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INTRODUCCION

La importancia de la simulacién de procesos es cada vez mayor en.el
disefio, operacién y optimizacién de los procesos de ingenieria
quimica. Es por ello que han surgido un gran namero de modelos
termodindmicos y ecuaciones de estado que intentan repreoducir el
comportamlento de los procesos fisicoquimicos.

Entre estas ecuaclones de estado se encuentran principalmente las
ecuaclones tipo Van der Waals. Durante el desarrollo de este trabajo
se usard una ecuacidn de este tlpo propuesta por Peng-Robinson, a la
que StrylJek y Vera afiadleron un parametro que la hace extensiva a
componentes polares, y es conoclda como la ecuacién de estado PRSV.

Para aplicar esta ecuaclén a mezclas es necesario utilizar reglas de
mezclado. Se han propuesto diversas reglas que se basan en la
inclusion de la composlicién come variable adiclonal. Ademas, se
detectd la necesldad de desarrollar reglas de mezclado que utilizen
parametros binarios que permitan describir mejor la interacclién entre
moléculas de compuestos diferentes. Las mds comunes, especlalmente en
los simuladores desarrollados comerclialmente, son las reglas de un
parametro binario. Sin embargo, para mezclas altamente no 1ideales,

estas reglas no alcanzan a describir adecuadamente el comportamiento.

Por ello, en este trabajo se plantea la necesidad de utilizar reglas
de dos parametros, y su Incorporacién a las aplicaclénes en
simuladores comerclales. Se propone afiadir una regla de dos parimetros
a un simulador comercial y usarla en el analisls de varias torres de
destllaclén multicomponente de una planta de acrilonitrilo.



Existen en la bibliografia dos tesls profesionales que constituyen un
antecedente importante:

- "Analisis termodinimico del proceso para la obtencién de

acrilonltrilo"lz. donde se lleva a cabo un anilisis de este proceso,
especialmente de la secciédn de reacclén, y se simula también algunas
de las torres de destllaclén, usando la ecuacion SRK y la regla de

mezclado de un solo parametro binario.

"Equilibrio liquido-vaper para el sistema acrilonitrilo-~agua-acido
clanhidrico-acetonitrilo con la ecuacién de estado PRSV"®, donde se
calculan los parametros de interaccién binaria kiy y kpp y el
parametro polar q utilizados en este trabajo.

Asi, los objetlvos de la presente tesis son

1. Adaptar el modelo propuesto a un simulador comercial, y anallizar su

comportamiento.

2. Probar el efecto de la regla de mezclado seleccionada usando para
ello una mezcla altamente no ideal (una mezcla polar, que presenta la
formacién de dos azeétropos y inmiscibilidad liquido-liquido).

3. Probar el efecto del calculo de propiedades usando estos modelos en
el calculoc de equilibrio liquido-vapor y liquido-liquido en torres de

destilacion multicomponente.

4. Utllizar los resultados obtenldos como factor de andlisis del

funcionamiento de las torres



El trabajo escrito se desarrollé de la siguiente manera:

En los CAPITULO I y 1I, se da una semblanza de la historia de las
ecuaciones de estados y las reglas de mezclado. Tamblén se presenta la
Justificacién de la eleccidn de la ecuacién PRSV y la regla de
mezclado de Sandoval-Yera, que trabaja con dos parametros de
interacclién binaria.

En e] CAPITULO 111, se da una pequefia introduccién a la simulacién de
procesos, mostrando cuales son sus elementos princlipales, los tipos
mas comunes de simulacion, y las estrategias utilizadas para resolver
los diferentes tipos, asi como la Justificacién de la estrategila
selecclonada. Despues se explican algunas de las caracteristicas del
simulador comercial elegildo (CHEMCAD). Finalmente, se presentan los
programas creados (médulos adiclonales) usando las ecuaclones
propuestas, y la adiclién de estos modulos al CHEMCAD. Tamblén se
incluyen los resultados de las pruebas preeliminares realizadas para

verificar el comportamiento apropiado de los mismos.

En el CAPITULC IV se estudia someramente el proceso para la obtencién
de acrilonitrilo, y un poco mds detalladamente las caracteristicas de
cada una de las torres que se van a slmular. Se menclonan algunos de
los métodos para simulaci6tn de torres de destilaclén, y se Jjustifica
el método elegldo.

En el CAPITULO V, se muestran los resultados obtenidos de 1la
simulacién de las torres de destilacién junto con un analisis del

funcionamiento de las mismas basado en estos resultados.

Posterliormente, se presentan las CONCLUSIONES y RECOMENDACIONES, junto
con algunas observaclones sobre ¢l trabajo reallizado.



Por ultimo, se considerd convenlente incluir cuatro apéndices en los

que se explica:

A:

las ecuaciones de estado SRKM y PRSV en sus formas generales,

la forma explicita de la ecuacién PRSV para calculo de propiedades
termodinamicas,

el chilculo del factor de compresibilidad (2) utilizando la ecuacién
PRSY, necesario para el cdlculo de las propiedades termodinémicas,

y las composiciones de las mezclas utilizadas en los diferentes
ejemplos y simulacliones que se llevaron a cabo durante el trabajo.



CAPITULO X

LAS ECUACIONES DE ESTADO: ECUACION PRSV

A. INTRODUCCION

Las ecuaciones de estado son modelos que Intentan reproducir el
comportamlento de diferentes fluidos. Se han usado largamente en
ingenieria quimica como herramlentas para predecir propiedades
termodindmicas y equllibrio de fases de diferentes compuestos y
mezclas. Desgraciadamente, no exliste una ecuacién universal que
aplique a todos los casos, sino para cada sistema con un determinado
rango de temperaturas y presliones, es necesarlo escoger el modelo mas
convenlente,

Es por eso que existen cada dia mas modelos y correlaclones, entre los

que tenemos principalmente:

a) métodos duales: se usa un modelo de energia libre de Gibbs para
calcular las propledades del liquido, y una ecuaclén de estado para
las propiedades del vapor.

b) métodos en los que se utiliza una sola ecuaclédn de estado para

calcular las propledades de las fases liquida y vapor.

Atendiendo a Bazﬁa? las ventajas que tlene el segundo modelo son las
sigulentes:

a) se usa un sbélo procedimiento para el cdlculo de propledades de las



fases liquido y vapor, ya sea para componentes‘ puros 6 mezclas;
b) no es necesarlo un estado de referencia para calcular fugacidades
fase-liquida & vapor;

c) para calcular entalpias y entropias solamente se requiere conocer
las capacidades calorificas a presién constante de los componentes
puros como gases ideales (Cp.);

d

la ecuacién de estado contlene implicitamente (con ayuda del Cp.)
la informacién del Cp de gases reales 6 liquidos y calores de
mezclado;

e} para inclulr los casos de célculos en reactores quimicos, basta
afiadir la informacién de entalptas y entropias de formacién

estandar.

Se debe tener en cuenta que una ecuacién de estado tlene que reunir
ademds las caracteristicas de:

-~ EXACTITUD: debe representar el comportamiente termodimamico del
sistema dentro del intervalo de exactitud requerido;

SENCILLEZ: debe ser lo mas sencilla poslble, ya que se emplea

muchas veces en un solo cédlculo;

GENERALIDAD: los pardmetros de la ecuacién se deben calcular
de manera senclilla a partir de propledades macroscépicas, T,P y Ve,

para factlitar su uso en una gran variedad de substancias.
Tenlendo en cuenta las caracteristicas anteriores, se consideré
conveniente usar en este trabajo una ecuaclén de estado cubica de las
11lamadas tipo Van der Waals, donde:

P =P (T,V)

(el volumen esta en forma ciubica y no se puede despejar).



B. ECUACION DE ESTADC DE VAN DER WAALS

En un intento por tratar de describir el comportamiento de las
substanclas, se propone en 1811 la ley de los gases ideales:

PV = RT (1.1)

Su mayor importancla reside en su generalidad: tecdos los fluidos
siguen esta tendencta cuando su presién tiende a cero. Sin embargo,
tiene dos grandisimas llmitantes:

a) Supone que todas las moléculas son puntuales,

b) Supone la inexistencia de fuerzas de atracclén intermoleculares.

Desde entonces, se han propuesto infinidad de ecuaciones de estado que
tratan de predecir mas exactamente el comportamiento de los fluidos.
En 1873, Van der Waals propone su ecuacldn, que es la primera cdbica
en el volumen,

La ecuacién tiene la forma:

(1.2) -

donde el pardmetro b cuantifica el volumen molecular y contribuye al
aumento de presién debldo a las fuerzas de repulsién entre las
moléculas; y el parametro a cuantifica la disminucién de la presién
debldo a las fuerzas de atraccién intermoleculares. Estos parimetros
son constantes que se evaluan para cada componente a través de las
condiciones criticas, Y es gracias a ellos, que la ecuacién nos
permite describir, al menos cualltativamente, el comportamiento
P-T-V-x de los estados liquido y vapor.



