se colocan para el mezclado 

final antes de cada producto. 

La relación de los conjuntos de divisores y mezcladores las 

corrientes internas de entrada y salida en la superestructura de la 

corriente de alimentación k es dada por: 

ln 
5.c (•> • {l/l ,a NIC 

~· s.: (•I • {l/l,• NIC 

- una. •nlrada. a.l dtvl•or •> } 
s • s1c 

- una. •a.lLda. d•l di.vi.•or •> 

t{ n (mi • {nv111 & l\ .. una. •nll'Q.da. a.l 1n9ac1.a.dor '"} } 111 E M k 

~lM> • {nvm EkN •• una. •a.1.Lda. d•l m9tCla.dor m} 

(EC.3.16) 

Las corrientes de entrada y salida de las unid.:tdes de separ.:.tción 

son dadas por: 
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SU. = {n/n 6 1-1 •• la. •nlrada. a.l ••paro.dor j} 
J " 

S~ºP a {p/p E NIC ea 11l producto CS. domo• del 11•pa1"ador J} 

SU~l a {q/q E NIC ee el producto de rondo11 do\. 1111pGJ"ador j} 

(EC.:J.17) 

Ademis los componentes de li\s corrientes de domos y fondos en cada 

unidad de separación esUn dados por: 

TJ • {i/i co"'ponenLe ~rle,.,.clendo a. domo• de la. -po.raclón j} 

BJ = {i/i componente perleNK:iendo a. lo• fondoe de la. -parGCión J} 

CEC .. 3.18) 

Habiendo definido el conjunto de indices y variables que 

describen la superestructura completa para el pl""oblema de separci6n P2 

(punto, 2 .. 1.3) se procede a realizar lo siguiente: 

Balances de masa para las divisiones: 

I ~-I ~· 0 SESIC, kEFS 

Les~"(•) l6SOUl(•) 

CEC.:l.19) 
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Balances de masa para cada componente en m~zcladores antes de las 

sepa.racione$: 

¿ f';' >\,= º (EC .. 3 .. 20) 

l~M:ul (m) 

m \11 MJC', k e FS, i E I 

Restricciones de separación p~'\ra cada componente y separador 

o 
Lop 

i • TJ' n e SUJ' p « SUJ 

bot 
i e &J, n E SUJ, q E su, 

CEC.3.21) 

Donde ~ es el ·flujo de la corriente de entrada, ~ es el flujo de los 

productos de domos, y ~ es el "flujo de los productos de fondos en el 

separador j .. 

Balance de masa para cada componente en mezcladores finales. 

I ~ X-:L =- Clf m' E .,",. 1e e FS. l E I 

teM~" Cm
1 > 

(EC.3.22) 



201 

HETODOS ALOORITl11C09 PARA LA SINTESIS DE PROCESOS 

Donde a.r es la cantidad deseada de componente i en el producto "final 

1'. 

Especificaciones para flujos 

k e FS (EC.3.23) 

Iqualdad de compo~iciones para entradas y salidas de divisiones. 

x• 
ql 

Restricciones no negativas. 

\ • ~" (•) ., p • s:"l (• >. 

\.. ~"<•>, q • ~'(al. 

~ ;o o, ~ ;o o, ~ ;o o, ~ .. o, 

k • FS 

(Ec.::;.2.q) 

(EC.3.25) 

En esta "forma, la función objetivo en la ecuación 2.2 sujeta a 

restricciones, ecuaci6nes 3 .. 19 a 3.25, define el prroblema de 
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programación no lineal en el que las variables a ser optimizadas 5on 

los flujos ~ y las composiciones ~•." La solución nómerica a el HPL 

puede ser obtenida con algoritmos estandar. 

Dos muy buenos candidat.os de alqori tmos est .. ,ndar- de programación 

lineoJ,l son VMCON, el c~l implementación del algoritmo 

Wilson-HanPowell, y MINOS/AUGMENTED, los cua~es ·fueron desarrollados 

por Murtagh y Saunders (1981) y emplean un algoritmo lagraniano 

aumantado. Los resultados de estos trabajos emplearon MINOS/AUGMENTED. 

La solución óptima de este problema HLP provee automi.ticamente la 

secuencia de separ<lci6n que puede transformar las corrientes de 

alimentación multicomponente en productos multicomponentes deseados .. 

Una importante cuestión que 5ur-qe sobre l.J. validez de la 

formulación NLP propuesta es sl ccnfiquraci6n de 

s•eparaci6n puede obtenerse de la superestructura total. 

Claramente, si muchas de las corrientes postuladas no 

eliminadas (es decir, sus 1'luJos ajustan cero): 

configuraciónes de separación pueden ser complicadas y de valor 

pri.ctico cuestionable,. Interesa bastante. sin embarga. l•s corrientes 

r-ecicladas que son dirigida<:i hacia los mezcladores anteriores a la 

entrada de cada tarea de separación. tenderAn a tomar valores de- cero 

para los ~lujos cuando los balances de masa en los mezcladores ~inales 

anterioreto a cada producto sean satisfechos. Co'9la se observa, un 

aumento de la razón de 'flujo de corriente reciclada t.rae un 

aumento de la 'función objetivo .. Sin embargo debido a la minimización 

de la 'función objetivo, el flujo de estas corrientes recicladas toma.-. 

valores de cero .. Esta prueba implica que se esperan estructuras de 



203 

11ETOOO!I ALBORITHICOS PARA LA SINTESIS DE PROCCSÓS 

secuencias de separación simple usando este m6todo, el cuAl es muy 

Otil den.de el punto de vista pr6.ctico. 

Otro comentar-io sobre la formulación HLP es que debido a la 

bilinealidades de composicianeia y "flujos pre'3entes en las ecuaciones 

3.20, 3.21 y 3.22, el problema es en general no convexo. Esto puede 

implicar que una <:ioluci6n óptima no pueda s~r garantizada. De eGta 

111aner-a, la u.olución obtenida. puede ser sólo conoiderada como mlnimo 

local para la función objetivo en cuestión. Recientes tra.bd.jos sobre 

sacuenciaQ de destil•ción general (FLOUDAS & AHASTASIADIS) han 

mo°"trado un procttdimi•nto muy e'ficiente de inicialización para el 

prable•a de proqra1H.ci6n no line.al. Esta 1111etodolo91.& de inicialización 

consit1te en re'!lolver un problema. de programación lineal que 

corresponda a una superestructura oaeleccionada de secuencias de 

d&st.ilaci6n y proporcione muy buenos puntos iniciales para el 

•lqori trM> de proqr•mación no lineal. 

3.3 AUIDRITMD ftlLP P- LA SINTESIS DE llEClENCIAS DE DEBTILACIDN CON 

INTE&RllCIDN DE alLllR. 

El en-foque adoptado •qui ayuda fuertemente en l• gener.:tción dt!' una 

buena superestructura. La superestructur• ideal para un problema 

debora. contener todas las secuencias de destilación 'f•c:tibles, todas 

las estructuras de integración de calor factible<;; dentro do la 

superestructura y todas las condiciones de operación para cada columna 

en la superestructura. Para las separaciones n1 tidas" el nOmero de 

secuencias de destilación factibles es finito y todas estas pueden 



204 

HETOOOS ALOORITHICOS PARA LA SINTESIS DE PROCESOS 

f.A.cilmente ser incluidas en la superestructur.:\.· Similarmente, todas 

las conexiones de integración de calor factible dentro de l..':\ 

superestructura pueden tomadas cuenta para la correcta 

formulación de los modelos. El námero de tales conexiones, sin 

embargo, dependa de las condiciones de operación de las columnas en la 

superestructura .. Ya que la superestructura es finita, posible 

incluir todas las condiciones de operación factible para cada una de 

las columnas. Una forma de manejar este problema emplear el 

concepto de destilación mul tiefecto discutido posteriormente. 

Las cuatro etapas principales en el desarrollo apropiado de los 

modelos 11ILP par-a secuencias de destilación can integración de calar 

son: 

(1) Generar una superestructura de columnas 

(2) Desat"'rollar la función objetivo MILP. 

(3) Escribit"' las r-estricciones para el programa. Esto define 

las rutas permisibles par-a los flujos masicos y de calor 

dentt"'o de la superestt"'uctura. 

(4) Resolvet"' el modelo derivado (equivalente a optimizar la 

superestructura) usando un apt"'opiado paquete de solución 

t"IILP. Los t"'esultados de la secuencia óptima ser&n dados, 

entt"'e ott"'os, las columnas presentes, sus pt"'esiones· y 

temper-aturas, "flujos de alimentación y los costos de esta 

secuencia óptima. 

Una discución de cada una de las etapas se dat"'& a continuación. 
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Un método conveniente para generar una superestructura es el 

método de condensado..-rehervidor aplicado inicialmente por Andrecovich 

y We~terberg (1985) para columnas simples. La temperatura del servicio 

de calentamiento mas caliente y del servicio de enfriamiento mas fria 

se utilizan como limites del problemap con la condición opcional de 

que la presión de algun..1. columna generada no deber-A ser menor a cierto 

valor (es decir, presión atmosferica) o arriba de un cierto valor de 

segur-idad. El cbjetiyo es generar tantas columnas posible, 

dentr-o de estos limites, para cada tarea de destilación. El nllmero de 

columnas para cada una de las tar"eas constituye el nó:mero de efectos 

para esa tarea en particular. La primera columna o e·fecto de cada 

tarea esta determinada por el c:Alculo de la presión de operación 

(m1nima) para esta tarea usando como limite inferior de temperatura, 

la temperatura del condensador(es), y la composición del destilado (y 

productos laterales, para columnas complejas con un condensador 

lateral). En todos los de transferencia de calor a 

considera.dos, temperatura m1 nima de acercamiento, 6bnln 

establecida y todos los productos se suponen liquidas saturados. Para 

columnas complejds, la~ column .. '\s laterales a.e suponen que operan a la 

misma presión, como la parte princip .. "ll de ld estructura. Por lo tanto., 

para la primera columna, la presión de operación ininima pa.r"a 

columna compleja con un condensador lateral se ajusta al mayor de los 

dos valores pbtenidos y la temperatura del condensador apropiada 

recalculada. Las temperaturas de los rehervidores de tod .. "lS las 
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columnas cre&ldas hasta ahora son calculadas usando las presiones y 

composiciones de los fondos y de los productos laterales apropiados, y 

el m1nimo Yalor es determinc).do. L"'s oportunidades para la int.egración 

de calor son hasta entonces establecidas para asegurar que el ~egundo 

conjunto de efectos (o columnas) creadas ~ara cada tarea se.'\n 

disen:adas dC!' tal forma que los condensadores, de!' todas las e.alumnas 

puedan intercambiar- calor con el reher..,idor de li\ temperaturC1 m1nima. 

L.:AG temper-aturas de los r-ehervidores de todas las columnas del segundo 

conjunto son calculadas, la m1nim .. , de todas las temperatllrits de los 

rehervidores an la superestructura determinad.:\, y el procedimiento 

es repotido. El proccnso se termina cuando no ml.s columnas puedan ser 

adiconadas a la superestructura, esto es, cuando el limite superior de 

temperatura en violado por adicionar ml.s columnas a ñlguna tarea. Al 

final del procedimiento de generación de la superestructura, las 

presiones de todas las columnas deberan determinadas as! como lñS 

temperaturas de las rehervidores, y condensadores, as! como sus 

homólogas laterales. Cada columna en la superestructura se resuelve 

para ciertos para.metros requeridos por la fase de optimización. Estos 

r>arAmetros incluyen nómero de platas, relaciones de reflujo, costos de 

columnas como una función lineal del flujo de alimentación, cargas de!' 

calor de los condensadores y rehervidores como funciones di.rectas de 

las relaciones de flujo de alimentación. Debido al gran no.mero de 

columnas involucrcl.das, los m6todos cortas serAn necesarios. 

Un camino parcl. reducir el nll:mero de columnas generadas y evitar la 

si tuaci6n en donde las temper-.':\turas de las columnas para la misma 

tarea de separación difieren por tan solo 1 o 2 grados, es especificar 
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que la temperi\tura del n~boiler a ser seleccionado p;\ra iniciar una 

nueva iteración (o nuevo conjunto de efectos) difit:n--a do la itc:raci611 

pr-eyia por un valor tom~"do arbitrariamente, RDIFF,RDIFF pudiendo 

ésto igual a '5, 10 o 20 grados. 

3.3.2 LA FUNCION OBJETIVO DEL rtILP. 

El costo total de la secuencia es wsado poJ.r .. , comparar sect.\encil'\s 

alternas. El costo total es determinado por- el costo do operación y de 

equipo. Los costos de equipa (EC) considerados aqui son los cüstos de 

las columna.s de destilación y de los intercambii\dor-es de calor- usados 

como condensadores y r-ehervidores. Los costos de operaci6ri (OC) 

considerados son los costos de los servicios de calentamiento y de 

enfriamiento necesarios para el proceso. El nómero y condiciones de 

operación (y por lo tanto costos) de las columnAs e intercambii'dores 

d~ calor as! como la cantidad de servicios requeridos para cada una de 

ellas dependerA.n de la secuencia de destilación en particular y de la 

red de intercambio de calor asociada. 

El costo total anualizado de una secuencia y por lo tanto, lA 

función objet1vo, puL.!dc ser t"c;crita como: 

TC=+EC+(1•oc (EC .. :;.26) 

Los costos de una columna de destilación como una función del 

flujo de alimentac.i6n es no linei\l, pero ya que tm pi\quete de solución 

MILP no puede manejar funciones no line.:ües, una aproximacion lineal 
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necesar-ia. Una función 11neal apropid.da es: 

Costo de columna FC + V * F (EC.:;.27) 

donde FC es un ca.rqo fiJo parA una. columna y V es la pendiente de la 

linea que relaciona el costo de l~'\ columna. y el flujo de alimentación .. 

Expandiento los t6rminos en la ecuación (3.26) produce: 

TC "" _!__ J: (FO. + U. * 1-"1.) + _!__ J: CHX 
a l<15!11: a 

+ (1 J: CMu.t. CH~ + (J J: Ccu,L ü:i. (EC.3.20) 
lEHu Lecu 

donde Z es el conjunto de todas las columnas, HU y CU son los 

con.iuntos de todos los servicios de calentamiento y enfriamiento 

re~pectivamente. Los ~rminos CHX, CM y Oc pueden ser aderni.s 

expandidos dependienta del tipo de integ,.-aciOn de calor formulado .. 

Esto se desculiri. posteriormente. 

3.3.::S RESTRICCIONES DEL BALANCE DE PtASA. 

Lar; restricciones de b~"\lance de masa relacionan flujo de masa qua 

entra y sale de lat; columnas en la superestructura, describiendo las 

rutas permisibles par las cuales el material puede fluir de 

columna a otra. Las interconexiones entre las columnas de destilación 

descritas por las restricciones de balen ce de masa. 

Dependiendo del tipo, cada columna sep~ra la alimentación en dos 
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tres corrientes de productos. Por lo tanto.,. para cada producto 

intermedio de das o m6.s componentes,. los balances de masa en toda la 

superestructura requertr•n que la cantidad total del pr'oducto 

intermedio producido por todas l.:\s columnat> en la superestructura debe 

ser igual a la Ci\ntidad totC\l de este producto intermedio alimenti\dD a 

todas las columnas las cuales posteriormente separan al producto .. Esto 

E '"F' - E FJ = o "' .. IP 
l ... fl'I J.-•"' 

CEC.3.29) 

donde 

PSM "' conjlmto de toda9 las columnas que producen un producto 

intermedio m uno de estos prodt~ctos .. 

FS. "" conjunto de todato las columnas teniendo m productos 

intermedios como alimentación .. 

F .,. -flujo total para una columna .. 

IP "" conjunto de todos los productos intermedios. 

r = Fracciones de separaciones relevantes. 

Esta rastriccion plant.6.J, para cada producto intermedio.. Para 

completar la "formulación necesita una expresión para la 

alimentación al sistema de destilación .. Esta es: 

(EC.3.30) 
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La ecuación 3.30 asegura que lL' alimentación total al sistemi'., FTOT, 

igual a la suma de las alimentaciones todas las columnas las 

cuales procesan alguna porción de la corriente de alimentación .. 

3 .. 3.4 RESTRICCIONES DE INTEGRACION DE CALOR 

Los subproblemas de integración de calor de las slntesis de 

secuencias de destilación con i.ntegración de energ1a son muy simil .. ,res 

a los problemas de sintesis de redes de intercambio de calor. Las 

corrientes caliente!a son las corr-ientes de los condensadores y de los 

ser1Jicios de calentamiento, mientrtl.s que las corriontes frias son las 

corrientes de los rehervidores y servicios dt? enfriamiento. En la 

estructura se permiten calentadores o enfriadores intermedios y 

tampoco interc~'mbio de calor entre las corrientes de alimentaci6n 

interconectadas. En las estrategias de s.1ntesis presentadas esta 

sección,. es necesario que la cantidad de calor asociada cada 

condensador o rehervidor (carga de calor) expresada una 

'f'unci6n line~'l de una variable continua ( el flujo de alimentación 

este caso). La relaci6n final llega a ser: 

te; • Kc:j Fli:, .i•COND; 1-<wZ 

CH :: Kri. Flr:, i4EREB; kaZ 

donde 

OcJ carga de calor del condensador j. 

IA-l carga de calar del ro hervidor i. 

(EC.3.31) 

(EC.3.32) 
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KcJ "" constante que relaciona la carga de CC\lor del condensador 

y el flujo de alimentación a la columna Flc .. 
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Kri. = constante que relaciona la carga de calor del rehervidor i y 

el flujo de alimentación a la columna Ar::. 

COHD= conjunto de todos los condensadores en la superestructura. 

REB "" conjunto de todos los rehervidores en la superestructura. 

Z = conjunto de todas las columnas en la supel"'estructura. 

Un importante punto a obserrvar de las ecs. 3.31 y 3.32 es que aOn para 

columnas simples, la carga de calar del rehervidor no se supone igual 

a la del condensador para una columna en particular. 

El posible intercambio de calor factible dentro de la 

5uperestructura puede ser descrito usando dos de los modelos que son 

ampliamente usados en el campo de investigación de operaciones: El 

modelo de transporte y el de transbordo. 

l. LA FllRl'LILACIDN DEL l10DELO DE ~TE. 