La ecuacién de Van der Waals tlene una caracteristica que se desea
resaltar. Esta ecuacién produce lsotermas como las que observamos en
la figura 1.1. Notamos que a temperaturas menores a la critlca, para
un solo valor de presién (P1) tenemos 3 valores de volumen (Vi, V2, y
V3), siendo que experimentalmente sélo existen dos valores para el
volumen: los correspondientes al volumen de la fase liquida (VL) y al
volumen de la fase vapor (Vv). De lo que se deduce que la ecuaclén
tiene una zona de no validez (donde se encuentra el valor de Vz). Esta
zona corresponde a aguella en la que la pendiente se hace positiva, ya
que implica que SP/3V>0, o sea que la presién aumenta al aumentar el
volumen, lo cual es fislcamente imposible.

Esta es una limitante que presentan todas las ecuaclones de estado
clbicas en el volumen, por lo que hay que ser culdadosos al manejar
los resultados obtenldos. Como se explica detalladamente en el
apéndice C, al obtener tres valores para el volumen es necesarlo

seleccionar los valores apropiados para VL y Vv.

Las ecuaclones cublcas en el volumen tipo Van der Waals (Soave,
Peng-Robinson, etc.,) son en la actualidad las de mayor apllicaclén en
la industria. Han surgido en general como correciones empiricas a la
ecuacién de Van der Waals en un intento de mejorar su capacidad
predictiva, como se vera a continuacién.



ISOTERMAS TIPO VAN DER WAALS
ECUACIONES CUBICAS DE ESTADO

FIGURA 1.1
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C. ECUACIONES DE ESTADO TIPO VAN DER WAALS

C.1 ECUACION DE SOAVE

Redlich y Kwong propusleron en 1949 una modiflcacién a la ecuacién de
Van der Waals que mejoré notablemente su calidad predlictiva. Proponen
una dependencla con la temperatura en el término atractivo; quedando
la ecuacién de la sigulente forma:

P = _RT_~ a (1.3)
(v-b)  v(v+p)T™®

Durante muchos afios, ésta fue la ecuacién mas usada en los cAlculos de
ingenieria.

En 1972, Soave?s propone una ecuaclén en la que introduce 1la
dependencia del pardmetro a con la temperatura. Preserva la misma
forma de 1la dependencia del término atractivo en el volumen
introduciendo 1la hipétesis de que el parimetro a depende de 1la
temperatura a través de una funcién @ que incluye el término 125 ge
Redlich- Kwong. La ecuaclén queda asi:

P = RT _ - _a(l) (1.4)
(V-b}  V(V+b)

Esta ecuaclén se conoce como 1a Soave-Redllich-Kwong (SRK). En ella, la
dependencia de a con respecto a T es a través de un factor «, que es a
su vez funcién de Tr (temperatura reducida: Tr=T/Tc). Se define a=1

cuando Tr=1. Asi, tenemos que:

a = ac a(Tr) (1.8)

10



La forma original de la ecuaclén para « propuesta por Scave es:

o® 5 =1 +m (1-1:°°%) ) (1.6)

donde "m" ‘es la pendiente caracteristica para cada substancia, la

cual se correlacloné con el factor acéntrico de la sigulente manera:
m=c1+ caw + ca’ (1.7)

Mas tarde, Grabosky y paubert” propusieron diferentes valores para las
constantes c1, c2 y c3 con el fin de ampliar la validez de la ecuacién
a un mayor numero de substanclias y mejorar su calidad predictiva. Sin
embargo, las limitantes de la ecuacién de Soave se hacen patentes

cuande se intenta utilizarla para calcular densidades de liquidos.

C.2 ECUACION DE PENG Y ROBINSON

En 1976, Peng y Robinson, en un intento por mejorar la calidad
predlctiva de la ecuacién de Soave en el equilibrio liquido-vapor,

proponen otro camblo en el término atractive:

P = _RT a(T}) (1.8)
(v-b} V(V+b)+b(V~b)

Conservan la dependencia de a con la temperatura sugerida por Soave.
Sin embargo, se modifica la dependencia con respecto al volumen.
Adicionalmente, calculan nuevos valores para las constantes c1, c2 y
c3, correlacionande un mayor numero de substancias a fin de ampliar el

uso de la ecuacién de estado.

11



El resumen de ecuaclones usadas en los modelos de SRK y PR
(Peng~Ronbinson), Jjunto con los valores de sus constantes, puede
consultarse en el apéndice A.

D. INCLUSION DE LOS PARAMETROS POLARES EN LAS ECUACIONES DE ESTADO

Hasta este momento, a pesar de los avances conseguidos en la
prediccion del equilibrio entre fases por medio de ecuaclones de
estado, su uso estaba limltado a compuestos no polares 6 ligeramente
polares. Fue entonces cuando empezaron a tener mayor auge los métodos
duales, que como ya se habla mencionada, wutlilizan un modelo de
solucién para estimar las propledades termodinimicas de la fase
liquida y otro modelo, que puede ser una ecuacién de estado tipo Van
del Waals para estimar las del vapor.

Entre los modelos de solucién que actualmente se siguen utilizando se
pueden menclonar: NRTL, Wilson, Van Laar, Margules, UNIQUAC, y los
modelos de contribucién de grupos: ASOG y UNIFAC.

La desventaja de utlilizar estos métodos en el cédlculo del equilibrio
entre fases es que necesariamente se tienen que emplear modelos
diferentes para cada fase. Ademds hay que 1inclulr correcclones
empiricas para extender su validez a presliones moderadas, lo que se

traduce en una gran cantidad de pardmetros empiricos.
Esto motivé a muchos lInvestigadores a buscar modificacliones que

permitieran extender la aplicacién de las ecuaciones a componentes

polares.

12



INFLUENCIA DEL PARAMETRO POLAR

para componente puro

Pvap
o o L L L B o
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T
FIGURA 12
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D.1 PARAMETRO POLAR DE MATHIAS

En 1983, Mathias'? modificé la ecuaclén de Soave al introducir un
nuevo parémetro p conocido como parametro polar de Mathias. Asi,
redefinié el pardmetro a de la slguiente manera:

% =21+ n(1-12"%) = p(1-Tr) (0.7-Tr) (1.9)

Se observa que los dos primeros términos corresponden a la ecuacién
origlnal de Soave, mlentras que el tercero se Iintrodujo para ajustar
datos de presidén de vapor para componentes polares, como agua, cetonas
y alcoholes. La modificacién conserva la definicién del factor
acéntrico; para Te=0.7 y Tr=1 el tercer término se cancela y
recuperamos la ecuaclén original. Tambien se conservan las condicliones
impuestas para el punte critico, donde Tr=1 y por lo tanto a=1.

En la figura 1.2 se puede apreclar que p (corresponde a q en la
ecuaclén de Strylek y Vera )} es un pardmetro de ajuste para la zona T
< 0.7 Te. Es altamente experimental, por lo que no es conveniente
extrapolarle a reglones supercriticas.

Para estas zonas, Boston y Mathias (1980) sugirieron la ecuacién:
0.5

o® 5 = exp [c (1-Tr")) (1.10)

donde ¢ y d son funclén de los parametros p y m, Las ecuaciones pueden

consultarse en el apéndice A.

14



D.2 MODIFICACION DE STRYJEK Y VERA

En 1986, basados en los trabajos de Mathias y otros, Stryjek y Vera
proponen una modificacién a la ecuacién original de PR. Conservan la
funcionalidad de a con Tr propuesta por Socave y mas tarde adoptada por
PR. Le afiaden al calculo de k un parametro polar q, similar al de
Mathias, y medifican la dependencia funcional de m con w quedando las
ecuaciones de la sigulente manera:

a®%= (1 + k(1-Te>5) (1.1

k =m + q(1+T:°"%) (0. 7-Tr) (1.12)
2 a

m= C1 + c2w + C3w° + C4w (1.13)

Usando estas ecuacliones Junto con la PR, correlacionan una gran
cantidad de substanclas, obteniendo los valores de q, © para las

mismas y las constantes ci, c2, ciy ca.

Notamos que estas ecuaciones son en realidad equivalentes a las
propuestas por Hathias, sélo que correlaclonadas para la ecuacién de
Peng~Robinson.

A esta ecuacién se le conoce como la PRSV y representa un gran
adelanto, en el calculo de equilibrio liquido-vapor, ya que:

a) mejora apreciablemente los resultados obtenldos por las ecuaciones
de estado a Tr < 0.7;

b) permite el uso con componentes polares como éteres y cetonas,
aromaticos, de asociacion y algunos lnorgdnicos;

c) como se verd en el siguiente capitulo, representa adecuadamente

mezclas blinarias no polar-noe polar wusando un solo pardmetro

15



binario, y nos permlte discernir en que casos es necesarlo usar dos
paréametros.

En el apéndice A se presentan de forma detallada los modelos de
Soave-Redlich-Kwong-Mathias (SRKM) y de Peng-Robinson-Stryjek~Vera
{PRSV), Jjunto con los valores para los parametros.

La ecuacién PRSV ha sldo seleccionada para este trabajo debido a su
senclllez, su versatilidad respecto al rango de presién y temperatura,
su apllcacién a componentes polares y no polares, y a los excelentes
resultados que se obtienen al permitir la inclusién de los parémetros
binarios necesarios para predecir propledades de mezclas altamente no
ideales.

16



CAPITULO 11

EXTENSION DE LAS ECUACIONES DE ESTADO A MEZCLAS

A. REGLAS DE HEZCLADG

Para extender la aplicacién de las ecuaciones de estado a mezclas se
han sugerido diversas modiflcaciones que generalmente incluyen una

variable adicional: la composicién, Esencialmente, la inclusién de la

composicién se traduce en el cdlculo de promedios para los parametros

a y b de los componentes puros, con ia finalidad de obtener un Juego

de parametros que caracterize la mezcla. A estos célculos, que

engloban una gran cantidad de relaciones algebralcas,
como REGLAS DE MEZCLADQ.

se les conoce

Las reglas de mezclado para los parametros a y b que han tenido una
aplicacién generallzada en las ecuaclones de estado cibicas son:

b = T xibi (2.1)
a=%§ xt x5 aly (2.2)

donde 1=1,2,..,n; ¥ §=1,2,...,n
En la ecuacién 2.1, b1 cuantifica el espaclo ocupado por las moléculas
del componente 1; por lo tanto, b es el promedio ponderado del volumen
molecular de todos los componentes de la mezcla.

En la ecuacién 2.2, ayj cuantifica las fuerzas de atracclén

entre las moléculas del componente 1 y las moléculas del componente ).
Para una mezcla binaria formada por los componentes 1 y 2, tendremos
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tres parametros: ai, aiz y a2z, El pardmetro a1l se reduce al a1, ya
que representa las fuerzas de atracclén entre las moléculas de un sélo

e, el te 1; y lo mismo sucede con el parametro a2z,

Para el cdlculo del pardmetro a1j se propone, como una primera
aproxlmacién, la ecuacidn:

aly = (a1 a)%® (2.3}

que resulta vallda para mezclas de componentes no polares. En ellas,
las diferenclas de tamafio entre las moléculas de los diferentes
componentes son pequefias, y por lo tanto, las fuerzas de atracclén
intermoleculares son similares. E}: mezcla benceno-tolueno.

Asi, el parémetro a cuantifica la dismlnuclén de la presién debido a
las fuerzas de atraccldn intermoleculares para todas las moléculas de

la mezcla.
Las ecuaclones para el cdlculo de a1 y by asi como los valores de las
constantes incluidas, se pueden consultar en el apéndice A.

B. REGLAS DE MEZCLADO CON UN PARAMETRO BINARIO

Para mejorar la prediccién del comportamiento de mezclas, Prausnitz
sugiere adicionar un parametro de interaccién binaria, kij, a las
expresiones de at), proponiendo:

any = (a1 a)®%(1-x1p) (2.4)

donde kij es el parametro de interaccién blnarla entre el componente i
y el componente j.
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Esta expresién es valida para componentes no polares. Los valores de
kit se asumen iguales a cero, y se obtiene un valor de kij para cada
pareja de componentes por medio de la regresién de datos
experimentales de mezclas binarlas. El resultado obtenido es un ajuste

a la curva P-T-x, como se ve en 1';\ figura 2.1.

Observamos que este ajuste nos permite acercarnos a la  curva
experimental. El parametro ki) no cambia la forma de 1la curva,
solamente la hace mas o menos abombada. Es por ello que s6lo es valida
para componentes no polares. En el caso de componentes polares, se
requlere camblar la forma de la curva, por lo cual son necesarios dos

parametros binarlos.

La inclusién del parémetro kij nos permite una mejor correlaclién de
los datos de equllibrio liquido-vapor para mezclas simples y de
hidrocaburos. Pero, cuando hay presencia de substanclias polares o de
liquidos, generalmente no es suficlente esta suposiclén para lograr
una buena prediccién.

En busqueda de reglas mis efliclentes se han propuesto una gran
varliedad de reglas de dos y tres parametros, en las que el térmlino
cruzado ai) es funcldén de la composliciéon. Entre ellas tenemos las
propuestas por Huron-Vidal (1979), Panagiotopoulos-Reid (1985),
Stryjek-Vera (1986}, Adachi-Sugie (1986) y Sandoval-Vera (1989). Todas
ellas tratan de superar el desempefio de la regla clasica que utiliza

un solo parametro de interaccién binaria.
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INFLUENCIA DEL PARAMETRO BINARIO

sistema de dos componentes

] 1 1 ] 1 I} 1 1 1
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Xi

FIGURA 2.1
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C. REGLAS DE MEZCLADO CON DOS PARAMETROS BINARIOS

Se puede hacer una generalizaclién de las diferentes reglas de" mezclado :
exlstentes, por medio de la sigulente ecuac16n~

a =1 F xixy (ar an®5(1-a1y) .- ’ .{2.5)

donde la diferencia entre una y otra regla estriba _en  la. relacién
definida para el factor &i1) en funcién de la composicién. De ellas, la
mias sencllla es la de Margules, que propone la expresién:

81y = K1y X1 + kKpuxy (2.6)
donde &81) = &)1,

Existen otras reglas, como la de Adachi-Suglie, y la de Panaglotopoulus
y Reid, que proponen 31)<>3j1. Sin embargo, para el caso de mezclas
binarlas, todas estas reglas de mezclado se reducen al mismo caso, que
es el sefialado por Margules.

Para el caso de mezclas ternarlas, las reglas de Panaglotopoulus-Reid
y Adachi-Sugle son equivalentes entre ellas y diferentes a la de
Margules, que muestra un comportamiento muy pobre con respecto a las
anteriores. Por tanto, Sandoval y Verau proponen una extensién a la
regla de Margules que permite generallizarla al caso multicomponente, a
la que llaman GMR2:

81y = kijxi + kjixy + K13(1-x1-x)) (2.7)

Se observa claramente que el tercer término es el que le da a la
ecuaclén el cardcter de multicomponente, ya que en el caso de sistemas
binarios, éste se anula y la ecuaclén recupera la forma original
propuesta por Margules.
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Sandoval y Vera encontraron en su estudic que la regla GHRZ se
comporta satisfactoriamente para prépositos generales, y representa un
notable adelanto con respecto a las otras reglas de dos parametros.
Notaron Incluso que en algunos sistemas 1la inclusién de un tercer
parametro binario no representa una ventaja importante a nlvel
industrial. Sin embargo, mejora la descripclén cuande se trabaja con
datos de alta callidad,

Es por esto que se decidié usar la regla de mezclado propuesta por
Sandoval y Vera, en su forma general, para los fines de este trabajo.
Las ecuaciones usadas para la apllcacién de esta regla se encuentran
en el apéndice A.

D. EVALUACION DE LA REGLA DE MEZCLADO DE SANDOVAL-VERA (GMR2)

Para la aplicaclién de esta regla de mezclado se requiere del calculo
previo de los parémetros binarioes, a partir de los datos
experimentales de P-T-x-y para cada una de las parejlas. Las
principales substancias que se manejan en las torres de destllacién
sobre las que estaremos trabajando y, per tanto, las que nos
interesan, son:

- acrilonitrilo (C3HaN)
- acetonitrilo (CzHaN)
- &cldo cianhidrico (HCN)
- agua (H20)

Los parametros binarios correspondientes a cada pareja de dichas
substancias, Junto con el paradmetro polar q correspondiente a la
modificacién de Mathias, fueron calculadeos en un trabajo previo por
Gémez Manzanoa. Estos parametros se generaron usando la ecuaclién PRSV
yla regla de mezclado GMR2, y sé6lo son validos cuando trabajamos con
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. PARAMETRO POLAR DE MATHIAS (q)
PARA LA ECUACION PRSV

COMPUESTO q
H20 0.0649
HCN 0.4186

C2H3N 0.1967 -
C3H3N 0.1623
TABLA 2.1

PARAMETROS BINARIOS

k12
MH\(R) H20 HCN C2H3N | C3H3N
H20 - -0.21073 {1 -0.22324 } -0.19196
HCN -0.14666 - -0.03743 | -0.06739
C2H3N | -0.07253 | -0.15417 - -0.00694
C3H3N| 0.04450 |{-0.01080 | 0.02730 -
TABLA 2.2
C2H3N = Acelonitrilo H20 = Agua

C3H3N = Acrilonitrilo

HCN = Acido cianhidrico

Ref: Gomez Manzano, Mario Alfredo; "Equilibrio liquido-vapor para el
ilonitril itrilo-agua-acido cianhfdrico con
1a ecuacién de estado PRSV®, Tesis profesional, FQ, UNAM, 1992

sistema
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estas mismas dos ecuaclones. Sus valores se pueden‘.cchsﬁltar» er’x‘_ las .
tablas 2.1 y 2.2, respectivamente. .

Antes de utilizar los parémetros, se procedlé a hacer. algunas’ pruebas

con los mismos, que consistieron en:

1. Graficar los valores P-T-x-y::obtenldos y ' compararlos. con .los
experimentales; SR B TR :

2. Graflicar las curvas de evapnrélclénry observar que tendenclas: que
siguen. :

A continuaclén se explican los resultados de estas pruebas.