El problem.a. de transporte o distribución eg. un problema de redes 

de dos niyeles (capacidad) en al cual todos los nodos en un nivel son 

productores (origen) mientras que los nodos en el otro nivel son 

consumidores (de~tinatarios). As!,. el modelo 

determinar la red óptima (generalmente el arreglo de minimo costo) 

pal"a transport.ar una mercancia del origeon directamentn 

destinatarios. Una analogi a puede ser repl"esen tada con la..a problemas 

de sintesis de redes de intercambio de calor donde el calor un 



212 

HETODOS ALOORITMICOS PARA LA SINTESIS DE PROCESOS 

bien o servicio ser.l transportado desde fuentes calientes (corrientes 

de condensadores y servicios de calentamiento) a fuentes frias 

(corrientes de rehervidores y ser-vicios de enfr-iamiento), de tal 

que todoJ. tr~'\ns·ferencia considerada termod inAmi camen te 

factible. Una transfer-encia es termodini.micamente factible si no viola 

la seqund.i ley de la termodin.A.mica, la cual simplemente establece que 

el calor puede solo fluir de l~"\ temperatura mayor a la En 

resumen, desde un nunto d(¡' vista pr..,ctico una temperatura minima de 

acercamiento p~'\ra alguna de las dos corrientes que intercambian calor 

tiene que ser especificada .. 

- LA llATRIZ DE CORRIENTES Y EL BALANCE DE CALOR. 

Todas las corrientes calientes y 1'r1as que satisfacen las dos 

restricciones termodini.micas pueden expresadas utilizando la 

matriz de corrientes bidimensional originalmente desarrollada par Pho 

& Lapidus (1973). Todos los condengadores y servicios de calentamiento 

son list"'dos la parte de arriba de la matriz mientras los 

rehervidores y servicios de en1'riamiento son listados al costado de 

•sta. Cada fila de lo'\ matriz es asociada a 

enfriamiento mientras que cada columna 

condens"dor o servicio de calent.:\miento. 

rehervidor o servicio de 

asociada solo 

DesplMl>s de la generación de la matriz de corrientes, el próximo 

paso en la "formulación del modelo es escribir los balances de calor 

pal"'a CA.da condensador y rehervidor. El calor de condensador puede 

ser tl"'an5ferido al rehervidor de alguna otra columna l.:i cual 
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exig.te una combinación o algOn servicio de enfriamiento factible. 

SimilarmP-nte!' el calor debe ser_ suministrado al rehervidor desde una 

cor"r'iente del condensador o servicio de calentamiento factible. Una 

consecuencia de la primera ley de la termodinlmica (restricción del 

balance de calor) es que para cada condensador o rehervidor, la 

cantidad de calor transferido debe igual a la cantidad de calor 

que esta disponible .. Este criterio puede ser escrito como: 

donde 

E q(ij) CI Oc:j, 
l~llJ 

1: q(ij) ~Gol, 

l_.lllL 

(EC.3.33) 

(EC.3.:14) 

q(ij) .,. C•ntid.ad de calor trans1'erido desde el condensador o 

servicio de calentamiento j al rehervidor o servicio de 

en"friamiento i. 

F., .. Conjunto de co•binaciDfleG 'f•ct.ibles entre los rehervidor o 

servicios de en1'riamiento y el condensador o servicio de 

calent.a111iento j. 

FMi = Conjunto de cotnbinaciónes factibles ent.re los 

condensadores o servicios de calentamiento y el 

rehervidor o servicio de enfriamiento i. 

OcJ y tri son definidas por las ecs. 3.31 y 3.32. 

La cantidad de ser"Vicios de enfriamiento requeridos para el 

problema pu~de ser calcul'-'do de: 
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Oc(i) ""J: q(i.i), 
jEFMl 

iECU 

y la cantidad de sarYicios de calentamiento j de: 

Dondes 

Clt(j) ""I: q(ij), 

LEFMj 

CEC.3.35) 

(EC.3.36) 

Ck:( i) "" Flujo de calor en el receptor fria i desde un condensador 

de una columna 

D•C i) = Flujo de calor desde la fuente de calor .i en un rehervidor 

de una columna 

Estas expresiones para <k;(i) y C-.(j) pueden subs ti tu idas 

la función objetivo ec.3 .. 28. 

- COSTOS DE lNTERCAPIB lAOORES DE CALOR EN EL t«JDELD DE TRANSPORTE 

El t.6rmino del costo del intercambiador de calor, CHX, la 

'función objetivo ec. 3.28 puede ser e•pandido para relacionar el costo 

dol intercambiador de calor para cada combinación 'factible en las ecs. 

3 .. 33 y 3.34 con la cantidad de calor in ter cambiado en esa combin•ci6n. 

La relación actual es no lineal (Regla dt:?l factor de los seis d6cimo~) 

11in emba.rqo, una. "'proximación lineal, como 1'u6> hecho para los costo5 

de las columnas ec. 3.27, conduce a un gran incremento en el nO•ero de 

va.ri.ables enteras y restricciones del MILP resultante. A cua9a de 

e5to, y del hecho de que los costo~ de los intercambia.dores de calor 

son de menor orden comparados con otros, como los costos de li'S 
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columnas y servicios, decidió usar una expresión simple. 

Consecuentemente!' los costos de los intercambia.dores de calor 

suponen directamente proporcionales a la cantidad de calor transferido 

(o •rea) esto es: 

Costo = Ol•.LJ * q ( ij ) (EC.3.37) 

donde:: 

at•.LJ = -,.A-re"'~~•;.¡Ú:,.:•..;:~~~l-~- (EC.3.39) 

C••.ret• Costo del intercambiador de calor a una 6.rea de referencia, 

-·· U • Coe1'iciente d& tr•nsferencia de cialor total para la 

combinación ij. 

4TIM = Es l• media logar1 tmica para la CCM1bin•ci6n ij .. 

Costo del por unidad de calor 

trans'ferido desde una. 'fuente j receptor i 

La cantidad de re'ferenciA de calor trans1'erido, 

selecionada para ser la tn6.xima cantidad de calor- que pueda 

transferida para esta combinación (0...). 

Todos los costos de los inter-ci\mbiadores de calor pueden ahoroJ. set"' 

incluidos en la formulación, aPladiendo los siguientes t6rminos a la 

'función objetivo: 

CHX =_!_E ~ Ol•.LJ q(ij) 
ªJ-l .. llllJ 

(EC.3.39) 
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o 

CHX =i + J: J:: O.x.LJ q(ij) 
Lees J&'lllll 

(EC.3.40) 

Oondo1 

CS = Conjunto de indices de calor-es receptores .. 

HS ""' Conjunto de indices de calores 1'uentes. 

La inclusión de los costos de los intercambiadores de calor en la 

función objetivo completa la formulación dE!l modelo de transporte. La 

principal vent.lJa. de esta formulación es que define expl1citamente los 

rosul ta.dos de la red de intercambio de calor.. Sin embargo, una 

desventaja es qua relaciona un gran nOmero de variables y 

re!ltricciones comparado con el modelo de transbordo. 

2. FDRfU..ACION DEL NIDELO DE -BORDO 

El problema de transbordo (Gar'fin.,..el & Nemhauser; 1972; Papoulias 

& Gr-oss111an,. 1983b) &s un problema de red de tres niveles,. el cual 

UO.;t, etapa intermedia o nivel es creado entre el productor (o fuente) y 

el consumidor (o destino). As1 • el modelo de transbordo busca la red 

óptima para enYJar un bien o servicio del nodo 'fuente al intermedio 

por ejemplo• al•.acen) y posteriormente al consumidor. 

Otra vez~ una analogla puede 'f•cilmente ser representada entre el 

modelo de transbordo y la s.1ntesio;;. de redes de intercambio de calor. 

El calor puede ser visto como un bien o servicio que es en1r,,1iado desde 

las fuentus ( corrientes de calor y servicios de calentamiento) al 

de&ti.no (corrientes fr1as y servicios de enfriamiento) tra..,...s de 
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inte,.-valos de tumperatur .. '\ que actú<".n 

inten1Alos de tempera tur .. , toman 

los nodos intermedios. Los 

cuenta las r-estricciones 

termodi.nA.micas, y en par-ticular l..'\ segut'\da ley de la termodinA.mica que 

requiere que los flujos de co).lor sólo sec\n de la tempe1~ .. ,tura mAs 

caliente a la m.l~ fria. Las restricciones termodinAmicas 

consideradi\S el modelo de redes mediante la división del inteFvalo 

de lemporaturi>. total en subintervalos. 

- DESARROLLO DE LOS INTERVALOS DE TEMPERATURA 

Varios investigadores (Linnhoff & Flower, 1978; Grimes, 1900; 

Cerda, 1983; Andreco'Jich & Westerberq, 1985) han propuesto métodos 

para dividir el interYala de temperi\lUra total. Sin embargo, en este 

traba.Jo, las siquienles reglas, que variación de las 

propLleslas por Papoulias & Grossman (1985)~ y que a 1.:J. vez el 

resultado de los trabajos de Grimes (1980)~ serA.n utilizad"'s: 

Regla 1: Reducir la temperatura de cada servicio de calentamiento y de 

cada condensC\dor por la temperatura mlnima de acercamiento 

especificada pc.'\ra el problema, ATa&nr. 

Regla 2: Coloc:ar las temperaturas reducidas de todos los condensadores 

y servicios de calentamiento asi las temperaturas de los 

rehervidores y servicios de enfri .. ,miento en lista y arreglarla'.3 

orden dt:-creciente. E'i"it•"' lista define los intervalos de temperall.lra. A 

cada condensador~ rehervidor o sen1icio, se le asigna un intervalo de 

acuerdo a su li!mpar .. ,turA. Los condensadores~ reharvidores "! servicios 
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son coloca.dos en el intervalo justamente a las temperaturas a las 

cuales ellos aparecen. Las corrientes o servicios correspondientes 

las temperaturas mi.s calientes en la lista son colocadas en el primer 

intervalo. 

Regle'\ :,). Los intervalos de tempera.tura M numerados orden 

creciente, M == 1,2,. •••• , NI. comenzando. con el par de ma}•or 

tempera tura la listi\. 

Un 11 mi te superior en el nOmero de intervalos es: 

NI S HCS + HRS + HHU + HCU - 1 

Donde: 

HCU = NOmero de servicios de enfriamiento. 

HCS = NOmero de condensadores en la superestructura. 

HHU HO:mero de todos los servicios de calentamiento 

NI = NOmero de intervalos de temperatura 

HRS ~ NOmero rehervidores en la superestructura. 

(EC.3.41) 

El nOmero actual de intervalos es menor que el mA.ximo ya que 

muchas de las temperaturas se repiten. 

Las reglas aseguran que siempre es termodi.nA.micamente factible que 

las corrientes calicmtes en un intervalo de transfieran calor a las 

corrientes frias en el mismo intervalo. En este sentido puede 

considerar que el calor fluye de la corriente caliente al intervalo 

corr-cspondiente, a la corriente fria en el mismo intervalo el 

sobrante dirigiéndose al próximo intervalo de menor temperatura. 

Un bali\nce de ener-gia alrededor de c.'.\da intervr\lo puede 
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escrito como: 

Gn-t.,m +E OK(j) - I: G:(i) - Qi.i.m•t. O 
jE!HSm lECs,., 

(EC .. 3 .. 42) 

Los tbrminos Gn-t.,m y O "'·m•t son los residuales representando el 

flujo de calor "'l interY.alo m desde el intervalo m-.. y al intervalo 

m..._ desde el intervi\lo m. Estos flujos residltales 5on necesarios para 

un balance de energi a total del problem .. , .. La presencia de algOn punto 

de Pinch tendr'- lugar entre los intervalos de temperatura que no 

tengan flujo de calor residual, esto es,. donde la carga de calor 

residual O...mH sea igual a cero .. 

- COSTOS llE INTERCA11BIADORES DE CALOR EN EL 110DEL0 DE TRANSBORDO. 

Los costos de los intercambiadores de calor pueden tC\mbién 

incluidos en la funci6p objetivo l.\sando la formulación del modelo de 

transbordo. Sin embargo,. es necesario ca.lcula.r primero la. cantidad 

1.o'lal de calor transferido para todo el sistema. El calor total 

transferido es la suma del calor de los sen1icios de calentamiento, el 

C0-'\lor para los servicios de enfriamiento y el calor intercambiado. 

esta es: 

CITOT =E OM(j) + t: Oc(i) 
jEKU lEQU 

+ 0.5 [ I: Ocj + I: CH 
jECOND lEllS:• 

- I: OH(j) - I: O>(i)] 
JEHU LECU 
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A Oo 5 [ I: Cl.j + I: (r\ 
j&CONO l-E• 

•I: OKUl•J: Clc(i)] 
JEHU \.ec:u 

(EC .. 3.43) 

Suponiendo otra vez quo el costo de un intercambiador 

directamente proporcional a la cantidad de calor trc."nsferido,. el ces.to 

totAl de los intercambia.dores para todo el sistema esti\ dado por: 

(EC.3 .. 4'1) 

donde: 

(EC.3 .. 45) 

El ~lculo ordenado de ~r, el valor de referencia del 

coeficiente de transferencia U..r.. la media logaritmiCi\ de la 

diferencia de temperaturas An1n y el calor tri\nsferido Q-.r~ deben 

seleccionados para caracterizar el i.nterca.mbio de calor total en el 

sistema. Una buena elección para el t.r.r!I es el promedio aritm6tico de 

un coeficiente de transferencia de calor de condensador y 

rO"hervidor los cuales caracteristicos del sistema. Un limite 

superior en los costos de los intercambiadon!$ de calor puede ser 

obtenido utilizando AT..,ln como An ... ,,..t pt?ro un valor mayor ser• mis 

realisti\. En este trabajo,. se emploO un valor de 2ATmi.n. 

La formulación de transbordo tiene dos ventA.ias sobre lA 

formulación de tran-:.porte discutida anteriormente.. Primara, 6sta 

determinA eXpli cita.mente el valor minimo de cada servicio requerido. 

El valor de cad~'\ servicio requerido es la cantidad m1nima la cual 
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permite a todos los balances de enerqia ser $atis'fechos lo 

requiere la 3.42. La segunda y l~ mi.s importante Yentaja al 

menos desde un punto de vista computacional) e$ que se requieFen pocas 

variables y restricciones. Sin embargo. l.:i desvent~'\ja es que no define 

expl1citamente la red de intercambio de calor .. Generalmente, red 

de intercambio de calor PLtede ser construida por inspección pero el 

procedimiento puede volverse tedioso para casos con muchos intervalos 

de temperatura. 

3.3.~ RESTRICCIONES DE INTEGRIDAD 

Las restricciones de inteqridad son necesarias para asegurar la 

consistencia entre las variables continuas y las enteras. Esto es 

debido a que ni el balance de materia o las rest.ricciones de 

integración de calor consider•n el hecho de que solo unas cuantas 

columnas de la superestruct.ura fo1~man cada una de las alternativas de 

la secuencia de dest.ilación. Las variables ent.eras y las rest.ricciones 

pueden al"ladidas para tomar en cuenta ést.o. Una variable binaria 

(igual a O o 1) es asignada a cada coh.tmna en la superestructura. Al 

final de la fase de optimización, el valor de esta variable para cada 

columna determinar• si es U o no presente en la solución. Un valor de 

1 indica que la columna est..l en la solución óptima ml.entras que 

valor de O indica lo contrario. 

Para asegurar que el costo apropiada de la secuencia óptima es 

calculado, e.<:itas varii\bles binarias deben ser incluidas la función 

objetivo. Regresando a la ec. 3.27 la cual relacioni\ el costo de la 
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columna con el flujo de alimentación~ esto es: 

Costo de columna == FC + V * F (EC.3.27) 

El cargo fijo en c .. 1da columna (FC) debe ser multiplicado por la 

columna de modo que el cargo fijo sea 

Onicamente incluido en el valor de la función objetivo si esta columna 

esU presonte en una coluci6n E>n p.irt1cular. 

Simil .. u·mente, p .. ,,.. .. , r-elacionar los v .. 1lorc>s de las variables 

continua~ con lo$ valores de las variables binarias correspondientes, 

el flujo de alimentación y la carga de calor asoci.ada alguna 

columna que no esta presente en uncJ. solución en particular deberA 

Ei:¡to punde llevado acabo af'l'adiendo las siguientC?s 

restricciones pa,..a cada columna en l .. , superostructura:. 

CEC.3.46) 

donde Lk t.o"S un limite superior para el gasto de alimentación la 

columna k. Si la variable binaria "y" es igual a uno, esta rest,.-icción 

se convierte en: 

CEC.3.47) 

Si la variable es igual a ce,.-o, al fluJo de L'\limentación ser.A. y 

la ca,.-ga de calo,.- tambi*n serA. ce,.-o ya que la ca,.-ga es p,.-opo,.-cional al 

flujo de alimentación. Un buen valor- par-a Lk ser-ia el mAximo flujo de 
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alimentación posible para la columna k para el problema en particular. 

3.3.ó FORl'IULACION ~TA DEL "ILP 

0-nspu•s de escri.bir todas las restricciones del modelo, el 

programa milo:.to entero lineal (MILP) puede at:1ora ser formuli\dO. Dos 

versiones de la formulación son posibles: una basada en el modelo de 

transporte del subproblema de integración de calor y el otro es basado 

en el modelo de? tr"'-nsborda. Estas dos versiones seri.n presentadas 

con tlnuaciOn. 

- FDRt1ULACION "ILP CON EL 110DELD DE TRANSPORTE PARA LA INTEGRACION DE 

CALOR. 

MIH _!._ E (FCk + "" FIC) 

ª•-
+_!_E E at•.tJ q(ij > 

ª j_.. L..-wJ 

+ fl E ecu,, E q<iJl 
le:U j.s'lll 

+ (1 E ÜIU,J t q(ij) 
j-U La:"Mj 

De modo que: 

J: F'k = FToT ..... 
J: YL Fl. - J: FJ = O 

lEP8m j_.a"' 

CEC.3.40) 

(EC.3.49) 

1, 2, ••• , NIP CEC.3.50) 
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Clcj = t<o¡ ""· 

CH = Kri. F'k. 

J: q(ij) = Clc¡, 
l~WJ 

J: q ( ij) = CH, 
JEFMi. 

,,.. - U< )A<,; o 

"" = o 6 1 

Fk ~ o, q ( ij) i!: o 

1. 2, Hes, k .. z 

1, 2, NRS, k E Z 

= 1, 2, NCS 

NRS 

k ::i 1, Z, ••• ,NCOLS 

para todo i, j, k 

(EC.3.51) 

(EC .. 3 .. 52) 

(EC.3 .. 53) 

(EC.3.54) 

(EC.3.55) 

(EC.3. 56) 

(EC .. 3.57) 

Las variables de dicisión en la formulación las variables 

binar'ias, )lk, el flujo para cada columna, Fk, y la cantidad de calor 

transferido entre cad .. , corriente caliente y fria, q(ij). Si ignora 

las rest.riccione'.i no-negativas, ec. 3.57, y se substituyen las 

restricciones de iguald"'d, 3.'51 y :J.52 en 3 .. '53 y 3.54 

respectivamente, el tama!1o del modelo l'\ILP es como sigue: 

(a) NO.mero de Yari.:\bles binaria~. ::i NCOLS 

(b) NOmero de Yariables continuas = HCOLS + 9(NCS + NHU) (NRS + NCU) 

(e) Nómero de restricciones = 1 + tUP + HCS + HRS + HCOLS 

Donde: 

tHP' = Hómero de productos intermedios 

Esto excluyo las restricciones enteras 0-1 ec.3.56 ya que estas son 

generalmente introducid .. ,s en paquett:?~ de solución como limites. 

La soluc16n da este modelo dafinc- expli ci tamente la red de 
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interc.:s.mbio de calor y o11.l9unaoa diYisiones de alimentaciones o 

corrientes de productos proporcion,1.ndo ademA.s el casto de la secuencia 

óptima. 

CALOR. 

MIN _!._ t (FO< ~ + IA FI<) 

ª•-
[ t a.¡+ 

jeQOHD 

-t Qoo(j) -e 11oc1>] 
J.-U i..CU 

ta.l. que 

t yLFl-J: F¡=O m = 1, :!, ...... , HIP 
L..... J_.•M 

= 1,. 2, NCS, k. z 

i = 1,. 2,. NRS, k e z 

°'" .......... J: Otl(j) - t: Qc(i) - ~"'"''=o 
J-•m l.ca"' 

F\r. - lle }te ~ O k = 1, 2, ...... , NCOLS 

Yk = ·º 6 1 k::: 1, Z, ...... , NCOLS 

tb.1. "" lÑJ,Nh& O 

(EC.3.58) 

(EC.3.:>9) 

(EC.3.60) 

(EC .. 3 .. 61) 

(EC .. 3.62) 

(EC .. 3 .. 63) 

(EC.3.6q) 

(EC.3.65) 

(EC.3.66) 
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Fk i!: o, C\.n,rn•l i!: O po3.ra todo k,m 

Or:(i) i!: o, Ott(.i) i!: O, iECU, jeHU 

(EC:.3.67) 

CEC.3.68) 

Donde: 

a es el tiempo de pago, en a.!"ios, para el cap~tal invertido 

(1 es una constante par.i convertir los costos de operación anual 

costos anu.?.l1zados pat""a un proceso. 

:t\es la fracción de alimentación a la column-3 

Las variables de decisión en esta fonnulaci6n son las variables 

binarias, )41:, los ·flujos para cada columna, Fk, la cantidad de cada 

'!ier·vtcio requerido, Gc(i) y CM(j), y el calor residual transferido 

entre intervalo~, Orr.,"t""' y Qn-'·"'· Nuevamente si se ignora las 

r-estriccianes no neqativas, ecs. 3.67 y 3.60, y se substituyen las 

restricciones de igualdad ecs. 3.61 y 3.62 c'.\propiadamen"le l.a 

3.63, el tami\f"lo del modelo MlLP resultante es como sigue: 

(b) NOmer-o de variables continuas = NCOLS + MCU + NHU +NI - 1. 

(e) NO:mer-o de re~triccioncs = 1 + NlP + NI + NCOLS 

Otra vez, estas excluyen las restricciones enteras 0-1 ec. 3.65 y las 

dos restricciones 3.66 ya que estas son generalmente? 

introducidas como 11 mi tes o V.'.'riables fij ac.;. 

La solución de este modelo proporciona los co~tocs. de la !".ecuencia 

Optima y la cantidad minima de cada seryicio requerido pero no define 
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explicita.mente la red de intercambio de calor. Sin embargo" esta puede 

ser -t:..cilmente deducida de la solución. 
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APLICACIONES 

4. PROGRAfVICIDN MIXTA ENTERA (KlP) 

La programación mixta entera opera con t*cnicas de optimización en 

las que una -función es optimizada sujeta a restricciones de igualdad y 

desigualdad, y donde dos tipos de variables pueden ser especificadas: 

variables continuas las cuales toman cualquier valor real dentro de 

limites dados y var-iables b1narias las cuales sólo pueden tomar 

valores de O y 1. La Qnica c._'\racteristica es precisamente la capacidad 

de manejar el Oltimc tipo de Vñriables las que en problemas de 

aplicación pueden ser asociadas a decisiones discretas 

combinatorios. 

problemas 

En el contexto de sintesis de procesos la aplicación de 111P 

requiere que una superestructura postulada" la cual posee muchas 
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secuencias alternativas que serA.n ani'llizadas. 

E5ta superestructura puede ser derivada para clases especiales do 

problemas (redes de recuperación de calor, sistemas de servicios) 

podria ser especificada por el Ingeniero de diseflo el uso de 

•todos heur1sticos y termodinAmicos. En la ~proximación de para.metro 

estructural sugerido por Umeda, sólo se usan variables continuas para 

eaodelar la superestructura como problema de pr'"ogramaci6n IM continua. 

En la aproximación MIP, sin embargo, las variables continuas "X" son 

asociadas a 'flujos, t.amaf'los de equipos, presion y temperatura, 

•ientras que las variables binarias 0-1 "Y" son asociadas a la 

existencia de unidades que son postuladas por la secuencia en la 

superestructura. Esto entonces produce un problema de la forma: 

•• t:. 

h(•,)t') = o 

Q(• ,y) <=- o 

X• Rn, Y• {0,1}M 

(EC.4.1) 

Donde la 'función objetivo e = f(x,y) representar• en general una 

medida económica deseada, mientras que las restricciones da igualdad y 

desigualdad h( x .y), g ( x ,y)" pueden ser derivadas de la Sltperestructura 

para representar balances de masa y calor, restricciones fisicas~ 

ecuaciones de disefto, especificaciones de diseflío o condiciones lógicas 
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que podr.1 an ,;er satisfechas en l"'s secuencias ( selección de l56lo una 

unidad entre diferentes candi.datas). 

La idea b6.sica entonces de esta formulación es extraer de la 

superestructura la configuración de la socuC?ncia con menor costo para 

resolver el problema" t1c. 4.1 .. 

Las tres caracterif:.ticas rM.s rapresentativas que acompaf'ían la 

formulación "mixta entera" en la ec. 4 .. 1 para la sintesig de procesos 

son las siguiente5; 

1. Optimización estructural y de par•metros pueden ejecutarse 

'3.imul t.Aneamento. Esto es punto muy importante en sintesis de 

procesos, ya que las decisiones discretas que están involucradas en la 

selección de secuencia, implican llevar a cabo otr-as decisiones 

tales como: selección de flujo, tamdl"l'.os de equipo, o niveles de 

presión y temperatura, las cuales en algunos casos pueden tener 

efecto muy importante en la estructura .. 

2. Restricciones discretas y lógicas pueden ser manejad as 

explícitamente con las variables binarias. E.sta caracter1stica es muy 

fuerte porque permite al disef'Sador especificar restricciones 

estructurales o condiciones que producir'-n 

secuencias roo).liSti\s. 

3. La representación matem6.tica proporciona 

configuraciones de 

cuadro sistemltico 

general ya que puede formular una variedad de diferentes problemas 

de s.1.ntesis con la misma her"ramienta matem'.tica. La importancia de 

esta caracteri stica descansa en el hecho de que los sistemas de 

procesamiento completo fi.q 4 .1 :o pueden sintetizado$ .simplemente 
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interconectando los modelos para los diferentes componentes. De esta 

forma las interacciones de los diferentes subsistemas pueden ser 

tom.3.dos explicita.mente en cuenta pd.ra la optimización total. 

Con respecto .:1. las caracteri<.aticas citadc.\s anteriormente, 

importante puntualizar por qL• MIP para los J?l""Oblemas de sintesis 

mi.s adecuado que las formulaciones basadas en optimización de 

variables continuas 10 la optimización de par•metr-os 

estructurales de Umoda. Cu~'\ndo la superestructura es formulada como un 

programa no lineal involucrando variables continuas esto produci..a. 

optimi zaci6n 

mól tiples. La convexidad 

la cual puede tener soluciones locales 

el programa lineo'\l continuo surge 

principalmente debido a las "funciones de costo cónc .. ,vas no lineales 

que son usadas para reflejar economlas de e5cala por costos de 

inversión. En el caso MIP la fuente de esta no convexividad puede 

expl1citamente identi1'icada a traWs del uso de "funciones de costo 

fijo que son expresadas en t6rminos (0-1) de variables binarias. Las 

ventajas de introducir estas variables binarias eia que ellas pueden 

ser asociadas a un problema combinatorio que bien definido y el 

cual puede l"esuelto diferente$ t6cnieas que eviten l .. , 

exhaustiva enumeración de todas las posibles alternativas do 

asignación (0-1). Por tanto si las funciones son convexas en las 

variables continuas (es decir funciones lineales), entonces las 

t6cnicas de optimización "mixta entera" determinari.n la solución 

6ptima glob-'l• En l..' proqram~ci6n no lineal continua el mismo 

resulta.do puede sólo alcanzado a tra ..... s del u"So de ücnicas dn 
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optimización global las cuales son ineficientes y en muchos 

riguros~s- Puede notarse que ~i las funciones lineales de cos;to de 

inver-sión son usadas en la 'formulación de la program .. '\ción lineal 

para reducir la no convexividad, entonceo;;. el p,.-oblema que aparece 

aqu.61 en que las soluciones tendrAn tambi6n much .. '\S de las unidades 

postuladas en la superestructurc.\. 

Aunque desde un punto de vista conceptu .. '\l la programación (MI) 

la herramienta natural poJ.ra ~todos algor1 tmicos en sin tesis de 

procesos. Es bien conocido que las i:*cnicas correspondientes pueden 

ser algunas veces ineficientes cuando el tamaf'lto dul problema. es muy 

grande particularmente 

binarios. 

lo concerniente al nOmero de valores 

Por lo tanto para hacer esta aproximación Otil es esencial venr.er 

los siguientes dos problemas: 

1 .. Encontrar una eficiente representación para. la superestructur .. l la 

cual conduzca a problemas de tamafto razonable .. 

2.. Usar o desarrollar t•cnicas de optimización eficiente que 

aprovechen la estructura de los problemas. 

El primer aspecto es claramente dependiente de] problema y donde 

los m6todos heurísticos y termodin•micos pueden jugar un papel muy 

Oti 1 para limitar el tamafto de l..l optimización del problema. 

Para el segundo aspecto se tienen que re,,lizar algori tmo5 

eficientes para resolver el problema en la form~' general dn la ec. 

4.1, 6stos, solo disponibles parE1 dos importc'-ntes El primer 

caso donde el problema de la ec. 4 .1 es reformul~do a la forma de un 
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problema MILP, y el segundo caso es cuando el problem<l de la ec. 4 .. 1, 

es for-mulado como un programa no lineal "mixto entero" (MIHLP) el 

que l.:As yariables bin .. '\ri ... '\5 son lineales y separables de las variables 

continuas las cuales aparecen en forma no lineal .. 

4.1 EJEtv>LDS DE APLICACION PARA LA SINTESIS DE SECUENCIAS t'EDIANTE 

PULP. 

E .. 1EMPLO 1 .. 

·Eate pl"oblema consiste de dos corrientes de alimentación 

multicomponente que ser.t..n separadas a tra~s de columnas d1:? 

destilación en tres corrientes de productos mul ti componen tes.. Los 

datos para este pr-oblema son mostrados en la tabla 4 .. 1. La primera 

corriente de alimentación involucra tres componen tes (es decir, 

Isobutano, n-butano, Isopentano) mientras que la segunda corriente 

involucra cuatro componentes (es decir, Propano, Isobutano, n-butano e 

Isopentano) .. Todas las corrientes de producto contienen los cuatro 

componentes con cantidades especificadas de cada uno de 6stos.. El 

objetivo en este ejemplo es identificar la configuración óptima de las 

columnas de destil~ción (que tienen ventñ_ias potenciales por by-pass, 

mezclado y división de corrientes y pueden separar las dos corrientes 

mul ti componentes 

especificados .. 

la$ tres corrientes multicomponentes de productos 

En el primer paso de la estr~\tegi"' de slntesis se d.esarrolltl 
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superetructura para cada corriente de alimentación multicomponente en 

la figs.'1 .. 2 y '1.3 .. La superestructura de la col"riente de alimcmt .. '\c:i6n 

de 3 componentes consiste de cuatro distintas column.:.ts de destilación 

(ver fig. 4 .. 2) mientras la supereslruch11""a de la corriente de 

alimentación de 4 componentes involucra 10 columnas de destilación 

distintas (ver fiq. 4 .. 3). 

Se observa sin embargo que sólo 10 variables enteras necesit~'\n ser 

asignadas y no 14!' de c.~sta se de?nota la existencia 

existencia de li\s columnas de destilación en la superestructura total. 

Esto es verdo).d porque los tres componentes de l .. '\ p1~imera corriente do 

alimentación (a) los mismos que los tres Oltimos componentes da 

la segunda alimentación y (b) tienen la misma Ct>mposición de ·flujo. 

Por ejemplo la columna de destilttci6n realiz .. '\ndo la tare .. '\ de 

separación B/CD en la superestructura de la primera corriente de 

alimentación tiene asignada la misma variable entera que la columna de 

destilación que rea.liza la mism~'\ tarea 

segunda corriente de alimentación. 

la sup.erestn1ctura de la 

Como se observa el flt..1jo lot,'\l de esta columna eo:;ta siendo la suma 

de los flujos de entr.l.da a esta tarea de separación de ambas 

superestructLtr~'\s:o lo cual equivale a tener un mezclador antes de esta 

tarea de separación. 

En el segundo paso se ejecutan simul"'ciones para cada columna de 

destilación U5ando el sistem~l. PROCESS (ciencias de simulación~ 1985). 

Teniendo. establecid~l.s las condiciones de alimentación para cada 

columna y considerando al ta recuperación de los compone~ tes claves 
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liger-os y pesados, las simulaciones se llevan a cabo a 20 y 80 :.: del 

flujo de "1.limentación mJt.ximo de <:ad"' columna .. Us<l'\.ndo estos datos los 

c:oeficientos l(J que relacionan las carga~ de c:alor c:on los 'flujos de 

aliment..aci6n puaden ser dctermin .. ,dos, usando ademi.s 1,:1, información 

propuesta por las simulaciones,. ol costo de cada eolumni\ fue obtenido 

para '..:!O y so;..: del flujo dcr la i\limcntaci6n usando el rrétodo de Guthr-ie 

(1969) .. Los coeficient~s x~ ~ ~ 'fueron determinados para c:ada 

columna .. Habiendo derivado la superestn.u:h\r.'.l completa y calcu.l~do los 

<::oeficientes de costo requet"idos y las const"1.ntes para las coll\mnas de 

dostildci6n, aplic .. "ln los balances de masa p-or componente y total en 

los divisores, mezcladores y columnas de· des ti lactó~ y se· plan te"'n las 

restricciones de calor neces .. ":trio y lógicas para la superestr-uctt.tra 

complet..\ .. El r-esultado 11ILP involucra 10 variable~ enteras, 127 

V<.'H"iable$ continuas y 65 r-estricc:iones. 

Los rest.ll "l'"'dos del problem .. "" NILP pr-oporcionan la configuración de 

las coll(mn .. "\s de! destilación mostrad<:"\!li en la fiq .. 4.4. La configuración 

arr-oja un costo ~"\nual total mini.mo de 1,176,700/afio .. 

Se observa qua l .. ,s corrientes de by-p.J.ss total son activadas aon 

ambas superes"\.ructurds do las corrientes de alimt:!'ntación y que el 

by-pass de ld primera corriente de alimentación contiene un divisor .. 

AdemA.s do incluir divisores en lil corriente de fondos de la columna 

BC/U, la corriente de destilado de la columna ABICD y la corriente de 

·fondos dn la c:olumna A/B. 

La config\.tración 6pt.ima mostrada la fig • .4.~, no puede ser 

realizada ct>n r~glas heur1sticas. AdemA.s sólo tres columnas de 
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destilación di'!'ttint .. ,s st? requieren,. 1..ma. pat'"et )<'\. corriehte de 

alimentación de tres componentes y dos p~r"d l""s corric>ntcs de 

alimentación de 4 componentes. Es't.o es muy impol"tarite porqLte si 

fuera a separar cada al imen taci.6n product09 df! componen \.e!:> puros y 

despu6s mezclar estos componentes de manera l;I~ obtaner los productos 

multicomponente requeridos, entonces dos columnA!3 deben ser- requf!rida-s 

para la primera alimentación y tres columnas para la ~e9unda 

alimentación. Por lo tanto como puede observ.:o.rse 1';'0 este problema la 

distribución óptima de by-pass, división y m~::clado !5f? alcanza. 

automAticamente via la formulación MILP que puede reducir el nQmero e 

columna.so de destilación necesarias y as.1 el costo total d~ l .. \ 

c:onfigura.c:i6n de deo;tilación. 
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TABLA 4 .. 1 
DATOS CEL E.JEMF'LO M 1 

COMPOHEHTE FL.U.JO DE AL tr1EHTACIOH 

CORRIENTE DE ALIMEHTACIOH t 

º' Isobutano 136.00 
C: n-Butano 226 .. BO 
D• l9opentano 101 .. 44 

FLU.JO DE ALIMEHTACIOH TOTAL "" 544 .. 32 Kg .al/h 

CORRIENTE DE ALIMENTACION II 

A• Propano 45.36 
B1 Isobutano 136.08 
C• n-Butano :?26 .. BO 
D: Isopentano 181.44 

FLUJO DE ALIMEHTACIOH TOTAL = 589.69 Kq •Ol/h 

PRODUCTOS DESEADOS 

A B e D 

PRODUCTO 1 10 100 100 150 
PRODUCTO 2 20 50 200 150 
PRODUCTO 3 15 .. 36 122.16 153 .. 6 62 .. 88 

TEMPERATURA (~~~1~) SERVICIOS (K) 

AGUA DE ENFRIAMIENTO 305 0 .. 159 
(20 Kl 

VAPOR 424J-kf'a 527 5.33j 

AT..,ln • 10 K 

a = 2.5 

b'= 0 .. 52 
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EJEMPLO 2. 