D.1 GRAFICAS P~T-x-y
En estas graficas se procedi6é a comparar:

a) Los valores experimentales reportados (referenclas t, 19, 20, 21,
26, 27, 3%, 32, 33, 34).

b) Los valores obtenidos usande la ecuaclén PRSVY pero considerando
ki 3=k j1=0,

c¢) Los valores obtenldos con la ecuacién PRSV usando los parametros
estimados para kij y ki1 y la regla GMRZ.1

Las graficas obtenidas para dos de las parejas de componentes se
pueden observar en las figuras 2.2 y 2.3. En ambas se aprecia que las
curvas obtenidas usando la regla GMRZ (linea continua) reproducen los
datos experimentales mejor que las curvas generadas considerando
kiy=0,

lLos valores se calcularon por medio del paquete EQFASES, propiedad de
la Division de Estudios de Posgrado de la Facultad de Quimica, UNAM.
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HCN-ACRILO
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D.2 CURVAS DE EVAPORACION

Se calcularon las curvas de evaporacién de algunas mezclas a
diferentes valores de presién. Las mezclas utilizadas tienen
composliclones correspondientes a las composicliones de las corrlentes
de entrada a las torres que se analizan en este trabajo. Se afiadié una
quinta mezcla con una composiclén mas balanceada. Las composiclones de

estas cinco mezclas pueden consultarse en el apéndice D.
Las curvas se obtuvieron usando dos modelos diferentes:

a) la ecuacidn PRSV, considerando kj=kji=0, lo que equivale a no
usar ninguna regla de mezclado y nos reduce el modelo PRSV al PR,
b) la ecuacién PRSV con la regla GMR2 donde ku<>kn<>0.2

Los resultados obtenidos para las mezclas 1 y 3 se pueden aprecliar en
las figuras 2.4 y 2.5

Aqui notamos que el rango de temperatura durante la evaporacién de las
mezclas es muy amplio. Esto se debe a que los componentes tlenen poca
afinlidad entre si (el agua y los organicos son inmiscibles) y, ademas,
algunos de los componentes se encuentran en muy baja proporcién. Sin
embargo, la tendencia observada en las graficas al usar los parametros
binarios es la de cerrar estos rangos de temperatura y hacerlos mas

pequefios.

Hay también una diferencia notable entre los puntos de burbuja y
rocio, especialmente en los de burbuja calculados con cada uno de los

modelos {para mayor claridad se muestran en la tablas 2.3 y 2.4),

zLas graficas se generaron usando un sistema lnstalade en la HP-9000

que forma parte de los recursos de 1la Divisién de Estudios de
Posgrado, FQ, UNAM.
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El uso de los parémetos binarlos es un factor que puede influir
grandemente los resultados obtenidos y mejorar la calldad predictiva
de las ecuaciones de estado en cdlculos de equilibrio liqulido-vapor.
Por tanto, la necesldad de inclulr estos parametros se ve confirmada.
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PUNTOS DE BURBUJA Y DE ROCIO

CALCULADOS CON LA ECUACION PRSV

MEZCLA 1

P=1atm P = 0.70 atm P = 0.35 atm

Kij=0 | Kij<>0 | Wij=0 | kij<>0 | k=0 | kij<>0

To 328.64 | 340.90 | 316.83 | 320.00 | 298.25 | 310.48
Tr 344.40| 347.03| 332.68 | 335.20) 314.29 | 316.64
Intervalo 15.76 6.13] 15.85 6.11| 16,04 6.16
TABLA 2.3
MEZCLA 3
P=1atm P =073 am P=033am

Kj=0 | kij<>0 | Wj=0 | kj0 | Kj=0 | k<0

b 327.81 | 335.76 | 318.54 | 326.86] 29731 | 305.50

Tr 34216 - 33291 | 332.83] 311.83| 31172

Intervalo 1435] - 14.37 597 1452 6.22
TABLA 2.4
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CURVAS DE EVAPORACION

MEZCLA 1
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CURVAS DE EVAPORACION

MEZCLA 3

V/F

T(K)
— KlJoKii -~ Kij=0

FIGURA 2.5
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E. SELECCION DE LA REGLA DE MEZCLADO

En base a:

(a) los resultados obtenidos por Sandoval y Vera, que nos muestran que
la regla de mezclado GMRZ es la mas eflclente de las reglas de dos
parametros, y ademds, es capaz de modelar satisfactoriamente diversos
sistemas altamente no ideales (como aquellos formados por- mezclas de

componentes polares, de asociacidén, sistemas agua-alcohol, etc.); y

{b) a los resultados de los cilculos realizados a manera de prueba y
explicados en este capitulo (graficas P-T-x-y y curvas de
evaporacion);

se ha selecclonado la regla de mezclado GMR2 con la segurldad de que
el beneficilo que provee el uso de los pardmetros binarlos en las
mezclas partlculares que manejamos es de suma Importancia para

alcanzar los resultados deseados.

Asi, en adelante, cada vez que nos refiramos a la ecuacion PRSV
estaremos hablando de la ecuacion tal cual se describe en el apéndice
A, usando la regla de mezclado GMR2 con los pardmeiros binarios antes

especificados.

Por otra parte, cuando nos refiramos a la ecuacién PR estaremos
hablando de la misma ecuacién pero conslderando ki13=0 y q=0, leo que,
como habiamos visto, reduce la ecuacién PRSY a la original de

Peng-Robinson.
Es importante mantener en mente las diferencias entre la ecuacién PR y

la PRSV, ya que durante la simulacién de las torres compararemos los
resultados obtenidos con ambas,

32



CAPITULO III

LA SIHULACION DE PROCESOS

A. INTRODUCCION

fa simulacién de procesos es la representacién de un proceso quimico
por medlo de un modelo matemdtico. Este modelo matemitico generalmente
es un programa de computadera, por lo tanto, se puede apllicar la
definicién de Evans® que dice que un simulador de procesos es:
"cualquler sistema de programas en computadora que acepta Informacién
sobre un procesc gquimico a nivel del diagrama de flujo de proceso y
realiza andlisls que son utiles en el desarrcollo, dlsefio y operacién
del proceso" (Evans®).

Existen dos casos posibles en los programas de simulaclién: 1la
simulacién en estado estaclionario y la simulacién dindmica. La primera
trata del comportamiento de un proceso a régimen permanente y la
segunda se enfoca a condlciones especlales que varian con el tiempo,
como el arranque y el paro. Al ser la condlcién de estado estacionario
la mas comun, serd la que se desarrollard en este trabajo y a ella nos

referiremos en adelante al hablar de simulacién.

33



A.1 ELEMENTOS DE UN SIMULADOR DE PROCESOS
Los elementos de un simulador de procesos son esencialmente cuatro:

1. Modelos: constituyen la base para el anadllsis; consisten en todas

aquellas relaclones matemdticas derivadas de los balances de materia y
energia, conversién de la reaccidn, propledades flsicoquimlicas,
conexiones entre equipos, y restricciones de disefic y control. Estos
modelos constituyen la base para el anallsis, y por lo tanto deben
cumplir con los requisitos de precisién, validez, y generalidad,
ademés de alcanzar el nivel de detalle deseado.

2. Algoritmos: resuelven los problemas matemiticos generados por las
modelos. El algoritmo usade dependera del tlpo de problema matemdtico
planteade, pudiendo usarse un algorltmo diferente para cada uno de los
modelos. En general se requerira de métodos de solucidn de ecuaciones,
ya sea algebralcas, diferencliales, y en algunos cases, no lineales.
Los algoritmos deben ser robustos, eflcientes, y lo mas generales
posible. Mas adelante se discutlran las tres principales estrategias 6
algoritmos generales que se usan actualmente en la simulacién de

procesos.

3. Software: con este término se Incluye todos aquellos elementos
necesarios para implementar los algoritmos en un slstema computacional
que utlliza un sistema operativo dado. Se requliere que sea facil de
entender, fé4cil de mantener y modificar, y también, Facil de

transportar.

4. Interfase al usuarle: la interfase se reflere al lenguaje por medio
del cual el usuarioc especifica su problema al sistema, y a su vez,
éste le proporciona reportes de resultados, explicaclones sobre el uso

del sistema, mensajes de error, etc. Su cualidad mias deseable es que
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acepte la informacién y presente los resultados de la manera mis
natural posible; es decir, debe de ser “amigable” con el usuarto.

A.2 NIVELES O TIPOS DE SIMULACION

Es costumbre dividir la simulacién de un proceso quimico bédslcamente

en tres niveles ¢ tipos de problemas que pueden estudiarse:

1. Simulacién: es el tipo de problema mas senclllo. Conslsté en la
obtencién de las caracteristicas de todas las corrientes de proceso
dada la informacién completa de todas las corrientes de allmentacién y
los pardmetros necesarlos de 1los equipos. Toda esta informacién de
entrada esta compuesta por las llamadas variables independientes,
siendo las variables dependientes los valores de las corrlentes de
sallda.

En el caso de la simulacién, se tiene un proceso quimico con un disefio
dado, y unicamente se desea, por medio de modelos matematicos, simular
su comportamliento.

En caso de que existan corrientes de reclrculacién, éstas le afiaden
complejidad al slistema, ya que entonces de)a de ser conocldo el valor
de todas las corrientes de entrada para todos 1los equipos.
Aparecen los ciclos, y el sistema no puede ser resuelto por simulacién
simple, sino que debe de hacerse en forma iteratlva. Para ello, se
suponen las caracteristicas de wuna ¢ mis corrientes del ciclo
{denominadas corrientes de corte}, con estos valores se calculan todes
los equipos comprendidos en el cliclo, y asi se obtlienen nuevos valores
para las corrientes de corte. El problema tterative se resuelve cuando

los valores generados y los supuestos son los mismos 6 muy cercanos.
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2, Simulacidn_controlada: es cuando  se. tienen “una 6 varias
restricciones que cumplir; implica la busqueda -de las co‘n‘diciones de
operacion (variables 1libres) que permitan satisfacer algunas
restricclones en los parametros de los equipos & en los valores
deseados en las corrientes de salida. :

Por ejemplo, sl se qulere fijJar la temperatura de la corriente de
salida de un cambiador de calor, serd necesario calcular la
temperatura de las corrientes de entrada ¢ algunos de los paréametros
del equipo, como el area de intercambio de calor.