Este problema involuc..-a corriente de alimentación 

multicomponente a ser separada mediante columnas de destilación en dos 

corrientes de productos multicomponcntes. 

Los datos del problema son mostrados en la tabla 4.2. La corriente 

de alimentación consiste de cinco componentes (es decir, Propano, 

Isobutano, n-butano, lsopentano y n-pentano) y lo~ do!> productos 

involucran los 5 componentes en proporciones especificadas .. 

TABLA 4.2. 
DATOS PARA EL EJEMPLO M 2 

COMPONENTE FLUJO DE ALIMEHTACION 

A• Propano 45.36 
B: Isobutano 136.08 
C: n-eut.:ano 226.80 
D: Isopentano 181.44 
E• n-Pentano 317.52 

FLUJO DE ALIMEHTACION TOTAL = 907. 20 Kg mol/h 

PRODUCTOS DESEADOS 

A B e D E 

PRODUCTO 1 20 100 100 150 100 
PRODUCTO 2 25 .. 36 36.0B 126 .. B 31.44 217.52 

TEMPERATURA COSTO 
SERVICIOS CKl c•1odkJ> 

AGUA DE ENFRIAMIEHTO 305 0 .. 159 
(~O K) 

VAPOR 4243-1-".Pa 527 5,.333 

ATtnln . 10 K 

a = 2 .. 5 

b'= 0 .. 5Z 



2~3 

APLtCAC,OHES 

En el primer paso una superestructura da la corriente da 

alimentaci6n de 5 componentes es desarrollada de acuerdo A lo visto 

anteriormehte. Esta superestructura involucra 20 distintas columnas de 

destilación,. un divisor inicial que admit"' by-pass total, 26 divisores 

intermedios, seis mezcladores anteriores a l .. ls column .. '\S de dastilaci6n 

que contienen 3 compotiontes, 4 mezcladores anteriores a las columnas 

de destilación con dos componentes, y dos mei:cladores ant~rioros al 

final de los productos multicomponentes deseados. 

En el segundo paso, los cAlculos do simulación son realizados par.J. 

cada una de las distintas columnas de destilación a 20 y am;; del flujo 

total de cada tarea para identificar los modelos da costos de c:argo 

fijo para ca.da Uflil de lcJ.s 20 distintas c:olumna.s de destilación. 

Entonces, formulilndo la superestructura como un problem.1 MILP 

aplicando balances de masa. y energ1a y rest.ic:ciones lógicas, d<l. 

resultado un problema matemAtico que involcl"a 20 variables enteras, 

203 variables continuas y 129 restricciones. 

La solución del problema. MILP proporc:ion.i la c:onfigurolción 

presentada en la fiqura 4 .. 5 .. Esta confiquraci6n tiene un costo m1nimo 

total de f.2,879,.700/~o .. Se observa que existe un separador inicial 

con lcJ. corriente de by-pass total activada la que posteriormente es 

dividida en dos corr-ientes que son direccion.:idas a los dos productos 

deseados. El by-pass total corr-esponde a un porcenta.1e significativo 

de la alicnent .. 'lci6n,. esto implica que activando la c:orrientu de 

by-pass, l .. , .cairga de separc:ión en el resto del sistema se reduce y 

h .. ,y una posibilidad para le.'\ e~istencia de soluciones cercanamente 
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óptimas. Un separador intermedio existe después dr. la colunina do 

destilación B/CDE la cual in1,,1olucra dos corrien les dirigidas a la.,; 

columnas C/DE y CD/E y una corriente de by-pass que direccion<i'da al 

segundo producto. Las caracteristicas interesantes de esta secuencia 

óptima es que esta contiene cuatro columnas d1~ destilación que 

ejecutan las tareas de separación A/BCD, D/CDE, C/DE y CD/E las cuahHJ 

no corresponden a un .. '\ secuencia de columnas de destilaciOn para el 

problema convencional. Por lo tanto esto implica que el asigna.miento 

óptimo de corrientes de by-pass aparte de reducir los costos de c,...1da 

columna puedo claramente l le1r1ar a configuraciones que no involucren 

secuencias completas de columnas de destilación .. 

4.2 EJE""1..0S DE APLlCAClllN PARA LA SlNTESlS DE SECUENCIAS 11EDlANTE 

"lNLP. 

L.a e1'ectiYidad de la slntesis propuesta as ilustrada con log 

siguientes 4 ejemplos: 

E~EMPLO 3 

Este problema tomado de Mahalec & Motard ( 1977a) f!S pequefto y sa 

eligió para ilustrar el m6todo de sintcsis.. Estr!o consiste de das 

corrientes de alimentación multicomponente que van a ser separadas en 

tres productos mul ti componen tes. Los datos son mostrados en la tabla 

4.3. La primer"a corriente de alimentación inYoluc.ra dos componentes, A 

y B, mientras la segunda corriente de alimentación involucrñ trw.J 

componentes A, B, y c. El primer producto contiene dU!i componont.es (\ y 
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e, el segundo producto contiene tres componentes A, D,!I y e, el tercer 

producto contiene dos componentes, A y B.!' para este problema todas las 

dificultades de separación Dj son iguales a 1 y la constante "b" 

ade•s igual a uno. 

TABLA 4.3 

DATOS PARA EL E.JEMPLO tt 3 

E•PIE'CIS• 

• e ca.nL ldcsd 

• 
coaa1ENTE . o. •d• o .••• 

co•a1ENTI: • o. aas o. ••s o .•• , .. 
PaODUC'l'O o. !100 0.05 

PaODUCTO 1 o.,,., o.,,., º· td? .. 
PaODUCTO • º·ºº' o.OP& 

... 
Ya que existen dos tareas de separación para las corrientes de 

alimentación de tres componentes y una tarea de separación para la 

corriente de alimentación da dos componentes, las sltperestructuras 

para cada corriente de alimentación multicomponente son desarrolladas 

de acuerdo al procedimiento descrito en secciones previas y se muestra 

la fig. 4.ó. Habiendo derivado la superestruct.ura completa P.ara 

este proceso de separación, se aplican balances de masa para cada 

componente en los divisores, mezcladores y tareas de separación. El 

problema de programación no lineal resultante involltcra "15 variables, 

13 restriccj:ones no lineales y 19 restricciones lineales. El tiempo 

CPU ( IBM 3081) ~ para la ·formulación del modelo y slt ~o lución 
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mediante MINOS/AUGMEHTEO (Mortagh & Saunder"s, 1981) y fu6' da 1.98 S<:!g. 

Los resultados del problema de optimización proporcionan la 

secuencia de separación mostrada la 'fig. 4.7. Esta scc:uenci•" 

contiene la carga m6.sica de separación tot.l.l m1 nima de 10.333, ya que 

en la función objetivo hay una minimización .de la carga misica dD 

separ-aci6n total. Se observa que hay un divisor en l.:\ primer a 

corriente de alimentación lo que implic .. , una corriente tw-pu~s para la 

(mica tarea de separación. AdemA.s,. hay un diYisor inicial la 

5egunda corriente de alimentación que divide la corril:mte de 

alimentación en una corriente dirigida a un separador y una corriente 

de by-pass. Es muy sorprendente que e&ta solución 6¡>tima no utilit:a la 

otra tarea de separación propuesta la superestn.tctura. Esta es 

caracteristica importante debido a que no todas las tareas dt:! 

separación consideradas son requeridas para ser- usadas y e»to lleva a 

considerables ahorros económicos. 

Puede ade~s obser-varse que la secuencia de separaci.6n 6ptim.). 

determinada por este •todo es mejor que la secuc>nciA de Mah"'lec & 

t'lotard (1977a), fig. 4.8, hallada empleando su m*todo. 
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TABLA 4.4 

DATOS PARA EL E.JEMPLO ti 4 

coaa1SNTS DS 
ALllllSMTACS:ON 

PaODUCTO 

PaODUCTO a 

IUlrJCULTAD DS 8EPAaACJOlit 0 D J 
DJ 

., .. " 
•• ··º 

'· . . . 
EJ'El'IPLO 4 

'º 

E•PECIES 

e D 

.. 
'º 

ca.nllda.d 

ªº .. 
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Este problema consiste de una corriente de ali1nentaci6n con 4 

componentes que hay que separar en dos productos de 4 componentes, los 

datos del problema y la dificultad de las separaciones DJ s~ muestran 

el la tabla 4.4, para este problema el exponente b "f~ considerado con 

el valor de 0.6. 

El primer paso, la superestructura para la corriente de 

alimentación simple es desarrollada usando el m6todo descrito 

previamente. Esta super·estructura con tiene tres tareas de separación, 

puesto que la corriente de alimentación involucra cuatro componentes y 

cada tarea de separación corresponde a un punto de rompimiento de 
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estos componentes. Esto se muestra en la fig. 4.9, formulando esta 

superestr-uctura un problema de programación lineal,. &e 

obtienen 33 variables, 16 restricciones no lineales y 6 restricciones 

lineales. El tiempo CPU para formular y resolver el problema fu6 de 

1-25 seg. 

Los resultados del problema de optimiz~ción dan la estructura 

mostrada en l• fig. 4.10. Esta secuencia de separación contiene una 

función objetivo m1nima de 18.578. Se obser.ia que en la secuencia de 

separación óptima mostrada cm la fig. 4 .. 10, existen treG tareas de 

separación que se llevan a cabo en secuencias de series de 53-51-SZ, 

lo que es adem6.s la secuencia de la menor a la ma>·or dificultad de 

separación, con corriente de by-pass en la salida de la tarea de 

separación 53 .. 

Adeás hay un divisor inicial que separa la corriente de 

alimentación en una corriente que es direccion•da a la separación S3 y 

en un by-pass completo .. Hay adem6.s un divisor en la salida de la 

separaciOn S3 que divide la corriente de salida en una corriente 

dirigida a l• separación S1 y en una corriente &l mezclador anterior 

al producto P2 .. 

EJEMPLO 5 

Este ejemplo es una versión modificada del ejemplo 4. sus da.too;; 

son proporcionados en la tabla 4 .. 5 .. La constant.e b toma el valor de 

0 .. 6 .. 

Derivando y formulando la superestructura de este proceso do 
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separación como un problema de programación lineal tiene 

problema del mismo tamafto que el ejemplo 4. La solución de este 

problema NLP proporciona la secuencia mostrada en la fig. 4.11. Esta 

secuencia tiene una función objetivo m.1 nima de 13.686. Se observa Qlle 

hay un divisor inicial que separa la corriente de alimentación en una 

corriente dirigida a la tarea de separación S2 y una corriente de 

by-pass total. La caracter-istica impresionante de esta solución es que 

6sta no involucra la li\rea de separación 51. ..,unque esta tarea se 

halla incluido en la supE>re'5tructura mostrada en la fig. 4.9. f'or lo 

tanto, como se obser-va en este ejemplo, usando el fnlll.todo de sintesis 

de secuencias de separación óptimas propuesto, puede id en ti 'ficat'"se 

que no es nec:es<J.rio utilizar todas las tareas de separación. Esta 

c:aracteri stica importante que lleva a considerables ahorros 

econ6mi cos. 

TABLA 4.5 

DATOS PARA EL E'"1EMF'LO H 5 

c:oaa:rs:NTE DE 

ALlMENTAClON 

PaODUCTO 

••oDUCTO a 

7 •• 

7 .• 

DIFICULTAD DE sE••••ciON. D J 
Dj 

z .• !J 

o.o .. 
b ;o º· d 

ICSPICClES 

e 

'º 

D 

• 

.. 

C4t'\l lda.d 
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60 

6.667 

AD 

9.333 

44 

FlG. 4.11 SECUENCIA DE SEPARACIDN DPT1"'A PARA EL EJEMPLO 5 
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EJEMP~O 6 

Este problema tomado de Mura\.':.i y Hayaké\wa ( 1984), con'E'oiste de una 

corriente de all.mentaci6n simple de 5 componontes q1..1c hC\ tle separarbe 

en dos corrientes de productos de 5 componentes. Los datas del 

problema y las di·ficultades de separación sa muestran en la tabla 4.6. 

El exponente b toma el valor de o.6. 

Derivando la superestructura para este proceo;o de sep.u'"a.ci6n tal 

como se mencion.'\ a.nteriornienta y formuli.nUolo como problema d11 

programación no lineal can 69 Yariables, 25 re,.,tricciones no lineales 

y 22 restricciones lineales. El tiempo total CPU (IBM 3081) para 

-formular y resolver el problemi\ fué de :i.B seg. 

La solución de este problema HLP resulta de la confiquraci6n 

mostrada en la fig. 4.8 .. Esta secuencia contiene función objetiva 

de 34 .. 562, que es siqnificat.ivamente mejor que la secucncid de Mural,·.i 

y Hayak.."'wa (1984), se observa que hay un divisor inicial deo le."\ 

corriente de alimentación que la separa en un by-pass y en otras dos 

corrientes que son diriqidas a las tareas de separación S3 y 54 .. 

AdemAs hay un divisor en la corriente superior de la tarea de 

separaci6n S4 que la divide una corriente c:analiz-'ldi\ a. la tarea do 

SE;"paraci6n S:.:!. Ademas, en el divisor de l.:\ cur-rientr. super lor de SJ, 

una Cor"riente es diriqida a la tat'"ea de sep .. ,raci6n 51 y otra a la 

tarea de separación 52. En este ejemplo se utilizan tod.'.\s las tareas 

de SC"paración en la solución óptima.. la que es signi fic,,_ tivamonte 

di·ferente de la de 1'1ur"aki y HL>.ya~wa (198'\). Esta solución 

deyivada via un método algoritmic:o en el quP. las composi.cl.ones y los 

flujos de las diferentes corrientes son determinados anto~ticamonte. 
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TA[~LA 4.6 

DATOS PARA EL E.JEMPLO 6 

aoaaJ&NTIC DIC 
ALUlllCNTACION 

PaODUCTO 

PaODUC'l'O a 

... 
S.d 

DIS'JCUt.TAD DE •s••••c•&t. D J 
ºJ ... 
•.o 

•• •• !I 
., ... !I 

b•O.d 

ESPICCllCS: 

D " .. ca.nl\.dad 

ao. !I .. 
• •. d 
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4.3 EJEMPLOS DE APLICACION USANDO EL CRITERIO DE COHSUllO DE TRABAJO 

NETO. 

Un problema amplia.mente estudiado en la literatura ( Heaven 1969; 

Rathor-e, 1974, Morari & Faith, 1980; Meszaros & Fonyo, 1986; Kattan & 

Douglas, 1986) es la sintesis de secuencias con integración de calor 

para separ.'\r una mezcla de hidrocarburos ligeros de 5 componentes .. Los 

datos de alimentación son presentados en lA tabla 4.7. Hikolaides 

(1987) evaluA el consumo anual total CTAC) para las 14 alternativi\s de 

secuencii\s simples .r\si comoio el total del trabajo neto de cada 

uno .. En la tabla 4 .. 8, su primer column~ muestra l°"s 14 secuencias en 
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TABLA 4.7 

CARACTERISTICAS DE LA AL11'1EHTAC10H PARA EL EJEMPLO DEL HIDROCARBURO 

COMPOHEHTE FRACCIOH MOL 

A PROPANO o.os 
D i-BUTAHO 0 .. 15 
e n-BUTAHO 0.25 
D i-PEHTAHO 0.20 
E n-PENTANO 0.35 

orden creciente de TAC; en la tercera columna el consumo total de 

trabajo neto de cada 5ecuencia y en la cuarta columna, las cinco 

secuencias teniendo el TAC menor desp~s de la integración de calor, 

encontrados por Kattan & Douglas (1986). Se observa que todos los 

estudios citadas anteriormente encuentran qL1e las 5 secuencias 'fueron 

óptimas desp~s de la integración .. Tambi6n el conjunto de las cinco 

secuencias óptimas encontradas por Kattan y Douglas (1986) 

exactamente las mismas que las predecidas por el criterio 11.h • 

.1 
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TABLA 4.8 

COMPARACIOH DEL COSTO Y CONSUMO DEL TRABA.JO MEl O PARA U\S SECUENCIAS 

COSTJI AH!)l.'L < 1~~Bi~t~!:-& > 
GRADO DESf'UES 

SECUEHCIA (10 $yr ) DE 1.11 IHTEGRACIOH 

1.ABC/DE-AB/C-A/B-D/E 2.655 5.91 3 
2. A/BCDE-BCD/E-BC/D-B/C 2.050 11.35 
3 .. A/BCDE-DCD/E-B/CD-C/D 2.916 11.57 
4. A/BCDE-BC/DE-B/C-D/E 3.047 7.17 2 
5 .. ABC/DE-A/BC-B/C-0/E 3.088 7.4A 1 
6. AB/CDE-C/DE-D/E-A/B 3.180 7.42 5 
7 .A/BCDE-B/CDE-C/DE-D/E 3.263 B .. 12 4 
8. AB/CDE-A/B-CD/E-C/D 3.446 10 .. 33 
9. A/BCDE-0/CDE-CD/E-C/D 3.523 11.1~ 
10. ABCD/E-ABC/D-AB/C-A/B 3.697 11.20 
11 .. ABCD/E-AB/CD-A/B-C/D 3 .. 88'1 11 .. 83 
12. ABCD/E-A/BCD-B/CD-C/D 3.892 10.61 
13,.ABCD/E-ABD/D-A/BC-B/C 4.129 11.04 
14. ABCD/E-A/BCD-BC/D-B/C 4.301 10 .. 26 

4.4 EJEtlPLOS DE APLICACION DE SINTESIS DE SECUENCIAS CON INTEGRACION 

DE CALOR. 

EJEMPLO 7 

El procedimiento de slntesis es ilustrado mediante la prel!.ent.,"\ci6n 

de un ejemplo: este ejemplo referido como problema de Rathore, ·fu* 

seleccionado porque es ft"ecuentemente reportado en t.~ literatura .. E~te 

f~ primeramente discutido por Heaven (1969),. y Oltimamente empleado 

por mi.s de 10 inYestiqadores .. La corriente de alimentación con-\.i•~ne 

908 l(q-mol/Hr de 5 componentes de alcanos liqeros disponible~ como 

liquidas saturados a presión atmosférica .. 
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La composición de la alimentación y volatilidad relat1va de 

componentes adyacentes son listados en la tabla 4.9. El pr-obleni."\ 

desarrollar un proceso para separar cada componente en 98~.: de 

productos puros. 

Para simplificar los c.6.lculos las siquien tes consider.:.\ciones 

'fuerón empleadas: 

1. La temperatura minima de acercamiento 6TmLn mantiene 

constante a 11°K. 

2. La alimentación a la columna y corrientes de productos 

liquidas saturados. 

3. No es permitida la recompr"esi6n de Ya.por, inter-rehervido1- e 

in tercondensadores. 

4 Cada columna de destilación opera con 90:.: da recuperación de 

los componentes claves. 

5 Los coeficientes de transferencia de calor se mantienen 

constantes en 568 Wlm" ºK en todos los interc:ambiadores. 

6 Los costos de servicio de calentamiento y en'friamiC?nto 

representados por funcionas continuas. 

7 El costo de cambiar la temperatura y presión dff las 

corrientes intermedias es desprec:iable comparado al reSto el 

costo de la secuencia. 

8 S6lamente se emplean condensadores y rehervidores tot.."les .. 

9 No se permite la integración de calor de las c:orrü:m tes de 

alimentación de columnas. 
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Estas consideraciones fueron escogidas debido a que ellas aon 

empleados por otros investigi\dores de este problema; el uso de 

consideraciones consistentes permite t:omparaci6n directa de los 

resultados presentados aqui con los de otros. La relajación de algunas 

de las consideraciones 1'ormar•n la base de futuros trabajos. 

TABLA 4.9 

DATOS PARA EL E.JEMPLO 7 

INDICE DEL HOMBRE DEL FRACCION VOLILIDAD 
COMPONENTE COMPONENTE MOL RELATIVA 

A PROPAHO o.os 2.971 

B L-BUTANO o.1s 1.503 

e n-BUTANO 0.25 2.925 

D L-PENTANO 0.20 1.402 

E n-PENTAl-10 0.35 

* LA• VOLATILIDADE• asLATIV .. DE COMPONENTE• ADYACENTE• "'L "'"L ... ', 
rusaow CALCULADA• l:N LA TEMPS•ATUaA DEL PUNTO DE •UaaU.IA DE LA 

lll:SCLA Y tO&. 4 kPA. 

De la ec. 2.29!' catorce diferentes configuraciones u~ando 

separaciones simples pueden ser usadas para separar los 5 componentes 

de la .. 'llimentaci6n cm 5 producto<:;, e<:>tos se muestran la fig. 

4.12a-c. Sólamente las primeras 6 secuencias en la fig.4 .. 12 fueron 

halladas median ti~· heuri sticas. L.:\S heuri sticas fueron aplicadas de una 

manera conse.rvi\dora p<J.ra evi ta1~ la el iminaci6n de cualquier secuencia 

potencic.'\lmcntQ óptima. 
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La optimización de las variables de operación para obtener la 

mejor estructura inteqrada fu* realizada todas las secuencias de la 

fig 4.12 .. La optimización fue realizada en dos etapas.. Primero, la 

relación de reflujo CR/RlnLn) se 111antuvo constante en 1.2, mientras que 

las presiones de operación de las columnas variaron entre 27 .6 y 

2760 KPa. Posteriormente se fij6 la presión valor óptimo 

obtenido y la rolaci.6n R/RM\n fu6 variada entre 1.0 y 1 .. 2.. El valor 

inicial y el Umit:e superior de R/Rtnln es~n basados heuristicas, 

el limite inferior· se basa en el hecho de que las columnas de 

de5tilaci6n no pueden ser operadas por- debajo del reflujo mlnimo 

per•itido. El r•nqo par• las presiones fu6 determinado como se 

-.mcionó previa.aente. 

Est• _.todo d• opti•iz•ción en dos etapas se empleó debido a la 

natur•l•z• del probl-•. Rosult•dos similar•s fuerón obtenidos cuando 

l&• 8 vari•bles (4 presiones y 4 valores d• relación de re"flujo) 

'fu•r6n opti•ix•dos •i.ulUn••~nt.e aunque el tieinpo de coiaputación 

au.ent• 9iQni'ficativ..-nte y l• opti19izaci6n no siempre converge. 

L•s secuenci•• 6pti••s y casi 6pti•as fuerón qeneradas usando el 

proc.-di•iento d•scrito ant•rior9ent•. Los diaQramas esqueúticos de 

••t.• secu•ncia.s ••tan dados en las 1'igs. 4.13, 4.14 y 4 .. 15. Los 

co•tos y l•• variables d• operación de las columnas se presentan en la 

t•bla 4 .. 10. Esta tabla adeMs •Uestra las condiciones de operación 

6pti•as y los co•tos de estas secuencias sin integración de calor .. 

Considerando los factores presentados el paso 4 del 

proceditnientp de '!i!ntasis, la secuencia M 2 fu6 seleccionada la 

co•pleta"'ente óptima porque tiene los minimos requerimientos de 
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calentamiento y enfriamiento!' esto favorece separaciones tr"-s dit•ec:tas 

que la secuencia H 1 y ademi.s tiene el costo d~ riesgo menor de las 

tres mejores t!structuras. 

La i'ig. 4.16 muestra la diferencia entl"'e el costo hipot&tico 

óptimo (HVC) y el costo actual (AVC) el cual fl.16' determinado despu.6-s 

que la integración de calor actual fu.6 lleYadd a cabo .. 

Es evidente la posibilidad de distinguir entre el mejor conjunto 

de secuenci.i.s sobre la base de los costos de riesgo hipot6ticos cuando 

una distribución nl t.ida existe entre las di"ferente& configuraciones. 

Esto es, no es nocesat"'io calcular el AVC para todas las secuencias 

consideradas en la optimización del HVC. La fig 4.16 muestra que tres 

de las secuencias óptimas estan entre las secuencias predecidas por 

las heur1sticas con-firmando a'3J. la exactitud de 6stas..en . al elección 

de las secuencias iniciales. 
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TABLA 4.10 

i;.-e:suL TADOS f'ARA LAS SECUENCIAS OPTIMAS 

CON Y SIN INTEGl;:ACIOl4 DE CALOR 

SECUENCIA tt 1 

COSTOS 
•2,'549,475 •2,954,249 

CuH ... ,.., , i;;.GKA ... ..,...,,. w.1.1· "'"'''""'''.:'AlJ.lUrt 

SEPARCION P(kPa) R/R.liltN P( t<Pñ) R/RMIN 

ABC/DE 1089 1.057 634 1 .. 03'1 

D/E 214 1.,050 221 1.034 

AB/C 1441 1.067 841 1.042 

A/B 2689 1.091 1682 l.06J 

SECUENCIA M 2 

COSTOS 
•2,'516,861 $2,R55,. 500 

CON INTE.GRACION SIN ItHEGRACION 

SEPARCIOH PO<Pa) R/Í\llllN PO-.Pa> R/f'MlN 

ABC/DE 108J 1-0711 634 1 .. 039 

D/E 214 1 .. 056 221 t .. 034 

A/BC 2372 1 .. 163 1613 1 .. 04~ 

B/C 1076 1.091 717 1 .. 051 
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SECUENCIA 11 5 

COSTOS POR 
RIESGOS $2,539,089 '52,BBB,273 

CON INTEGRAC ION SIN INTEGRACIDN 

SEPARCION PCkPa) R/R1nN P( l<Pa) R/f.MJN 

A/BCDE 2482 l.O::;q 1014 1.030 

BC/DE 903 1.065 593 1.039 

0/C 1089 1.187 717 1.051 

D/E 221 1.052 221 1.034 

TABLA 4.11 

RESULTADOS PARA LAS SECUENCIAS OPTIMAS 

REPORTADAS EN LA LITERATURA 

RATHDRE (1974) 

COSTOS POR 
RIESGOS = $2,875!' 121 

SEPARCION P(kPa) R/RM1N 

ADC/OE 758 1.030 

D/E 496 1.043 

A/BC 1551 1.050 

B/C 807 1.112 
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SOPHOS ( 1978) 

COSTOS POR 
RIESGOS = 1>2, 744!'676 

SEPARCIOH P(l-".Pa) R/f;MJN 

ABC/DE 56~ 1 .. 060 

D/E 000 1.035 

A/BC 1427 1.074 

B/C 855 1.185 

l'IORARI & FAITH(t9BO) 

COSTOS POR 
RIESGOS = SZ,545!' 132 

SEPARCIOH P(\.:Pa) R/RM1N 

ABC/DE 1003 1.074 

DIE 214 1.056 

A/BC 1696 1.050 

B/C 1083 1.091 

Para mos'trar la importancia de la optimi.·z..,ci6n de las variable-:; 

de estado y la inlcCJraci6n de calor!' el costo por riesgo actual de las 
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14 secuencias fué evaluado a presión (P) y relación de reflujo 

CR/~Ln) constantes!' 690 KPa (Rathore, 1974) y 1.2 (King, 1971) 

respectiyamente. 

Posteriormente las variables de operación P y R/RmLn fueron 

variadas para minimizar AVC. Estos datos junto con los resultados 

obtenidos pare.'\ las secuencias cuando se consideró integración de 

calor, estan grafici\dos en la fig. 4 .. 17. Esta gr.i.fica muestra que la 

optimización de variables de estado y la integarci6n de calor juegan 

un importante papel en la sintesis de secuencias de destilación. La 

fig .. 4 .17 adelf\As confirma el argumento de que las mejores secuencias 

con integración de calor astan generalmente entre las mejores 

secuenci .. ,s no integradas. Una observación interesante es que la 

integración de calor no siempre representa ahorros significativos; 

esto es verdad para algunas de las secuencias sub-óptimas. Por 

ejemplo, la versión integrada de las secuencias H 3, M 10, M 12, etc. 

peores que las versiones no integradas de las secuencias tt 2, tt 5 

y 11 1. 

COl'IPARACIDN CON TRABAJOS PREVIOS 

Como se ha mencionado anteriormente diversos investigadores han 

estudiado este ejemplo. Los resultados descritos aqu1 son comparados 

con aquellos de Rathore (1974-b), Sophos (1978), y Morari & Faith 

( 1980). Estos estudios fueron escogidos porque todos ellos involucran 

integración de calor y usan las mismas consideraciones que las 

descritas an"teriormente. El óptimo reportado por estos investigadoreto 
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fué calculado usando las mismas correlaciones de co~to, modelos de 

disaffo y modelos termodinAmicos pari\ poder comparar sobre las mismas 

bases. Las variables de operación de estas c:an·figLu""acion~s fller·on 

optimizadas sin hacer cambio!5 estructurales a la ~;ecuencia para evitar 

cualquier desviación que pudiera ser generada cuando se usan costos 

diferentes y c:Alc:ulos de discl"io. Estas secuencias estan representadas 

en las 1'igs .. ll .. 19, 4 .. 19 y 4.2:0, los costos y las V.'.\l"i..,.bles de 

operación se dan en la tabla 4 .. 11. 

La secuencia H 2:, que es l .. '\ óptima generada por Kattan, 

signifiCi\tivamente mA.s barata que la de Rathore y Sophos y ligeramente 

rná.s barata que la de Morari & F .. ·ü th. Otra importan ti:~ comparación es el 

hecho que el arreglo de la columnas en la secuencia n 2 es el mismo 

que el reportado en las secuencias anteriores (Rathore, Sophos y 

t1orari) .. La principal diferencia entre las secuenci.:\S da t1orari & 

Faith y la U 2, es que en la Oltima una corriente fué combin .. "\da con 

tres columnas al mismo tiempo. Esto 

debido a Que ellos permi tiuron 

intercambiando calor simulUneamente .. 

fué posible par.:\ Morari & Faith 

mi.ximo de tres columnas 

El método sugerido por Kattan es rnAs simple que otros m6todt.'ls, 

los cuales generalmente requieren que el usuario tenga mayares 

conocimientos de aptimizaci6n no lineal y técnicas de descomposición 

de problemas qrandes. 

Aunque la secuencia O 2 fué encontrada por todos los 

investiq .. "\dores para ser la mejor secuencia tanto integrada como 

integrada, l~"\ sucuencia 6ptima fué cambiada .. 
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En relidad la secuencia óptima tiende a conyertirse m.ts.s compleja 

con al tiempo. En otras pal.,'\bras cada nuevo investigador que <l\taca el 

problema y encuentra un nuevo óptimo est.A ho'.\CiL'ndo m!s complej .. , la 

secuencia. Esto es sorprendente, ya que es una gran ventaja de la 

implementación de las técnicas de sintesis de procesos, dando 

secuencias m.:s.s complejas. Un alto gr .. l.do de comple.iit.lad generalmente 

resulta por reciclar calor o corriEmtes de materiill, resultando 

control. Esto tiene mucha importancia~ ya que una planta que no puede 

ser adecuadamente controlada podria no ser construida. 

4. 5 EJEMPLOS DE APLICACION DE SECUENCIAS DE DESTILACION coN 

INTEBRACION DE CALOR USANDO l'IILP. 

Para ilustrar algunos aspectos del método MILP, con tinuaci6n se 

presenta11 dos ejemplos (uno de tres componentes y el otro de cinco) .. 

Cabe seftalar que estos ejemplos fLteron tomados de Andrecovich & 

Westcrberg ( 1985) donde los costo<;. de servicios y otros cal culos de 

costos fueron realizados usando las ecuacion~s presentadas por K,:\ttan 

A: Douglas ( 1986) .. 

EJ'EMPLO 8 Y 9 

Los datos necesarios para estos problemas se dan 

4 .. 12 y 4.13 

las tablas 
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" B 

e 

FLUJO = 250 l<gmol hr-• 

ATWJ:N = 10 K 

TA~LA 4.12 

DATOS PARA EL E~1EMPLO 8 

COMPONENTE 

BENCENO 

TOLUENO 

CICLOHEPTANO 

PRODUCTOS DESEADOS' BENCENO PURO 

TOLUENO PURO 

CICLOHEPTANO PURO 

0.6 

0.3 

0.1 

SE ESPECIFICA QUE LA RECUPERACION DE TODAS LAS COLU,.INAS SERA DE 

98"· 

SERVICIOS TEMP.(K) COSTO ( lO/lOªk.J) 

1. AGUA DE ENFRIAMIENTO (CW) 305 0.666 
(20 K) 

z. VAF'Of.: DE 101.'1 kf'a (Hl) 373 3.351 

"• VAPOR DE 446.4 kf'a (H2J 421 5 .. á62 

"· VAl='OR DE 1.138 MPa (H3) <159 7.Fl49 
5. VAPOR DE 4.2.q3 MPa (H4) 527 11.405 
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A 

B 

e 
o 
E 

FLU.JO = 907. 2 Kgmo l hr .. 
ATlllN e: 10 I< 

TABLA 4.13 

DATOS PARA EL E.JEMPLO 9 

COMPONENTE 

PROPAPND 

ISODUTANO 

n-BUTANO 

ISOF'ENTANO 

n-PENTANO 

PRODUCTOS DESEADOS: PROPAHO PURO 

ISOBUTAHO PURO 

n-BUTANO PURO 

ISOF'ENTANO PUHO 

n-PENT ANO PURO 

0.05 

0.15 

0.25 

0.20 

0.35 

SE ESPECIFICA QUE LA RECUPERACION DE TODAS LAS COLUMNAS SERA DE 

99:.,. 

SERVICIOS TEl'IP.(K) COSTO (S/10
6

V.,J) 

1. AGUA DE ENFRIAMIENTO (CW) 305 0.666 
(20 K) 

2. VAPOR DE 172.0 kPa (Hl l 389 4.180 
3. VAPOR DE 414.0 kf'a (H2) 418 5.705 
4. VAPOR DE 1.138 l'IPa (H3) 459 7.849 
5. VAPOR DE 2. 862 Mf'a (H4l ~i04 10.202 

283 

Cuatro lipes dP- columnas fueron considerados: una simple y t.r<:!'G. 

complejas. Estas son ilustradas en las figura$", 2.16-2 .. 19. tados los 

modelos discutidos en esta sec.cion fueron resueltos el 

paquete APEX-111 ª 
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(a) Efectos del ROIFF. RDIFF es la diferencia de tcmp•~r .. ".turas 

el rehervidor impL1esta arbitrariamente, usada para cmpezAr cada 

itat"aci6n durante la l]Dneraci6n de la suporetructura. Un valor pequel"ío 

de RDIFF, es decir 5 K, darA columnas y por lo tan to~ rná.G 

opurtunidades para la integración de calor. generalmente conduc11 

secuencias mAs barc"lta .. El ejemplo B fue resuelto co un RDIFF = 5 K y 

20 K. Con RDIFF = 5 K produjo 80 columnas de todos los tipos que 

han considerado en esta parte del trabajo, mientras que con RDIFF = 20 

K se produjo 24 columnas. Las dos soluciones usando el modelo de 

transborde se dan en la tabla 4.14. Las secuencias se presentan en las 

figuras 4.21 y 4.22 • Para cada caso el modelo de transporte prodLtce 

la misma secuencia óptima y cantidad de columnas pero a un costo 

ligeramente mlls alto. Las formulaciónes del modelo de tri\nsporte y de 

transbordo usualmente producen la misma secuencia óptima. La 

di"f'erencia en el costo de la secuencia óptima producida es debida 

principalmente a las di·ferentes "f'ormas en que son evaluados los costos 

de los intercambia.dores de calor ya que el modelo de transbordo no 

define explicitamente las configuraciones de los intercambiadores de 

calor. En Consecuencia, el costo de la secuencia óptima de acuerdo al 

modelo de tra11porte deber& ser m6.s con·fiable. 