Es por ello que también se les llama problemas de dlseno, ya que
permiten disefiar el equipo & proceso de tal manera que alcancemos
ciertos objetivos.

3. QOptimizacidn: en este nivel se establecen una 6 varias funclones
objetivo, cuya maximizaciéon 6 minimizacién logrard hacer el proceso
quimico mas rentable. Sin embargo, este caso no ha sido tan
desarrollado como los dos anteriores, ya que requiere de métodos de
solucién més complejos, resulta computaciconalmente mis costose vy,
ademas, existe todavia clerta resistencla por parte de la industria a
invertir tiempo y dinero en la modificacién de un proceso que ha
demostrado trabajar satisfactoriamente, aungue la modiflcaclén
signifique un proceso mas rentable.

B. ESTRATEGIAS PRINCIPALES USADAS EN LA SIMULACION DE PROCESOS

El problema de la simulacién de procesos se reduce fundamentalmente a
la resolucldn de un sistema de ecuaciones no lineales. Las diferentes

estrateglas seguidas dependen basicamente del método usado para
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resolverlo, Este conjunto estd formado generalmente por cinco tipos de
ecuaciones:

ecuaciones " de los modelos, que incluyen los modelos de las
operaciones unitarias y de calculo de propledades termodinamicas;
ecuaciones referentes a las conexiones exlstentes entre los equipos;
especificaciones simples de los equipos;

especificacliones de disefio 6 de control;

funcién objetivo (a maximizar 6 minimizar).

A continuacién pasaremos a explicar las tres principales estrateglas
implementadas para la simulacién, Junto «con sus ventajas y
desventa jas.

B.1 STMULACION SECUENCIAL MODULAR

En esta estrategia las ecuaclones se manejan por medlo de médulos &
subrutinas. Se entiende por médulo un equipo de proceso (cambiador de
calor, torre de destilacién, etc.) o una operacién sencilla, como
unién 6 divisién de corrientes. Asi, tendremos un médulo por cada

operacién unitaria que usemos. Tiene tres caracteristicas principales:

{) Dados los valores de las corrientes de entrada y los parametros de
una unidad, calcula los valores de las corrientes de salida de dicha
unidad., También calcula otra serle de varlables, que se dencminan
internas, que a pesar de que no se reportan como variables de salilda,
se guardan en la memoria y pueden ser consultadas, como por ejemplo,
el perfil de temperatura de una torre de destllacién. En caso de que
la unidad calculada forme parte de un ciclo iterativo, las variables
internas resultado de un calculo se guardan en la memoria y se

utilizan como valores iniciales para la sigulente iteracién.
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i) El usuario debe especificar todas las corrientes de entrada al
proceso.

tit) Las corrientes de recirculacion se calculan por medio de un ciclo
iterativo. El usuario debe de identificar las corrientes de corte, y
suponer los valores inlciales para las mismas. Entonces se van
calculando secuenclalmente los equipos (normalmente en la direccién
que sigue el flujo de materia 6 energia) hasta llegar al punto donde
se encuentra la(s) corriente(s) de recirculaclén. Si los valores
calculados son los mismos a los supuestos, el sistema ha convergido.
S1 no, se calculan nuevos valores para las corrientes de corte y se
vuelven a calcular los equipos.

Se ve entonces que estamos hablando de dos niveles de cdlculo:

el nivel modular, en el que se resuelve cada uno de los médulos,

- y el nivel proceso, que es la parte del slstema que va llamando los
médulos une por uno, transflere los resultades de un equipo al
siguiente por medle de las ecuaciones de conexién, y va asi
resolviendo el proceso secuencialmente. Cuando existen
recirculaciones a nivel proceso, se emplean métodos de convergencia
para la estimacién de nuevos valores en el sistema iterativo. Entre
los m&s comunes estan los de soluclén de ecuaclones no acelerados
{Substlitucién Dlrecta), de aceleracién lineal (Método de Wegstein),
y aceleracién multivariable (como el método de Broyden).

Al trabajar con el sistema de simulacién modular, se presentan

complicaciones cuando el problema es de simulacion controlada, ya que

en estos casos existen clertas especificaclones, llamadas de disefio,

que no pueden ser alimentadas naturalmente a los médulos, come por
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ejemplo, la temperatura de alguna de las corrientess de sallda.
Entonces se crea un tercer nivel de calculo, en &1 que el proceso
completo se simula iterativamente una y otra vez hasta alcanzar las
especificaclones de disefo.

El problema de la optimizacidn se trata en esta estrategla como un
cuarto nivel de cadlculo. Es decir, se crea un nuevo ciclo iterative
para el que habrd nuevas variables de convergencia. Sin embargo, al
existir ya tantos clclos anidados en el sistema el llegar a la
solucién puede resultar computacionalmente demasiado costoso y
tardado, por lo que su uso no se ha generalizado.

Las principales ventajas de la estrategla modular secuenclal son:

1. A nivel modular, se pueden usar algoritmos especiallzados adecuados
a cada caso, por lo que estos calculos resultan muy eflclentes y
robustos,

2. A nivel proceso, los métodos de convergencia son generalmente muy

confiables aunque en ocasliones todavia resultan lentos.

3. Exliste una gran cantidad de paqueteria (médulos) utilizable.

4. El1 flujo de informacidén esta altamente estructurade, 1lo que
permite al ingeniero usuario entender facilmente el programa y
detectar los posibles errores.

Estas importantes ventajas la convierten en la estrategla mis usada
hoy en dia, especialmente en la 1industria. Las principales

desventajas, como ya lo habiamos sefialado, son:

1. La dlficultad para manejar especificacliones de disefio,
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2. La poslble presencia de demasiados ciclos anidados, problema que
crece al aumentar la . complejidad -del sistema y 1llega a hacer
exceslvamente costoso el encontrar la soluclén.

3. La diflcultad e ineficlencla para manejar los problemas: de
optimizaciédn.

B.2 SIMULACION MODULAR SIMULTANEA

Requiere que las ecuaclones para las unidades se escriban por médulos.
Como en el caso anterlor, estos médulos reciben los valores de las
corrientes de entrada y los par&metros de los equipos, y calculan los
valores de las variables de sallda. Lo que se. hace entonces es
relacionar cada variable de salida de manera lineal con los valores de
las variables de entrada. Asi, se crea para cada unidad un modelc

lineal aproximado de la forma:
'
yiy = kElal"k Xk (3.1)

donde k! es el numero de corrientes de entrada a la unidad i

Xlk es la corriente de entrada x a la unidad 1

y1j es la corriente de sallda § a la unidad 1

aljk es un parametro que relaciona cada salida ) con

cada entrada k para la unidad 1

{ver figura 3.1}

Estas ecuaciones, Jjunto con las ecuacliones de conexién:

Xpg = yst (3.2)
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MODELO SIMPLIFICADO

xi i
i —— unidad § :!_-=>

ki
yi] = allk xik
k=1

ki = # de corrlentes de entrada a la unidad |

xlk = entrada k a la unidad 1

ylj = sallda | de la unidad |

alik = pardmetro para la unldad que relaciona
la saillda | con las entradas k

EJEMPLO:
y2

x1 y1
=_LSS unidad 4 S

i

y41 = ad411 x41 + a412 x42
y42 = ad421 x41 + a422 x42

FIGURA 3.1
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forman un sistema de ecuaclones lineales, que se resuelve con relativa
facilidad. Esta estrategla tiene la ventaja de que permite afiadir las
especificaciones de disefioc al sistema en forma de ecuaciones lineales

sin que esto represente alguna complejidad adicional.

Dependiendo de la existencia de corrientes de i'eclrculacibn, “se pueden
formar uno. ¢ varios bloques:de ecuaciones ‘que se resolveran. uno: por
uno. : : . :

Asi, se cuenta ‘con dos niveles:
- el nivel modular; en él se resuelven los mbdulos para cada unidad,

- y el nivel proceso; una vez realizadas 2 o mas corridas a nivel
modular, se wutiliza 1la informacién obtenida para generar las
ecuaciones de los modelos simplificados, es decir, se calculan los
parametros aijk de las ecuaclones 3.1. Estas, Junto con las ecuacliones
de conexién (del tipo de la ec, 3.2) forman un sodlo sistema de
ecuaciones. Este se resuelve por medio de un Jacoblano, que permite
obtener los valores de todas las variables de cada bloque en forma

simultanea.

Aunque en este método siguen existlendo ciclos anidados que se
trabajan por medio de iteracicnes, las ventajas en cuanto a rapldez y
facilidad para manejar las especificaclones de disefioc son importantes.
Sus principal desventaja es que al requerir de un metodo general de
solucién de ecuaciones no lineales, baja la confiabillidad de 1la
estrategla. Es necesarlc proporcicnar buenas suposiciones de
iniclallzacién y wusar un buen método de convergencla. Entre mas
elaborado es este método, mds tardaremos en llegar a la solucién. Sin
embargo, se debe evitar la tentaclén de usar aproximaciones simples
que dismlinuirian la conflabilidad.

42



A pesar de sus desventajas, este método es una buena alternativa al
secuenclial modular, que nos permite usar la paqueteria de médulos
existente y manejar con mayor facilidad y raplidez las especificaciones
de disefio, tomando en cuenta sus limitaclones.

Al igual que en el caso anterior, el problema de optimizacidn sigue
siendo demasiadoc complejo. Aunque favorece la disminucién del numero
de ciclos anidados, la conflabilidad del método de convergenclia puede
ocasionarnos mayores problemas al tratar de maximinar 6 minimizar una
funcién.

B.3 SIMULACION ORIENTADA A ECUACIONES

En esta estrategia se ellmlnan los modulos y se crea una libreria con
diferentes conjuntos de ecuacliones. Para simular un proceso, se toman
los conjuntos correspondlentes a los mddulos del proceso que se esta
simulando, las ecuaclones de conexién y las especificaclones, y se
forma con todas las ecuaclones un sdlo sistema de ecuaciones no
lineales que debe ser resuelto slmultdneamente. Entonces, el problema
a resolver consiste en implementar el método matemdtico apropiado para

soluclonar el sistema de ecuaciones.

Las ventajas de este método son evidentes: al resolver todas las
ecuaclones simultdneamente, no hay necesidad de ciclos lterativos; las
especiflcaciones de disefio se convierten en una ecuacién mas dentro
del sistema; exlste ademds un gran potencial para su uso en la

optimizacién.

En general, este método nos proporciona una mayor velocidad y

filexibilidad, especialmente cuando se manejan procesos complejos &
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problemas de simulacién controlada. Sin embargo, :las desveﬁtaJas que
presenta son importantes: ’

a) Requiere de buenas suposiclones 15!}:iales para . llegar a 1la
convergencia.

b) Se considera que en ocaslones puede ser poco confiable, ya que usa
un sélo método general para resolver ecuaciones, en lugar de los
métodos especializados de que se disponen para cada médulo en las
estrateglas anteriores.

¢) Debido al tamafio del conjunto de ecuaclones y de la complelidad de
las rutlnas que maneja, requlere de una gran capacidad de memoria por
parte de la maquina.

d) Aunque su flexibilldad es una ventaja, también facllita el hacer
especificaciones inconsistentes, y la buisqueda de errores es muy
diffecll.

e) Existe ya, a nivel industrial, una gran linversién en paqueteria
modular, por lo que es poco probable que a un corto plazo se asuma el

riesgo y el gasto que Implica adaptar un sistema nuevo.

A pesar de estas limitaclones, la tendencia actual es usar cada vez
mas el método basado en ecuaciones. Se espera que en un futuro cercano
se desarrollen métodos matemiticos cada vez miAs conflables, y medlos
que permitan al wusuario Iinteracclonar mis amigablemente con el

sistema.
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C. ESTRATEGIA SELECCIONADA

Para reallzar la simulaciéon de las torres de destllaclién se eligié un

simulador del tipo modular secuencial, que presenta las sigulentes
ventajas:

- Uno de los objetivos de la tesis es probar como funciona el injerto
de la ecuaclén propuesta en un simulador comercial. El simulador que
se eligi6é, como se explica mas adelante, es el ChemCAD II, que
trabaja con el método secuencial modular.

Permite afiadir, en forma de médule, las ecuaclones propuestas para

el cdlculo de propledades termodinamicas, como son la constante de
equilibrio (K) y el incremento de entalpia con respecto al gas ideal
(aH).

Favorece la simulacién torre por torre, lo que permite apreclar el
comportamiento de cada torre y utilizar diferentes estrateglias de
convergencla para cada una.
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D. EL SIMULADOR DE PROCESOS CHENCAD

Para el desarrollo de este trabajo se utilizé el simulador comercial
CHEMCAD II version 2.4. La Facultad de Quimica adquirld este sistema
en 1990 y se encuentra actualmente funclonando en'las instalacicnes de
la Unidad de Estudios de Posgrado de la misma, sitio donde se
desarroll6 la tesis.

Las caracteristicas que interesan principalmente en este simulador son
las sliguientes:

a) El simulador trabaja por medio de médulos 6 bloques. Tiene un
médulo para cada operacién unitarla, otro para cada uno de los métodos
de calculo de propledades termodinamicas, etc. Esta caracteristlca
permite agregar a la paqueteria la ecuaclén de estade propuesta en
forma de modulos para el céalculo de la entalpia (H)} y de la constante
de equlilibrio & coeflciente de distribucién (Keq).

b) CHEMCAD cuenta con un programa, llamado TALX, que permite
que la interaccién con el usuario sea clara y amigable. Por medio de
éste se puede alilmentar informacién de proceso, correr el problema,
revisar los resultados, y edlitar las especificaclones y volver a
correr el problema en caso de que sea necesarlo.

c) Cuenta con una paqueteria extensa, donde se encuentran ademds de
las operaciones unitarias, diferentes métodos para el célculo de 1la
constante de equillbrio, la entalpia, la densidad de liquido, densidad
de vapor, preslén de vapor, entropia, viscosidad, conductividad
térmica y tensién superficial. En la tabla 3.1 se pueden apreclar los
métodos disponibles para calculo de Keq y H.
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d) El1 banco de datos contlene propledades termodinimicas para 996
componentes, entre los que se encuentran aquellos que constituyen el
problema de estudio de esta tesis.

El simulador CHEMCAD utlliza dos estrategtas de solucién:

1. SECUENCIAL MODULAR: en ella se deben definir las corrientes de
alimentacién y los pardmetros para cada equlpo. El programa calcula
cada operacién unitaria sigulende un orden estricto empezande por los
equipos mds cercanos a las corrientes de alimentacién y contlnuando
secuencialmente hasta que todas las corrlentes estén resueltas. Si hay
un ciclo, itera sobre él hasta alcanzar la convergencia.

2. AUTOCALC: ésta es una estrateglia alternativa, que usando el sistema
modular, anallza la hoja de cdalculo, y la resuelve no necesariamente
en orden sino que, partiendo de la informacién de la que dispone, hace
todos los calculos posibles. Esta estrategia es atil en algunos
problemas de disefio.

Como ya se hablia explicado anterlormente, la estrategia elegida fue la
SECUENCIAL MODULAR.
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CALCULO DE PROPIEDADES
Paquete de Termodindmica y Propiedades de Transports

Resumen de métodos para generar valores de Keq y entalpia
Simulador ChemCAD !

Keq

* Ecuaciones de estado
Soave-Radlich-Kwong
Grayson-Streed/Chao-Seader
Pang-Robinson
API| Soave~Redlich-Kwong
Modified SRK (4-parameter)
Extended SRK (TSRK}

* Empiricos
ESSO (Maxwell-Bonnell)
Presidn de vapor
Ley de los gases de Henry

* Cosficiente de actividad
UNIQUAC UNIFAC
Wilson
Van Laar
Marguies

* Sistemas especiales
Solubilidad hidrocarburos-agua
Aminas

* Proporcionados por el usuario
Valores de K polinomiales
Valores de K tabulares
Pp de

Subrutina del usuario

Entalpia

* Ecuaciones de estado
Redlich-Kwong
Soave-Redlich-Kwong
Peng~Robinson
AP! Soave-Redlich-Kwong
Lee-Kesler

* Quimicos
Calor Latente

* Sisternas especiales
Tabla de vapor
Sin entalpia
(soto balance de materia)

* Proporcionados por el usuario
Modelo polinomial de entalpla
H's tabuladas
Datos de calor da solucién
Subrutina del usuario

TABLA 3.1
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E. DESARROLLO E IMPLANTACION DE LOS MODULOS PARA CALCULO DE
PROPIEDADES TERMODINAMICAS SEGUN SE HA PROPUESTO EN ESTE. TRABAJO

E.1 GENERALIDADES

Como se explicé en los capitulos 1 y 2, la ecuaclén que mejor se
ajusta a las necesidades del presente trabajo es la PRSV, Junto con la

regla de mezclado de Sandoval-Vera.

En la tabla 3.1 se pueden apreciar las opcliones con las que cuenta el
simulador CHEMCAD para el calculo de Keq y H. Entre las ecuaciones de
estado, se encuentran la PR, la SRK y la MSRK. Las ecuaclones PR y SRK
son las mismas que se explicaron en los capitulos 1 y 2. La ecuacién
aqui 1llamada MSRK (Modified SRK) presenta una modificacién en el
término a=f(Tr}: se agrega a éste un nuevo paradmetro para representar
mids apropladamente compuestos polares, asi, la expresién cuenta con
dos pardmetros caracteristicos de cada componente (m y n). Como se ve,
esta modificacién es una forma de la propuesta por Mathias; el banco

de datos cuenta con valores para m y n para 200 compuestos.

Las tres ecuaciones, PR, SRK y MSRK usan la misma regla de mezclado,

que es aquella en la que se utiliza un sélo parametro binario, Kij.

Asi, se ve que la mejor ecuacién disponible para los calculos que
deseamos efectuar es la MSRK. Sin embargo, como lo que se pretende
evaluar es la importancia de la regla de mezclado con dos parametros
binarlos, fue necesario hacer una modificacién al sistema de banco de

datos del programa.