(b) Efectos de la integración de calor. La integración de calor debert 

conducir a menores costos totales • Esto llega a ser m'.s notorio para 

problemas grandes ( es decir, 5 componentes). A<m p~'lri\ una separación 

de tres componentes!' el ahorro es siqnificatiYo. La formulación del 

modelo de trAnsporte par .. , el ejemplo e full resuelto con RDIFF "" 5 para 

los Ci\sos de secuencias con y sin integración. Los resultados 
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obtenidos se reportan en la tabla 4.15. 

La primera secuencia idéntica a la fig. 4 .. 21 mientra.e; que la 

segunda columna Petlyuk .. (fig .. 2.19) con t.tni\ presión de 1 .. 0 

Atm. 

(e) Efectos de la adición columnas complejas: En muc:hos de los casos, 

debido a las bajas carqas de calor, las column<.-1.s complejas má.s 

baratas que el arreglo equivalen1..E? de las column~s co11vencionalns. 

Esto puede ser ilustrado resolviendo el ejemplo 9 el mc1deln t..le 

transbordo y con RDIFF = ~O, primero con columnas simples (tipo 2 .. 16) 

y despues los cuatro ti pos de column~'\$,. Los resultados se 

presentan en la tabla 4 .. 16. 

Las secuencias se dan en las fig. 4.23 y 4 .. 24. 
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TABLA 4 .. 14 EFECTOS DE ROIFF 

COSTO DE LA 
SECUENCIA OPTIMA 

($) 

1,228~634 

1,420,984 

SECUENCIA TIPO DE 
OPTIMA COLUMNA 

A/IJC 
B/C 
D/C 

A/BC 
B/C 
AE</C 
A/C 

* 

PRESIOH EH LA COLUMNA 
(ATM) 

FLUJO DE ALmEHTACION 
(KgMol/hr) 

1.00 
2 .. 17 
3.34 

1.00 
3.63 
2.39 
1.00 

250.00 
52.65 
48.85 

175.50 
71.25 
74.50 
66.75 
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TABLA 4.15 EFECTOS DE IHTEGRACIOH DE CALOR 

RDIFF 
(K) 

Ho DE 
COLUMNAS 

EH SS 

COH 80 
IHTEGRACIOH 
DE CALOR 

SIN 80 
IHTEGRACIOH 
DE CALOR 

COSTO DE LA 
SECUEHCIA OPTil'IA 

($) 

1,294,397 

1,498,043 

PRESIOH EH LA COLUMNA 
(ATM) 

1.00 
2.17 
3.34 

1.0 

SS = SUPERESTRUCTURA * VER FIG. 2.16 Y 2.19 

SECUENCIA 
OPTIMA 

A/&C 
B/C 
&/C 

A/B/C 

TIPO DE 
COLUMNA 

* 

4 

FLUJO DE ALIMEHTACIOH 
(Kgmol/hr) 

250.00 
'52.6:.'i 
48.05 

2'50.00 
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TABLA 4.16 EFECTOS DE AFIADIR COLUl'INAS COMPLEJAS 

RDIFF No DE COSTO DE LA SECUENCIA TIPO DE 
(K) COLUMNAS SECUENCIA OPTIMA OPTIMA COLUMNA 

EN SS ($) * 
COLUMNAS 93 2,191,480 ABC/DE 
SIMPLES AB/C 
SOLAMENTE A/B 

D/E 
D/E 

COLUMNAS 219 2,418,928 ABC/DE 4 
Sil'IPLES Y AB/C 1 
COMPLEJAS AB/C 1 

A/B 1 

PRESION EN LA COLUMNA FLUJO DE ALIMENTACION 
(KQflKll/hr) (ATl'I) 

:31.62 
19.19 
32.69 

1.62 
2.84 

31.74 
7.52 

19.19 
20.45 

SS = SUPERESTRUCTURA * VER FIG. 2.16 Y 2.19 

907.20 
407.33 
183.47 
251.40 
248.47 

907.20 
197.89 
217.11 
182.12 
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4.6 APLICACION DE 111LP EN S!STE11AS DE SERVICIOS 

E.l orc,ien para. ilustrar la <J.plicac:i6n de MILP si ntesis de 

procesos empezari. primero con el problema de s1ntesis de sistemas de 

servicios. 

La sintesis del pr-oblema consiste en disertar un sistema para 

abastecer demandas de electricidad, potencia para distintas procesos 

motrices, agu~ de enfriamiento y vapor de alta~ media y baja presión. 

El objetivo en el disef'lo es determinar la con-figuración y las 

condiciones de operación y los servicios de planta que sati5facen 

el conjunto de demandas al minimo costo de inversión y operación. 

En la formulación del problema de sintesis de sistemas de 

~ervicios muchas configuraciones alternativas pueden ser consideradas 

sistemi.ticamente incluyéndolas en una superestructura tal como la que 

presenta en forma simplificada En esta 

superestruct\.lra hay tres Ci\be'l.ales de vapor de alta~ media y baja 

presión respectivamente. En cada nivel de presión discreta la presión 

de vapor y temperatura pueden ser consideradas 11 pero sólo un estado de 

operación debe seleccionarse en cualquier nivel respectivi'mente. El 

vapor puede ser generado con calentador de flama o de desecho a las 

presiones y temperaturas de acuerdo a las condiciones en los cabezales 

de vapor. 

El vapor disponible cada cabezal puede ser US.:\do para 

suministra.r una demanda de vapor requerida en las b..\rbinas de vapor de 

ese nivel o de! otro modo ser transferido al cabezal qt.1e tenga \.In nivel 

de presión d'e vapor inferior~ por medio de reductores. 
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Hay tres tipos da dispositivos para suministrar pulencid.: 

de vapor, tl1rbina de gas y motores electrices. 
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turbina 

Las turbina5 de gas son del tipo ciclo abier-to nimple aire 

como medio de trabajo. Los gases abandonando la sección de la t.ur-b1n .. '\ 

pueden ser us~'\dOs en un regenerador o precalentador de ,,ire comprimidu 

antes de que éste entre a la cámar~'\ de combustion de la turbina de 

ga5, o p\.\ede ser integrado com aire precalentado para combustión 

calentadores o como medio de calentamiento en calentadores de des,c-cho. 

La electricidad puede ser producida por una combinación de turbinas de 

vapor y g_as conectadas con un cigUel"al en el genet""ador t::!léctrica. L&.l.'.l 

demandas de potencia para accionadores puede por lo tanto ser 

satisfecha con turbinas de vapor, turbinas de g~°\s o motores 

eléctricos. Para completar la supere"=ttn.tctura unidades .u1xi liares 

deben ser incluidas hay un condensador de vado dependienta si hay 

condensación de vapores en las turbinas de vapor usadas. Hay adem!s 

tratadores de agua para el make-up, y un deairador· quE.• tr~'\ta el agu .. '\ 

de retorno para los calentadores y los pr·ocesos que requieran agua 

tr~'\tada. El agua de retorno de los calentadores es llevad.:\ ¡,, 

presión requerida por medio de una bomba, y puede pre calentad.:.' 

mediante un contacto indirecto en calentadores que usan presión 1Je 

vapor media .. 

La superestructura descrita anteriormente puede derivarse 

sistemi.ticamente, postulando la posible exif>tencia de ltlS diferentes 

tipos de unidades para satisfacer un conjunto dado en la demanda de 

servicio. 

El problema de sintesis consiste en determinar la confi.quración df:! 
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lo servicios de la planta, los valores de presión de operación y 

temperi\tura de los tres niveles de vapor, el tipo y capacidad de los 

calentadores y todos los flujos de vapor. Adem.A.s es necesario asign .. \r 

motores eléctricos o turbinas para dem~,ndas de potenci"' y energia, as! 

como el tipo de cada turbina usa.da en cada demanda. Papoulias y 

Grossmann tienen un modelo de MILP para la superestructura descrita 

anteriormente, usando como criterio de optimización el mlnimo costo 

anual del sigtema.. 

El modelo MILP es obtenido relizando balanceu de masa y energi a en 

la superestructura para conjunto discreto de condiciones de 

operación en cada cabezal de vapor. El costo de inversión de cada 

unidad potencial es modelado con una función costo de cargo 1'ijo. Ver 

fig 4.26. Aprovechando las relaciones topolog! cas la 

superestructura, se requieren variable binarias s6lamente para cada 

posible estado en los cabezales de vapor y para cada turbina potencial 

de gas y vapor respectivamente as1 como motores el6ctricos. 

Este modelo MILP ha sido aplicado a un problema "prueba 11 tomado de 

Hishio el cu.6.1 consiste de sintetizar un sistema de servicios óptimo a 

una refi neria de petróleo de 2 x 106 BPSD de capacidad. 

El conjunto de las demandas los ser1,,1icios de la refi neria 

incluye: electricidad, diez demandas de potencia externa para 

impulsores, tres demandas de potencia interna para el sistemñ de 

sorvicio y demandas para presión de vapor media, baja y agua para 

enfriamiento y tratada. 

Tres condiciones de operación discreta fueron consideradas para 

cada uno: el' cabezal de vapor de alt;\ presión, el cabez .. ,l de medii\ 
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pr-esión (t'\P) y una para el cabezal de baja pr-esi6n (LF') .. 

Hubo dos partes estudiados en el ejemplo anterior.. En el pd mer 

caso la. electricidad fu6 producida usando sólo tur-billL\$ de vapor al 

cual es el mismo problema resuelto por NISHIO, quien e1npleo regli\s 

heur1st.icas descartando el uso de turbinas de ()aS para la generación 

de la electr-icidad. En el segundo la poc:.:i bilid,,d de prodl\Cir 

electricidad con una turbina de gas 'fuit incluido cm la 

superestructura,. El tamaflo del problema fue qq variable b1n~r-ias, 2~3 

varia.bles continuas y 107 restricciones para el pri•er" caso; y t13 

Yar"iables binarias, 261 variables continuas y 115 r_,stricciones Dl 

segundo caso. La solución óptima para ambas casos 'fu• obtenida 

aproximadamente en 90 seg. de tiempo CPU en un computador DS-2:0~ 

usando el algoritmo de rami·ficación y acotamiE"nto del paquete de 

c6mputo Lnmo. 

L• con1'iguraci6n ópt.ima on el pri•er caso tuvo un costo anual de 

26 MS/allo, esta configuración corresponde al ciclo de potencia do 

condensación R.ankine. 

En el sequndo caso la con-fi9uraci6n ópti•a \uva costo anual de 

15. 73 t'l•laflo la que corresponde a una reducción del 41 ~ en lo'S coBtos 

da servicio de l• planta, comparado con el caso Anterior la 

con1'iquarci6n obtenida es una planta de servicios de ciclo binario. 

La razón para el mejoramiento en el segundo caso 1'\.16 por incluir el 

gas en la configuración, el gas abandonando a la turbina, 'foto 

integrado con el calentador a alta presión reducümJo el consumo total 

de combustible en 37.4 :'"· 

Como se obserYa en este ejemplo el problemi\ MILP puude determ:i.n.-u· 
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can un esfuerzo computacional razonable,. las soluciones de t:o'.3 to 

m1nimo para sistema~. de $erYicios. 

Se obserYa que la aproximación propuesta optimiza simulUneamb'nte 

la estructura y las condiciones de operación de sistemas do serYicios 

arbitrarios. Lo que un importante mejoramiento sobre mr&tndos 

preYios reportados en la literatura. Otra importante caracterisrica de 

los m6todos anteriores es que debido a su representación niatém.1.tica 

pueden 'fad.lmente sumarse a modelos de sintesis 11ILP para aistem.l.s de 

procesamiento completo .. 

4. b. 1 REDES DE RECUPERACION DE CALOR 

Las redes de r'ecuperación de calor e!l uno de los componentes 

Cr'Uciales en un sistema do procesamiento total.. La s.tnt.esis del 

problema consiste de integrar en una r'ed de intercambiadores de calor 

a contracorriente,. un conjunto de corrientes de pr'oceso calientetl y 

frias, dado los flujos de c.-lor' y las teinperaturas de entr'ada y 

objetivo .. Un cojunto de serYicios (por' ejemplo combustible,. VApor,. 

agua de en"friamiento) considerado para proporcionar el 

calentamiento y enfriamiento auxiliar que sea requerido .. 

El objetiYO en· este problema de sintasis es desarrollar red 

que satisfaga las especificaciones de la'3 corrientes al costo total 

anual minimo. 

Debido al gran número de posibles redes,. 

configuraciones y a la no linealidad inYolucrada 

respcc t.iYas 

la fun ciOn de 

costo de inver'sión de los intercambia.dores de calor la principal 
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ap1"oximaci6n que a aparecido en los ól timos i\f'ios desarrolla los 

siguientes objetivos los cuales simplifican y ,.-educen el tama!'ío del 

problema de sintesis. 

l • CONSUl10 DE SERVlCl OS "lNl l10S 

Este es el objetivo mAs importante para una efié:iente ·red de 

intercambio de calor, puesto que corresponde a la 11\1.xima integración 

de calor que puede ser atendida 

temperatura de acercamiento 

una red f .. ,ctible, para una minima 

fijada. Como se muestra en la 1'ig. 

4.27, la ""-xima integración de calor es limitada por el punto de 

pinch. Ya que el costo de servicio es comOnmente el costo dominante, 

esta paso permite la eliminación de muchas configuraciones de n~des 

las cuales son ineficientes y costosas .. 

La predicción de los servicios m1nimos puede ser formada 

primeramente para desarrollar la actual estructura de la red de 

recuperación de calor como lo a mostrado Hohmann & Linnhoff y Flower. 

Este objetivo de disefto puede ser referido como la predicción de 

costo5 de servicios m1nimos,. cuando una yariedad de servicios de 

enfriamiento y calentamiento son empleados. 

:::. "lNll'IO ~ DE UNIDADES 

Otro importante objetivo es determinar el mimimo nómero de 

intercambiadDres de calor que se requiere en la red. Este objetivo 
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intenta minimizar indirectamente el costo de inveri;ión de la red ya 

que el costo de cada intercambiador es considerado como una función 

cóncava del •rea. Como es mencionado por Hohmann~ el nOmero m1nimo de 

unidades es generalmente menor que el nO:mero total de corrientes de 

proceso y servicios necesarios .. 

Los dos objetivos de disefto han sido usados en m6todos previos 

para la si ntesis de redes e'ficient.es de int.ercambiadores de calor1 

Linnhoff & Hindmars en el n.ttodo Pinch de diacfto, Corda &t Westerberg 

en una formulación LP y MILP que es basa.da en el pr-oblema transpor-te 

Papaulias & Grossma.nn han usado una aproximación •itnilar cOMO los 

autores anteriores, pero ellos us .. n for•ulaciones ba•ad•s •n al ,..todo 

de t.ransbordo el cual reduce considerablemente el ta•.tt:o del probltt,.a. 

La ide• blsica en el m>delo del transbordo para problemas de 

recuperacion de calor como sigue1 ca.o se MJ.estra en l• 1'ig. 4.28• 

el calor puede referirse co•o un servicio que .. transborda de la<s 

corriente9 calientes a las corrientes frias a traW• de intervalos de 

tempera turas de acuerdo la 

transferenci• de c.:alor. En p•rticular la o¡¡equnda ley de la 

ter..adin&•ica requiere que los 'flujos de calor vayan de •l tae a baja1; 

temperaturas y por tanto esas restricciones termodin6•icas son to.adas 

en el modelo de la red. Esto puede ser actualmente hecho dividiendo 

los r•noos de ta•paratura de entr•da en intervalos de tempcraturia de 

acuerdo a las reglas propuesta11 por Linnho"f'f &: Flower ,Grimas o Cerda. 

Estos dividieron procedimientos para garantizar la transferencia 

'factible de calor en cada intervalo do la red, dada tempera tura 

mlnima de acercamiento. En esta 1'orma como $B muestra en la 'fig. ,q.20. 



303 

f"!Ci. 4.ZB MODELO DE TRANSBORDO EN LA RED DE RECll'ERACic:tl DE CALOR 



A p L 1 e A e 1 o N E s 304 

puede considerarse que los flujos de calor de corrientes calientes 

dirigen al mismo intervalo que las corrientes frias. pasando el calor 

rostante al próximo inten,1~'\lo de temperatura y asi sucesivamente. 

Por lo tan to el modelo de transbordo para redes de recuperación de 

calor tiene a las corrientes calientas y servicios de calentamiento 

como fuentes, los intervalos de temperatura como nodos intermedios y 

las corrientes fr1 a& y los servicios de en'friamiento conio destinos. 

Est.a representación puede en realid•d referirse cOffto una 

superestructur• compacta que encaja Much•s con'figuraciones de redes .. 

Us•ndo l• represen t.aci6n de la 'fiCJ.. 4 .. 28, y ej ecu tanda los 

balances de •<Ateria y energla apropiados en cada nodo intermedio, 

Papoulias &: Oro'3~unann ha.n dewarrollado 'formulaciones LP para predecir 

el mlni•o costo de 5ervicios p•r• el caso de ca.binaciones perinitidas 

y prohibida•. 

En el anterior el nd-ro de hilera11 .., el LP es s61o igual al 

no-ro de intervalos de temperatura. •ientras el n0111ero de variable.s 

que el nOnwro de servicios lft6.11 el nOrnero de intrervalos • 

proble•a que involucre 20 

corrientes de proce'&o y 4 corrientes de servicios el ta111aflo del LP 

de sólo 26 v•riables y 23 hileras. La localiz•ci6n del punto de Pinch 

puede predecir can estos modelo& LP ya que en la soluc6n 6pti111a son 

&saciados con c•lores residuales iguales • cero. 

Es adelft6s i111portant.e puntualizar que la 'formulación LP puede 

•xtendid• 1'•c:ilmente cu•ndo los 1'1u-1os son vari•bles continuas y las 

temperatur~s son variables discretas. Esta caracterlstica 

particularmeñte ótil po ... que incluya la red de recupe ... aci6n de ca101~ 
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en un sistema de proceso total como se muestra posteriormente. 