Esta adicién consistié en dos médulos: uno para el cdlculo de Keg y el
otro para el calculo de H. En ambos se usa la ecuacion PRSVY y la regla
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de mezclado de dos parametros. Los resultados obtenidos con esta
ecuacién se compararan con los arrojades por las ecuaciones
convenientes disponibles en el CHEMCAD: la PR y la MSRK.

E.2 MODULOS ADICIONALES

El slimulador CHEMCAD tlene una opclién que permite Injertar en el
programa algunos de los siguientes modulos opclonales programados por
el usuario:

~ un médulo para el calcule de la constante de equilibrio,
= un médulo para el calculo de la entalpia,

- y un médulo para el calculo de alguna operacién unitaria.

En este trabajo se crearon los médulos para el célculo de H y Keg.
Estos fueron programados en FORTRAN y compilados en lenguaje C junto
con toda la paqueteria ya disponible. De esta manera pasaron a ser
parte del sistema de banco de datos del programa. El método para hacer
el implantaclén de los médulos requliere de los paquetes Microsoft
FORTRAN version 5.0 y la libreria Microsoft C, culdando de instalar la
compatibllidad de FORTRAN y C. La manera de hacerlo se ilustra en el
Suplemento 1, Manual del Usuario del CHEMCAD'®

Esta adicién supuso un trabajo exhaustivo en cuanto a busqueda de
errores, depuracién y 1limpleza del programa, Un programa mal
organizado puede multiplicar varlas veces el espaclo dque ocupa en la
memoria de la m&quina cuando se compila, provocando asi dificultades.

Por ello, se siguieron algunas reglas de programaclon estructurada

para crear el programa., Algunas de éstas son: disminuir al maximo el
nimero de subrutinas, declarar juntas todas las varlables del mismo
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tipo (reales, enteras, etc.), especificar todos los parametros al
principio del programa, etc. De esta manera se compllaron los médulos
correctamente y se Iintegraron a los archivos del CHEMCAD. Se
encuentran dlsponibles para su uso en algunas de las computadoras
perteneclentes al Centro de Computo Académico de la Divisién de
Estudlios de Posgrado de la Facultad de Quimica.

Cabe mencionar que por el momento estos modulos solo pueden ser

utilizados para simular sistemas formados por los cuatro componentes
antes mencionados (agua, acrilonitrilo, acetonitrilo y 4cido
clanhidrico, en gse orden). Esto es debldo a que se incluyeron en los

programas los valores de los paradmetros de interaccién blnaria. Si se
quisiera ampliar su usoc a un mayor numero de componentes, habria que
modificar el programa de tal manera que pudliera leer los valores de
ki) y k)1, ya sea de un banco de datos 6 directamente de la pantalla.

A continuacién se explicarad en que consistié cada uno de los médulos.

1, Modulo para calculo del coeficiente de dist;lbuch‘;n (Keg)

Consta de dos subrutinas: PRSV y ADDK.

a) Subrutina PRSY

En la subrutina PRSV se resuelve la ecuacldén de estado como se

explica en el apéndice B: a partir de los valores de T, P, xi, y las
propiedades de cada componente Te, Pe, w, q, Kij y kji, se calcula
Z, A, B, Bi, A1’ y dasdT.

b) Subrutina ADDK

Esta subrutina se encarga de calcular la constante de equillbrio,
Keq. Para ello:
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(1) 'llama la subrutina PRSV considerando fase liquida y calcula
para cada componente el coficlente de fugacidad,
o% = £(z,A.B,B1,A1")
.(2) 1llama la subrutina PRSY considerando fase vapor y calcula para
cada componente el coeflciente de fugacldad,
¢l = r(z,A,B,B1,A1")
(3) calcula para cada componente la constante de equilibrio por
medio de la ecuacién:
Kieg = ¢F 7 ¢} (3.3)

2. Modulo para el calculo de la entalpfa

a) Subrutina ADDH

(1) calcula la entalpia de gas ldeal de mezcla (HIDEAL) por medio.de
los valores de T, P, xi, y los Cpt de gas ideal de cada
componente;

(2) 1lama a la subrutina PRSY y con los valores proporcionados por
ésta calcula el incremento de entalpia,

(AH) = f(Z,A,B,dasdT)

{3) calcula la entalpia real de mezcla por medio de la férmula

propuesta en el apéndice C.
- Hu = HIpEaL + RTAH (B.14)

En este m6dulo se hace uso de una de las subrutinas del médulo
anterior. Esto es posible gracias al sistema de mdédulos que integra el
ChemCAD. Los dos médulos adlcionales creados pasaron a ser parte de
una gran biblioteca, donde es posible que los mdédulos componentes se
llamen unos a otros indistintamente. Asi, el médulo 6 subrutina ADDH
puede llamar a la subrutina PRSY, y evita tener que reprogramar la

solucién de la ecuacion de estado.
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+E.3 EVALUACION DE LOS MODULOS ADICIONALES USANDO EL PROGRAMA MINI-SIM

El MINI-SIM (mini-simulador) es un simulador desarrollado y compilado
en FORTRAN;  fue desarrollado en la Escuela Naclional de Estudlos
Profesionales (ENEP). Comprende:

a) un banco de datos de 65 componentes, que puede ser expandido,

b) diferentes modulos 6 subrutinas que llevan a cabo once diferentes
algoritmos de cdlculo, entre los que encontramos puntos de burbula y
rocio, y calculo de flash simple, multiple, con diferentes variables,
etc., (ver tabla 3.2).

c¢) y subrutlnas que nos dan: 3 opciones diferentes en el cdlculo de la
densidad de liquido, 6 para el calculo de Keq, y 6 para calculo de
entalpia de vapor y entalpia de liquido (ver tabla 3.3). De éstas, las
que nos interesan son el calcule de Keq, Hv y HL, usando la ecuacién
de SRK. Esto es deblido a que, como se expllcé anteriormente, ésta es
una ecuaclén de estado de tipo Van der Waals parecida a la PRSV, en la
que tamblén se acostumbra el uso de parametros polares y reglas de
mezclado.

La evaluaclén de los médulos propuestos para célculo de Keq y H usando
la ecuacién PRSY consistié en adaptarlos al simulador MINI-SIM y hacer
varias corridas. Los resultados de estas corrldas se compararon con
los obtenlidos al” hacer corridas usando las ecuacicnes PR y SRK en el
mismo simulador.

Los principales objetivos de esta prueba son:

1} Probar el funcionamlento eficlente de los médulos y modificar los

programas en caso de que fuera necesario.

2) Famillarizarse con las varlables de entrada y salida de subrutinas
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2) Familiarlizarse con las variables de entrada y salida de subrutinas
en FORTRAN, con el uso de los archives comunes, y con los posibles
errores al adaptar los médulos al slmulader, usando para ello un
simulador mis senclllo que el ChemCAD. E1 MINI-SIM tiene ademas la
ventaja de que al no estar protegido existe la posibilidad de imprimir
un listado del programa y hacer modificaclones en caso necesarlo. As{,

permite al usuario interactuar fuertemente con el programa.

3) Agregar una septima opcién para el calculo de Keq y H al MINI-SIM,
que es la ecuacién PRSY, que permite manejar mezclas polares al
incluir el parametro de Mathias. En el banco de datos hay espaclo
disponible para agregar el valor de este pardmetros para cada
componente.

Se hicleron diferentes corridas para un flash usando la mezcla 1 a
diferentes condiclones (la composicién de la mezcla se puede consultar
en el apéndice D). En la tabla 3.4 se observan los resultados
obtenidos para el calculo de un flash a P=1 atm y T=155"F. Ademas, en
la figura 3.2 se presentan los valores de Keg para cada componente
calculados con cada ecuacién, facllitando asi una comparacién visual
de los valores generados por las diferentes ecuacicnes.

No se cuenta con datos experimentales con  los cuales comparar los
resultados obtenldos con el simulador. Sin embargo, es importante
hacer incaplé en que los resultados usande la ecuacién SRK y la PRSV
con kij=k1=0 {que se reduce a la PR) son similares entre si, y
presentan una diferencla notoria con los obtenidos por medio de la
ecuaclén PRSV con kij<>kji. Esto hace pensar que la influencia de los

pardmetros binarios en este tipo de mezclas es mayor a la gue pudiera

tener el cambio en el término atractivo gdue encontramos entre las

ecuaciones SRK y PR.
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SIMULADOR MINISIM

SUBRUTINAS QUE MANEJA

1 PUNTO DE BURBUJA T variable P tija”
2 PUNTO DE BURBUJA P variable T fija
3 PUNTO DE ROCIO T variable P fija
4 PUNTO DE ROCIO P variable T fija
5 FLASH SENCILLO L/F variable TP fija
6 FLASH MULTIPLE UF, T variable P tija
7 FLASH MULTIPLE UF, P variable T fila
8 FLASH SENCILLO T variable UF, P fija
9 FLASH SENCILLO P variable UR, T fija
10 FLASH SENCILLO T variable P fija
11 FLASH SENCILLO P variable T fija
TABLA 3.2
MODELOS PARA CALCULO DE Keq Y ENTALPIA
Keq ENTALPIA
LIQUIDO VAPOR