La versión MILP del modelo de transbordo se para determinar 

li\S combinaciones y cargas de calor que tienden a parec·er la red 

para alcanzar el minimo costo de servios prefijado con el rninimo 

nOmero de unidade5. Los intervalos de temperatura diYididos en 

subredes de acuerdo a la localización del punto de Pinch prefijado por 

la solución LP. Las variables binarias se ·asignan combinaciones 

potenciales de corrientes ·frias y calientes en cada subn:?d y ~e US-"n 

la función objeti..,o para minimizar el nOmero de unidade~ .. 

Factores ponderados pueden ser asociados los binarios y asi 

reflejar niveles discretos de prioridad en las combinaciones. 

Estas prioridades pueden ser asignadas sobre las bases de 

localización de corrientes en la planta, propositos de cuntrol y 

seguridad o sobre las bases de materiales de construcción. 

Aunque la formulación de tr.:\nsbordo MILP no da direct.:\mente la 

configuración de la red de intercambio de calor, su solución contiene 

información para derivar la estructur"' de la red. 

Es intere!iiante observar que recientemente Flot.tdas hA dicho que 

siempre posible con esta información derivar una confiQt.tra.ci6n de r~d 

factible en la que cada intercambiador corresponde exactamente a una 

combinación predecida por el modelo de transbordo MILP. 

Este resultado aplica en casos en donde el fraccionamiento o 

fraccionamiento en subredes es llevado a cabo, cuando se formula el 

modelo. 

Para problemas pequertos la configuración de las 1 .. ed se puede 

derivar manualmante de la información obtenida en la solución del 
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modelo de transbordo MILP. Sin embargo~ si el número de corrientes 

grande y si diferentes puntos de pinch esUn presentes en l<l red, la 

del""iYación de la configuración puede ser confusa. Por esta razón 

Floudas ha acoplado modelo~ de transbordo con un procedimiento de 

programación no lineal para generar autorn.i.ticamente estructuras de 

redes las cuales permiten división de corrientes y by-pass. 

4. 7 SI BTEllAS DE PROCESO cottPLETO 

Para determinar el dioaef'(o óptimo de un sistema de proceso 

completo, es necesario coordinar las actividades do 1dntesis para los 

tres componentes ~sicos del sistema: procesos quimicos redes de 

recuperación de calor y sistemas de servicios (ver 'fig. ti.29). esta 

coordinación capacita la evaluación de diferentes configuraciones de 

la planta quimica. as! como la red de recuperación de calor y los 

sistemas de servicios, tomando expli ci tamente cuenta las 

interacciones. Esto puede ser completado si la s1ntesis de un sistema 

de proceso completo es formulada como una MILP en la que los 

compom:mtes son sintetizados simulUneamente. El procedimiento seguido 

a continuación ha sido propuesto por Papoulias & Grossmann~ 

PASO 1 .. Se desarrolla una superestructura para la planta qu.imica la 

qua contiene por ejemplo diferentes reactores o secuencias de 

scpar .. "\ción que !:.erA.n anal i li'tdas.. Esta~ "'l tearna ti vas pueden 

postulad~"\s basadas sobre escrutamientos preliminares por el Ingeniero 

do dist.~o. Las necesidades de enfriamiento y calentamiento esta 

super·e~tructura son tratadas como un conjunto de corrientes calientes 
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Y frias paro:\ la formulación de la red de recuperación de calor el 

PASO 2. El correspondiente MILP par,;1. la plo'.\nta quimica puede deriva..-se 

usando el modelo pr-opuesto por Papoulic.'\S & Grossmann. 

PASO 2. Dadas todas las corriefltes de proceso (f1'"1as y calientes), 

la superestructura de la plant"' qu1mica, los interVc.'\los de tempeFalura 

para la red de recupe..-ación de calo,.- derivados de posibles 

conjuntos discretos de temperatura de entrada y salida. Con los 

inte..-valos de temperatura el modelo de transbordo para lo<;i m1 nimos 

costos de servicio es ·formulado. En este modelo los flujos de las 

cor-rientes de proceso aparecen como variables que dependen de la 

actual estructu,.-a de la planta quimica. Ya que el modelo de transbordo 

no de·fine exp11 citamente la configun\ci6n con los intercambiadores de 

la red de recuperación de calor, su costo de inversión es estimado 

como una función lineal del calor total transferido en la red .. 

PASO 3. La superestructura de la planta qLd mica Junto con el modelo de 

transbordo para la red de recuperación de calar ..-equerirA diferentes 

demandas que vienen a ser satisfechas por el sistema de servicio por 

lo tanto, una superestructura de los sistemas de servicios y 

fo..-mulación MILP pueden de..-ivarse como discutió anteriormente.. En 

este caso, sin embargo, las demandas pan' el sistema de servicios 

son pa..-ametros fijos, sino variables que dependen de la estructura de 

la pl.anta qu1mica y la red de recuperación de calor. 

PASO 4. Los modelos MILP de la planta qui mica, el sistema de servicios 

y el modelo de tr-ansbardo LP para l'"edes de ..-ecuperaeión e.Je cal.ar son 

combinados juntos de modo de definir modelo MILP para el sistema de 

proceso completo. Este modelo MILP integrado para el sistema de 
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proceso total puede en ton ces ser resuelto rami ficaci6n y 

acotamiento para producir la configuraci6p óptima de la pl.°\nta q"u1 mico\ 

y sistemas de servicio .. En esta form~'\ resolviendo si.mulUneamente P.l 

problema MILP resultante, el sistema de proceso completo puede 

sintetizado tomando expli citamente en cuenta las interacciones de los 

tres mayores componentes. En general •ste producir• un resultado 

diferente que en el caso cuando la planta qu1•ica es sintetizada 

primero,. seguido por la red de recuperación de calor y por Olt.imo pllr 

el sistema de servicios. 

PASO 5. Habiendo resuelto el MILP del sistema de proceso completo, la 

solución del modelo de transbordo LP indicar'- el costo minimo de 

seryicios para la planta quimica. Ademi.s, puesto que la solución 

de1'inirA la existencia del proceso y corrientes de servicio, la 

configuración actual de la red de recuperación de calor con el mlnimo 

nOmero de unidades puede sor derivada en este p•so con el modelo de 

transbordo MILP .. 

La estrategia citada anteriormente, toma expll cit.&•ente en cuenta 

las interacciones entre los tres mayores con.ponentes .. El MILP en el 

paso 4 explica c•mbios en el 'flujo de la planta qulmica para la 

sintesis de la red de recuperación de calor y ademi.s explic"' los 

cambios en demandas de la planta y la red de recuperación para la 

sintesis de los servicios de la planta .. Se observa adeds que en este\ 

estrategia las redes de recuperar.i6n de calor se mezclan con el modelo 

de transbordo LP. Esto implica que los requerimientos mlniinos de 

servicios para la red predicen expllcitamente, el Co!Sto de 

inversión de la red no es tratado rigurosamente porque el modelo LP no 
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define expllcita..ente su configuración. Puesto que la contribución de 

inversión de la red al costo total no es dominante, la aproximación 

lineal del costo para el calor total transferido puede ser adecuada en 

.-uchos casos. 

La eficiencia de esta slntesis es claramente dependiente del 

tamafto del modelo l"IILP resultan te para un sistema de proceso completo. 

El .adelo MILP para 'liiSte9.as de servicios y el modelo de transbordo LP 

para redes de recuperación de e.alar producen proble11as de razonable 

tamid'Co como "&e discutió anterionnente. Por tanto el modelo MILP para 

el sistema de proceso ca.pleto puede ser de razonable tamafto ya que 

9610 •lternativas seleccion•das son incluidas en la superestructura de 

la pl.anta qul•ica. 

Par• 111ostrar la aplicación de la estrategia. de sintesis a los 

sist11Haas de proceso co•pletos el siguiente ejemplo de Papoulias y 

Oross•ann ~e consideraa 

Se desea •..nu"facturar 1000 lb/d de producto D (liquido) usando un 

gas que contiene a los ca.ponentes qulmicos A, B,. C. 

qu1«1ica l*sica para el proceso es A + B = D + E 

La reacción 

la cual es 

exot.j.r•ica y produce el producto E, el componente C es conocido como 

el inerte. Para. esta. planta quimica, los pasos bi.sicos del proceso 

primero inYolucran co•presión de la i'limentación,. desp~s circuito 

de reciclo que contiene al reactor, tanque flash, absorbedor, purga y 

compresor; el paso final inYolucra una secuencia para obtener O 

componente puro esencialmente se considerar• que el disef'Cador, 

habiendo hecho una selección inicial se enfrenta 

opciones maybres de disef'fo: a). La reacción pL~ede 

las siguien ten 

lleYada cabo 
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con dos diferentes tipos de reactor a presión alta o m~dia (40 bare~ o 

100 bo'.lres. El reactor Ñs barato tiene una conversiOn por p~so del 10:; 

a 40 bares y 10:~ a 100 bares; el r-eactor tri&~ Cf\r"O tiene con·Jersiones 

del 16:';: y 25:.: a lao:1 dos presiones respectivamente. 

b) .. Puesto que el solvente W debe ser adicion•do en el absorbedor, loti 

componentes para la destilación son D, E!' W. Las secuenci.-i.s direct~ 

indirecta de destilación consideran candidatas para esta 

5eparaci6n. En una u otr"a secuencia la primera colun"1a. puede operar a 

pr-esi6n media o baja (20 bares o 6 bares). 

e) .. Para evitar el exceso del inerte "C" en el rcciclo 9 deba 

seleccionar una purga, la cual en turno tendr• un mayor e1'ecta sobre 

la con1,1ersi6n total del componente A en el proceso .. La proporción de 

purga. a ser aplicada es O .. :ii, 2, 5, y 10:~. 

Dadas estas opcione'!i el objetivo en •l diseflo del proble111a es 

determinar la configuración de la planta qu1•ica. Junto con •u red de 

intercarnbiador de calor y siste•as de servicio• para raaxi111iza.r el 

bene"fi cio a.nual. 

La superestructura de la planta. qulmica se ..... st.ra en la. 1'ig .. 

4.29 .. Este C!'Jemplo fue resuelto por Pa.poulia.s • Bro•s111ann con la 

estr"at.egia citada anterior•ente y usando los •t.odos cortas de 

Westerberq para la pl&nta qu1mica. Sus resultados s•r&n COftlp&rados al 

caso cuando los tres componentes son sintetizado• ••parada.Mtrntll' para 

ilustrar las ventajas con una sintesis inteqrada. 

El modelo integrado MILP consistiendo de la planta qulmica., red de 

recuperación de calor y sistemas de servicios involucra un total de 34 

v .. ,riables bin~,rias, 269 variables continuas 198 filas .. Eo; interesande 
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observar que en aste MILP el modelo de transbordo para integración da 

calor sólo involucra 20 variables continuas y 14 'filas.. Las m.tlycres 

contribuciones 'fuoron aportadas de la planta quimica (14 binarias, 129 

variables continuas y 105 filas) y de los sistem .. ,s de servicios (20 

binarias, 120 variables continuas y 79 'filas). El tamafto del Oltimo 

1'ue debido a la selección de tres estados de operación disC:retas para 

el vapor de alta y media presión. 

La función objetivo en esta formulación MILP 'fult ma:J1:imizar la 

gana.ocia anual del sistema completo .. Esto lle'VÓ sólo tres minutos de 

tiempo CPU (DEC-20) p .. '\ra resolver el problema con el paquete de 

computación ''LIHDO". 

La gan•ncia anual de la solución óptima 1'~ de 9 .. 695 MS/a.fto.. La 

co"figur-ación óptima y condiciones de oprar-ación para la planta de 

proceso qul•ico se 1111Uest.ra en l• 'fig. 4.30. Se observa que la 

•li111entación pasa • atra....,s de un compresor de dos etapas con 

en'fria1t11iento int.eretapas y es comprimida a 100 bares. La alimentación 

ca.primid.a es. 11ttu.clada con el recirculamiento, y entonces entr-a al 

r-eactor •s barato ~et" que tiene 28% de conversión por paso. El 

e"fluente del r-ea.ctor es separado en una unidad -flash en donde parte de 

los productos D y E son r-ecobrados en los 'fondos, •ient.ras el vapor 

al absorbedor que utiliza solvente W para recobrar ,..s de los 

productos remanentes D y E. La razón dP. purga 6ptima en el divisor 

de :?:, de la corriente do vapor saliendo del absorbedor, la 

corriente restante que recia .. culada al reactor despu6s de ser 

recomprimida. La secuencii\ óptima de columnas de destilación 

necesarias para la puri1'i.caci6n del producto es la secuencia directa a 
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la presión ir.As baja. La primera columna opera a 100 bares y separa el 

producto mA.s volatil D de los componentes E y W,. ~ste último es 

reciclado a.l absorbedor. 

La fig 4 .31. muestra los ·flujos de calor en el modelo de 

transboFdo,. de la~ cor-rientes de proceso frias y caliente5 que son 

indicadas en la secuencia de la ·fig. 4.'30 mediante r.1 rculo'.i CH 

caliente,. e = fria). 

Se observa en la fig .. 4. 31 que el punto de Pin ch de l..'\ l"Cd de 

recuperación de calor es localizado a 381°K-371°K" lo cual asegura que 

los servicios minimos se empleen en la red de r-ecuperación de calar. 

Es interes<?.nle notar que aunque hay ládlo un punto de Pinc:h cu la r""ed:o 

hay dos servicios de calentamiento seleccionados en al solución 6ptimL\ 

vapor de baja y media presión). 

La configuración óptima y condiciones de oper<"ción para el sistema 

de serviciou se muestra en la fig .. 4.32 .. Se observa que este diseflo 

representa un ciclo de potencia binario donde el ciclo primario es 

generador de! turbina de gas que conduce a los gases calientes al 

calentador de un ciclo secundario Rankine condensan te pt.'l.ra 

usados como precalentamiento de aire .. 

Un CC\lentador de presión media geneFa vapoF L\ 17 .. z ban~s y 

600°K(presión discreta intermedia) y las tltFbinas son empleadas pi\ra 

satisfacer las deml\ndas de potenci<i\S p<l\ri\ la alimentación del 

compresor (11 837 kw), el compr-esoF recirculado (4369 kw) y l"' bomb .. , 

de agua de enfriamiento (1960 kw) .. la demandas de potencias para lu 

bomba de o'.\qua de c.'\limentación (269 kw) y bomb~ \l.:\Fa reciclo d~~ 

50lvcnte (261 kw) son suministradas con motores eler:trico-.a .. Se obscFva 
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que el vapor de media y "'l ta es qenerado por la planta de servicios 

para los requerimientos de calentamiento ~n la r"ed de recuperación de 

calor. Es interesante observar que aunque la red de l"'ecuperaci6n de 

calor puede usar sólamente vapor de baja m6.s eficiente para el 

sistema de servicios suministrar vapor de media y alta, ya que esta 

mejor balanceado para satisfacer la demanda de potencia. 

Finalmente, habiendo resuelto el modelo MILP integrado, el modelo 

de transbordo l'IILP se formt.1la btl'sado en la información contenida en la 

red de tr"ansbordo agrupada (flujos de corrientes de proceso y 

servicios), el modelo de transbordo MILP involucra 22 variables 

binarias, 80 variables continuas, 87 filas y f\!6 resuelto con LIHDO en 

7 seg. La configuración de la red mostrada en la fig. 4.33, y tiene 

las 15 unidades de "intercambiadores de calor" calculados por la 

solución de transbordo MILP. Se observa que en esta red de intercambio 

de calor el calentador de la primera columna de destilación (C3) es 

integrado con el efluente del reactor (H1). Adem.ls las corrientes H1 y 

C1 intercambian calor arriba y abajo del punto de Pinch. 

~.B llESCOOIPOSlClDN SECtENClAL 

Para comparar la solución integrada descrita anteriormente para el 

sistema. de proceso completa, el problema ft.t~ resuelto por 

descomposición secuencial en la forma siguiente: primero el proceso 

quimico no integrado ft.'6 optimizado separadamente mediante suministro 

de calor, enfriamiento y servicos de potencia a precio5 nominales. Con 

los flujos resultantes y las temperaturas de las corrientes frias y 
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calientes la red de recuperaci6n de calor fue !.óin tetizaJa con el 

modelo de transbordo .. Finalmente, el sistema de servicios se s1nteti76 

para las demandas de vapor y energ1 a obtenidas en los pa$.OS pn?vios .. 

Se observa que este esquema es in tui tiv .. ,mente la manera m4s obvia de 

descomponer el problema. 

Inespel"adamente una solución diferente se lJbtuvo mediante e!ite 

esquema de descomposición. La ganacia anual obtenida f.._ ... 8.83'3 MS/.l.Y'io, 

lo que representa una db;minución de casi 9~-! ($865 )( 109/~o) la 

ganacia con respecto a la solución integrada óptima. Es interP.sante 

observar que el proceso qu1mico de la solución "descompuesta" no fu6 

tan diferente., Este operando a 100 bareg, tiene la misma secuencia 

pero se escoqe al reactor ~s caro C2 ('25?. de conversión por paso) y 

la purga Ms grande ( 5%). Como resultado esta secuencia fu6 

energ41>ticamente Ms eficiente ya que el consumo en combu~tible (22 .. 59 

ton/hr) por requerimientos de servicios fu6. 4.4";: mA.s bajo. Sin embargo 

esta secuencia 1'u6 menos eficiente en la utilización de materias 

primas ya que tuvo una conversión total de 85.3%, lo cual 4 .. 5:.:: 

menor al 09 .. 0:.:: de conversión de la secuencia medianta la solución MILP 

integrada. Ya que la conversión de materias printas es el punto 

decisivo el costo, y no la energia, explica la solución óptima 

mostrada la fig. 4.30. 

Este ejemplo muestra claramente los peligros asociados los 

esquemas de descomposición comunes para la sintesis de procesog,. En 

particular en el problema anterior el esquema de descomposic:6n da 

mucho ml.s pesa a los costos de servicios cuando se s1ntesiza la planta 

quimic:a, asi como la integración de calor no se plante"' antes de esta 
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etapa. Por lo tanto uno de los puntos importantes con el modelo MILP 

integrado es que toma en cuenta el trade-off economice entre capital, 

materias primas y energia en un sistema dC! proceso completa. 

Es import.i.nte observar que si la planta quimica y la red de 

recuperación de calor son sintetizados simult.Aneamente precios 

nominales para ser-vicios y posteriormente se sintetiza el sistema de 
servicios segundo paso, Papoulias & Grossmann hayaron que 

este ejemplo la solución es muy similar a la obtenida el ~todo 

integrado la diferencia principal fu6 en los sistemas de sorvicios los 

cuales fueron obligados a suministrar sólo vapor de baja presión para 

p1""op6si tos de c:alentamien to. Claramente descomposición 

mat.4-maticamente vi.lid.a. para el modelo MILP integrado se mantiene 

todavia como una cuestion de investigación abierta. Parece,, sin 

embarga que gran cantidad de problemas MILP se pueden resolver 

esfuerzo computacional razonable aunque ellos no sean descompuestos en 

subproblemas. 

Del ejemplo anterior podemos decir que loi. aproximación MILP para 

sistemas de proceso completo es una herramienta sistemi.tica y 

eficiente para seleccionar muchas alternativas de secuencias. Esto 

parecer! a particularmente relevante la pri.ctica, donde 

frecuentemente las alternativa'5 que son potencialmente atractivas 

pueden ser exploradas debido a las limitaciones de tiempo en 

proyecto .. 

Se observa que el m6todo de ramificación y acotamiento que utiliza 

enumeración de primera profundidad generar• diferentes soluciones 

antes de en·contrar la solución óptima. Por lo tanto!' si estas 
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soluciones intermedias astan cerca de la óptima pueden 

consideradas par<A análisis mas detallados. Ot.ra manera de generar 

diferelltes soluciones prometedoras a partir de la óptima resolver 

el MILP para encontrar soluciones cuya función objetivo caiga dentro 

de una tolerancia de la solución óptima. 

4.9 OTRAS APLICACIONES CON t1ILP 

En las secciones previas se han presentado di-fer-entes uplicaciones 

de sintesis de proceso con técnicas MILP. Sin embargo es importante 

puntualizar que un nCmero de otras aplicaciones ha sido recientemente 

r-eportado. Por ejempla Andrecovich & l.tlesterberg han formulado la 

sintesis de secuencias de destil.:\ci6n con integración de calor como un 

~todo MILP .. Estos autores proponen un procedimiento para generar una 

superestructura en li\ que variables binarias se asocian a cada columna 

potencial y donde la inteqración de calor es tratada a través de 

modolos de transporte o transbordo. Shelton & Orassmann desarrollaron 

un modelo de redes MILP para sintesis de sistemas de refrigeración 

cascada que san integrados 

Las variables binarias 

redes de recuperación de calor. 

asignadas a los compresores a niveles 

de temper .. ,lura polc-ncial, mientras que la integración de calor 

tratada mediante una versión modificada del modelo de transbordo. 

Pi\ra ilustrar l .. '\s ventajas de la sintesis simultanei\ 

integración de calor~ se considera el problema dado en la tabla ~ .. 12, 

en la que una l"E?d de interci\mbio de calor y sistema de refrigeración 

debe ser disof'lado dadas las corrientes fri.i.c; y C:c'\.lientes de proceso. 
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Por si~plicidad se considera una temperatura ininin1a de 

acercamiento de 10°K, asi como un cambio do temperatura de 1.0°K para 

cada nivel de temperatura potencial en las etapas de refrigeración .. Se 

seleccionó re1'rigerante en este problema .. 

Dos rri*todos -fueron considerados para la ~intcsis. En el primero 

una de las corrientes de proceso fu6- primeramente integrada pdra 

mixima recuperación de calor" y entonces el sistema de refriqcración 

sintetizó basado en el resultado de las necesidadet; de enfriamiento 

de la corriente caliento. En el segundo caso la red de r~cuporación de 

calor fu6 sintetizada simulUneamente con el sistema de re·frigera.ci6n 

USi\ndo el modelo MILP. La cofiguración óptima obtenida con el primer 

m6todo se muestra en la fig.4.34, y tiene un costo anual total de S30 

500/af'(o ( costos de compresión anualizados, electricidad, vapor y agua 

de enfriamiento). LC\ configuración óptima obtenida. el segundo 

m6todo se muestra en lC\ fig. 4.35, ti.ene un costo anual de S27 

600/arto. Asi ahorros del orden del 28~'! son logrados mediante el m*todo 

de sintesis simulUnea .. 

Se obser'VC\ que tres etapas son empleadas en la "fig. 4.31, pero 

ahora lC\ corriente C1 es dividida de modo de integrarla al sistema de 

refrigerC\ción. As1 tiene el efecto de eliminar el llSO de agua de 

enfriamiento y disminuir lC\ temperatura arriba de 300°K en las etapa!'. 

posteriores, lo cual los requerimientos totales de electricidad se 

reducen de 10.84 kw a sólo 6 .. 43 kw. Los requerimientos de vapor son 

reducidos de 330 kw a 294 J<w,. Este ejemplo muestra la impor'tancia de 

tener tm cuadro matemi.tico comOn para sintntizar sistemus 

simulUneamente con la red de recuperación de calor .. Por' lo tanto el 
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ejemplo muestra ademi.s las desvantajas con los esquemas de 

descomposición secuencial 
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CAPITULO V 

ANALISIS DE RESULTADOS 

En est.e trabajo se han analizado diferentes ~todos de sintesis 

que obtienen la secuencia de separación Optim.J. en columnas de 

destilación tanto convencionales convencionales. E:n tre el los 

destacan los me-todos heur1sticos, la'3 estrategias evolutivas. los 

métodos termodinA..micos y los algoritmos en sus 'formulaciones MILP y 

MIHLP. 

E:l desarrollo para slntc$iS de sect.tcncias conveneionale5 ha 

!iido a menor ~scala. 

En lo referente a la utilización de métodos paroA la síntesis de 

procesos, el pt"incipal problCm.:\ a que se enfrenta el Ingeniero, e5 la 

naturaleza combinatoria y lH gran cantidad de '!:>ecuencias que se 

generan de una sapaFac:ión t"n particular. 

:; 
:¡ 
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Por lo tanto para los métodos heur-isticos, evolutivos y de 

objetivos termodinA.micos 

descartaci6n de secuencias 

considerablemente .. 

Yio;;ualiza su gran utilidad en la 

prometedoras, reduciendo el problema 

De los res1.tltados obtenidos, se argumunta que el enfoqLte 

termodin6.mico es efectiyo en la bOsqueda de secuencias óptimas y q..te 

es complementado con el criterio de relación de Yapor mtnimaio que es 

también una medida de optimidad. 

En este trabajo se planteó la idea de atacar los problemas de 

s.tntesis una "combinación de métodos"~ debido principalmente a las 

ventajas que se obtienen en los r-esultados .. 

De esta forma la heuristica se aplicó para descartar alternativas 

que prometedoras o para generar excelent.eo secuencias 

iniciales. La h!-cnica de objet.ivos t.ermodini.micos empleó para 

desarrollar limites o representacione$ que eliminaron aqtte11as 

alternat.ivas que no son i\tractivas enerqét.icamente, finalmente los 

m6todos algori tmicos utilizaron para generar secuencias 

automi.tici'mente en las que las interacciones y puntos de modelado son 

completamente considerados. 

De los resultados obtenidos en las met.odologias de programaci6n 

mixta entera,. sus formulaciones MILP y MIHLP, han qued .. ,do 

establecidos los siguientes pasos cuando se emplean estas técnici\S: 

1. Desi\rrollo de una superestructura basada destilación" la cual 

tiene incluidas todas las configuraciones potenciales, as.1 

opciones de mezclado 11 divisi6n y recirculamiento. 

2. Simulaciones en c.J.da columna de destilaci6n. 
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3. Formulación matemi.tica de la supel"'cstructur.:\ como ltn problema de 

programación mixta entera .. 

La solución de esta formulación matemi.tica, propol"ciona la 

secuencia de separación óptima que puede ejocutar la tarea deseada .. 

En lo toe.Ante a las columnas comple.1as '/ debido i\ la escasa 

investigación que se ha hecho al respecto 11 se plant~i\ el sigient~ 

panorama general; 

Este tipo de columnas traen inherentes ahorro9 de co!>to~ de 

operación y de capital. 

Se recolectaron los mayore5 resultados para cad<'-t uno de los 

esquemas ternarios discutidos anteriormente con la esperanza de que 

estos 1'or111en las bases para un procedimiento e•que.6.tico para cl 

disef'Co conceptual de secuencias de 'Jleparación. 

1.secuenciaa 1ii111ples1 

- Use la secuencia directa cu.ando: 

XA/(X. + Xc) > max (µ ,>..) 

- Use la secuencia indirecta cuando: 

XA/(X. + Xc) < max (µ~>..) 

- Calcula el flujo de vapor si: 

Donde: 

cnax(µ,>..) > XA/(XA + )(e) >min (µ,>..) 

µ- cu.• - 1 
aA 

CU.• - 1 
- 1 
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z .. columnas con salidas laterales: 

(a) Considere el emplear siempre una columna con s.l.lida lateral cuando 

Xc < 0.2. 

(b) Considere el emplear salida lateral cuando la columna esU 

reciclo y no se requiera gran pureza de la corrinte later<'.\l .. 

(e) Considere una salida lateral art"iba de la alimentaci6n cua11do el 

componente(s) intermedios son mlls dificiles para sep.:-.rar del 

componente fl\As pesado que del cla1,,1e ligero. De otro modo considere 

una salida lateri\l abajo de la alimentación. 

CDLU'1Nl\S CON SECCIONES LATERALES 

(a) Considere usar una columna con sección lateral cuando menos del 

30:'·; de la alimentación es componente intermedio .. 

(b) Si, en suma, XA es cercano a µ, asi dado por la ec .. 2 .. 3, los 

ahorros son mA.s significativos. 

(e) Los mi.ximos ahorros posibles son 50:·: para una mezcla ternaria y 

son independientes de las volatilidades relativas. 

COLUl1NAS PETLYUK 

(a) Los mi.Ximos ahorros de vapor en la columna F-'<!tlyuk son 50:·:. y son 

aprovechados para XA = µ y Xa-t O .. 
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(b) Los ahorros de los flujos de vapor son mis significativos para la 

columna Petlyuk que para cualquier otra clase de columna 

compleja .. 

(e) Para bajos Ya,. se debe considerar usar una columna Petlyuk cuando 

XA es aproximado a µ dentro de 0.3 .. Sin embargo, una columna con 

sección lateral puede preferirse, este caso los r-esul tados 

.a.proximldamente son los mismos en ahorros de vapor pero se 

requieren pocos platos y por tanto bajos costos de capital .. 

(d) Las torres Petlyuk pueden t~ner una ventaja significativa para 

valores de X. moderados o grandes, especialmente cuando la 

sepa.ración A/Bes m6s dificil o no tan 'f6cil que la separación 

B/Cs o cuantitativamente cuando X: es menor que O.S. 

(e) Las heur1 sticas sugieren el uso de columnas Petlyuk cuando gran 

parte de la mllimentación producto intermedio, correctas 

en todos los casos, debido a que la decisión depende de las 

volatilidades r-elativas .. 

COLLJtWAS CON PREFRACCIONADOR 

(a) Los mt.ximos ahorros en flujo de vapor en la secuencia del 

prefr-accionador dependen de las ...,.olatilidades relativas y ademlls 

de cual de las corrientes de producto del prefraccionador controla 
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la t'"elaci6n de vapor en la segunda columna. Las mAximos ahorros 

( i) Si la al imen tac:i6n superior con trola P los ahorros rn.6.x imos 

fraccicnales son (OA - aa) / (ClA - 1) ~ los c:lli\les ocurren cuando Xa 

~1, si este punto os tal que la alimentación superior controle. 

( ii) Si la alimentación inferior controla!' entonces los ahorros 

m.lximos son encontrados para Y4: = O y son iguales a (CD - 1)/(0A -

1). 

( b) No se deben considerar columnas con prefraccionC\dores 

alternativAs de diserto!' si se pueden usar torres Petlyuk en 

lugat". 

Los resultados anteriores son Cualitativamente correctos para 

mezclas conteniendo m.ls de 3 componentes cuando 6stas son agrt.\padas en 

un sistema pseudoternaria. Sin embargo!' los ~todos mAs 

cuidad6samente extendidos cuando trata de gran nOmero de 

componentes. Algunos progresoG en esta •rea han sido realizados; 

ecuac:iones de disef'{o para la evaluación del flujo de vapor m1nimo 

est.An disponibles, o pueden ser derivadas siguiendo el razonamiento 

desarrollado para el caso ternario. 

Los ahorros fracciona.les m!.ximos logrados en el flujo de vapor!' 

independientes del nOmero de componentes en la .:üimentación y que 

siguen la fórmula (S-1)/S!' donde S es el nOmero de tareas de 

separación que una torre compleja ejecuta simulUneamente.. Por lo 
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tanto los ahorros ""-ximos se espera sean s,o:;: pAra todos los esq1.u~m"'s 

complejos que ejecutan dos separaciones a la vez~ mientr-as que ellos 

aumcntd.n a 66.7:·! cuC\ndo tres separaciones son lluvada<:i a la ver .. 

En lo tocante a los r-esultados obtenidos en el tratamiento de 

secuencias de destilación con integración de calor, empleando ~cnicas 

de programación lineal (MILP), se procedió de la siguiente 1'onna: 

1. Se genera la superestructura. 

2. Se de-fine una función objetivo y las rest.riccicmes del problema 

usando las fo1~mulaciones de transporte y transbor-do, enseguida su 

optimiza el MILP resultante US.:lndo un "paquete" apropiado de solución. 

Es importante que •e co111prenda, segOn los ejemplos presentados en 

este trabajo, que toda esta gar1a de t6cnicas que utiliza la sintesiG 

de procesos, va enfocada al mejoraniiento de los proce'3os existentes y 

a la bósqueda de las condiciones óptimas de operación en colu1DC1as para 

el ahorro de enerql• y par consiguiente económico, en la Industria. 

Qui mica de Proceso (CPI). 
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CAPITULO VI 

CONCLUSIONES 

La sintesis de procesos se ha desarrollado considerablemente en 

los 111 timos 10 aftos,. en el transcurso de los cuales han aparecido 

cer-ca de 190 ar U culos. El •rea que •s ha sido estudiada por los 

Ingenieros Quimicos es la relacionada con las redes de intercambio de 

calor, con mi.s de 39 arUculos en relación a este tópica .. Se tienen 

la fecha ar U culos para la resolución de problemas industriales que 

muestr-an claramente ahorros costos de opt?raci6n y de ca pi tal. 

L~'\ sintesi.s de sistemas de <:icparación Area que ha dado 

result~dos muy siqnificativos, pero aún hay mucho por hacer. Los 

trabajos inicia.le·.~ se han concretado a los sistemas multicomponentes 

de conduct .. , "bien conocida''. heurist1ca'3 muy importantes han s1do 
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desarrolladas, pero es necesaria la investigación P"'t"a otros tan 

ideales. En lo re·ferente al trabajo computacional es indispensable 

.,,mplio impulso par-... , analizar diversos casos especiales, taml·)ién 

requier-en trabajos ter-modinAmicos para desarrollar mojo1'"es 

heuristic.-..s. 

Es necesario direccionar- la bósqueda en lo conc11rniento a la 

..J.ntusis de secuencias con integración de calor. La investigaci61' 

ha limitado la utilización de columna5 de destilación 

convencionales, soslayando el desar-rollo el a.rea de 1..:olum11.:i.s 

complejas (torres salida<.:> laterales, n?cti ficador lol. ter al~ 

secciones de agotamiento, prefraccionC\dor, etc.). 

En este trabajo so ha hecho una recopilación de los método-. 

empleados en la sintesis de procesos, remarcl.ndose nuestro inten4os 

la sin tesis de columnas da destilación. Se han tratado aqui desde los 

m*todos heur-isticos hasta aquellos que emplean técnicas de 

pr-ogr-amación mixta enter-a, tanto lineal como no line .. ,1. 
El problema de slntm;is de secuencias de destilación tr .. ,e consigo. 

el de involucrar- en una superestr-uctur-a, todas lag. configuraciones 

potencialmente -factibles, para después r-esolver-la como un pr-oblema de 

programación lineal o no lineal y obtener- la secuencia de sep.'.'ración 

óptima .. 

En este trC\bajo se presentan los algoritmos para poder derivar una 

superestructura y resolverla mediante proqramación ya sea 11ILP o 

MINLP. 

Se ha racalcado la impol""tancia de los ~todos algoJ""i tmic:os lC\ 

slntesis de procesos y del acoplamiento conjunto t.:on los métodos 

heuristicos y termodinámicos. Demostrándose asi que la proqramaci6n 
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mixta entera t.anto lineal como lineal, la herramienta 

fundamental en estas t.6cnicas de optimización. 

El trabajo tambi6n analiza secuencias de separación con columnas 

comploja.s en donde es posible visualizar, los ahorras económicos en 

el empleo do •~tas. 

Los sistemas de columnas de destilación con integración de energi a 

son problemas de gran tam.:d'lo y complejidad, especialmente para 

columnas no convencionales. Se proporciona aqui un •todo mate~tico 

rApido para resolver estos casos. El "'*todo MILP presentado puede 

simulUne,;1.mente manejar columnas simples y comple.ias. Una vez que los 

modelos han sido formulados, 105 problemas se resuelven con muy poco 

tiempo cOMputacional. 

Los modelos de programación mixta entera se pueden integrar de 

manera que sinteticen sisteiinas de proceso completo. El trabajo 

cont.empla al9unas aplicaciones a este respecto. 

Es importante mencionar que los m6todos al9or-1 tmicos tratados en 

este tr-abajo no so li11itan a mezclas de pocos componentes, pueden 

generalizados, siendo herr-amientas poder-osas en optimización de 

pr-ocetáos. 

Se ha demostr-i\dO que el empleo de estas t.6cnicas, se obtienen 

las mejores secuencias de separación 

principd.l es un ahorro tanto ener-g6lico 

donde la car-acleristica 

económico substancial. 
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