CHAO-SEADER
GRAYSON-STREED
LEE-EDMISTER
ROBINSON-CHAO

EDMISTER-PERSYN-EABAR(CS)
EDMISTER-PERSYN-ERBAR(GS)
LEE-EDMISTER

DERIVED ROBINSON-CHAO

REDLICH-KWONG
LEE-EDMISTER
AK MODIFICADO
STARLING BWR

STARLING BWR STARLIN BWR SOAVE-RK
SOAVE-RK SOAVE-RK
TABLA 3.3
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SIMULACION DE UN FLASH
DATOS OBTENIDOS USANDO EL MINI-SIM

T=155F
P=1 atm
COMPONENTE ALIMENTACION MODELO SRK MODELO PR MODELO PRSV
Liq VAP Keq Lg VAP Keq uq VAP Keq
fraccidn mo} xi yi xi yi xi yi
Agua 0.1667 0.083 0.204 2457 0068 0.187 2.751 0.164 0.176 1.073
Acrilonitrilo 0.3333 0.416 0296 0.711 0.425 0315 0740 0.335 0326 0.973
Acetonitrilo 0.3333 0450 0.281 0.624 0.457 0308 0675 0361 0.212° 0588
HNC 0.3333 0.051 0.219 4.280 0.050 0.180 3.789 0.139 0285 2.048
FRACCION TOTAL 0.317  0.689 0.169 0831 0.813 0.187
Liv

0.452 0.168 . ‘4,341

TABLA 3.4
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COMPARACION DE LOS VALORES DE Keq
RESULTADOS OBTENIDOS CON EL MINI-SIM

H20 G3H3N C2H3N HCN

[ 1sRKk EEPR PRSV

FLASH A T=155F Y P=tatm

FIGURA 3.2



CAPITULO 1V

SIMULACION DE LAS TORRES DE DESTILACION DE LA
PLANTA DE ACRILONITRILO

A. METODOS PARA LA SIMULACION DE TORRES DE DESTILACION MULTICOMPONENTE

A.1 INTRODUCCION

La destllacién es un métode para separar los componentes de una
solucién; depende de la distribucléon de las substancias entre una fase
gaseosa y una liquida. Se aplica a casos en que todos los componentes
estan presentes en las dos fases.

E1l CHEMCAD cuenta con dos métodos generales de slimulaclon de torres de
destilacién multicomponente, ademads de un método especlalizado para
simular torres en las que se llevan a cabo separaclones de crudo (no
nos ocuparemos de este Gltimo). Estos dos métodos reclben los nombres
de TOWR y SCDS, respectivamente. El primero es una modificacién al
método de Wang-Henke, y con él se trabaljo principalmente. El segundo
es una adaptaclén del métode de Naphtali-Sanholm, que utiliza una
diferente estrategia de convergecia. Como en este caso se ocupara
principalmente el metodo de TOWR, a continuacidn se explica a grandes
rasgos el método de Wang-Henke antes de referirse a las
caracteristicas particulares de TOWR y SCDS.
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A.2 METODO DE WANG-HENKE

Cuando Wang y Henke dleron a conocer su algoritmo dé célculq riguroso
de torres de separaclén:‘s. los métodos computarizados exlstentes se
dividian en dos:

- los procedimientos de cédlcule plato por plato,

- los procedimientos de solucién simulténea de sistemas de ecuaciones.
Wang y Henke utilizan un procedimiento del segundo tipo, y lo mejoran
usando un método de convergencla que no habia sido empleado
anteriormente, con lo que logran una mayor eficliencia.
La estrategla de Wang-Henke se basa en la solucién simultanea de un
sistema de ecuaclones. Este sistema se forma por las ecuaciones
conocidas como MESH, que se generan a partir de los balances de
materla y energia, asi como de las ecuaciones de equlilibrie, de cada
etapa. En la figura 4.1 se puede observar el esquema de una etapa de
equilibrio, Jjunto con la notacién usada para generar las ecuaclones.
Estas son, para cada etapa:
Ecuaclones de balance de materia (M) )
Li~1x1,3-1 = (V3+Ws)yry = (Ly+Ujpdxty.+ Vieiyy, jet + Fyz1) = O
Ecuacliones de equilibrio (E) (2)
yi1) = Kipxry = O

Sumatorias de las fracclones de los componentes (S) (3)

Zyiy-10=0
6 Ex1)-10=0
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ETAPA IDEAL DE EQULIBRIO

TAN
Wi

<= Vi Lj-1

Vi+l Lj =>

9w

L]-1 = entrada llquido a la etapa |
Vj+«1. . =. entrada vapor a la etapa |

Fl = allmentacldn a la etapa |

{Vj*W]) = salida vapor de la etapa |
(Lj*U]) = salida iflquido de la etapa ]
Q] = Intercamblo de calor a la etapa }

FIGURA 4.1
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Ecuaciones de balance de energia (H) (4)
Liy-thy-1 = (Vy+H))H) - (Ls+Ujdhs + VierHjer + F3HFY) = Q) = O

Estas son las ecuaclones que deben resolverse en un calculo riguroso
de equilibrio liquido-vapor. En cada una de las etapas de las que se

componga la torre se tiene un conjunto de estas ecuaclones.

Combinando las ecuaclones (1) y (2), se obtiene una matriz tridiagonal
de nxn (n es el nimero de etapas), donde las varliables dependientes
son las xi) (composiciéon de cada componente en cada etapa), y las
independientes son Vjy y Kij {flujo de vapor en cada etapa y Keq del
componente i en la etapa j, respectivamente). Esta matriz se puede
resolver facilmente por el método de elimlnaclén Gaussiana (algoritmo
de Thomas), obtenlendo asi los valores de xi}).

El método de Wang-Henke se basa en este principie. El algoritmo que
plantean se puede resumlr de la siguiente manera:

1) Se estima un perfil iniclial de flujo de vapor suponiendo flujo
constante, y un perfil lineal de temperatura.

2) Se calculan las Ki] en funclén del perfil estimado de temperatura
por medio de alguna correlacién del tipo:

Kiy = a1y + ayTy + a:uTi + auT?
También se puede usar para el calculo de K la ecuaclién de estado (en

la primera iteracién se puede usar el método simplificado).
3) Con los valores de V) y Ki) se resuelven las ecuaciones de balance

de materla y energia por medio de la matriz tridlagonal que se forma
con las mismas.
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4) Con 1los valores de x1) calculades, resolvemos las sumatorias
{ecuaciones 3): \iteramos la temperatura por medio del método de
Muller, hasta que las Ki) alcanzan los valores apropiados para
satisfacer estas ecuaciones y llegar a la convergencia. Estos valores
de temperatura serdn los nuevos valores que se usaran en la préxima

lteracién.

5) Se calculan los valores de entalpia para las corrientes liquide y
vapor utilizando los valores obtenidos de x1j y yiJ, y algin modelo
del tipo:

Ho = £f(x1,T) y Hv = £{y1,T)

6) Se resuelven las ecuaciones de balance de energia (4) para

encontrar un nuevo juego de valores de V).

7) Se regresa al paso 2, con los nuevos valores de T3 y Vj. El proceso
iterativo se repite hasta que se que la diferencia entre los valores
calculados de temperatura y los valores obtenldos en la {iteraclén
anterior es menor a la tolerancia permitida.

Este método ha sido altamente difundido gracias a su simplicidad y
eficiencia. Actualmente, existen numerosas variacliones y
modiftcaciones al método de Wang-Henke, que constituyen los modelos
mis usados en slmulacién de torres de destilacién.

A.3 MODELO RIGUROSO PARA LA SIMULACION DE OPERACIONES DE SEPARACION
(TOWR)

Este modelo simula cualquier columna sencllla, ya sea columnas de
destilacién, absorbedores, absorbedores con rehervidor y removedores,
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tomande en - cuenta - también posibles corrlentes laterales, y
calentadores y enfriadores adicionales,
v

Una de las principales caracteristicas de TOWR es que permite una
variedad de opciones en la especificacién del equipo, lo que lo hace
muy flexible. Se pueden especificar las condiciones en el condensador,
el rehervidor, & en cualquiera de los platos. También es poslble
especificar condiciones como flujo molar total, calor transferldo,
reflujo, temperatura, fraccién molar, flujo de un componente, V/L,
flujo volumétrico, flujo masico, % en peso, proporcién entre el flujo
de dos componentes, densidad y peso molecular de los productos.

La convergencia usando TOWR es mucho mds riplda que usando el otro
algoritmo (SCDS), ya que el modelo es mucho m&s sencillo. Par 1lo

tanto, se usarda TOWR a menos que:

a) La columna tenga mas de 100 platos,
b) la eficienclia de plato no sea 1,
c) se vaya modelar un sistema con aminas, y la convergencia sea lenta,

d) TOWR no alcanze la convergencla.

TOWR trabaja con una adaptaclén del método de Boston-Sullivan, que es
una modlficacién al algoritmo de Wang-Henke; se le conoce como
ingide-out. Béaslcamente, se compone de dos niveles 6 ciclos, donde el
ciclo externo define valores simples de Kij y la entalpia (H} que se
usan en los calculos del ciclo interno. En el ciclo interno se
resuelven las ecuaclones MESH usando estos valores de K y H, y se

itera hasta cumplir con las especificaciones.
Entonces se regresa al ciclo externo, donde recalcula los valores de K

y H usando el modelo riguroso {en este caso, usa la ecuacidén de estado
elegida, la PRSV). Cuando éstos coinciden con el modelo simple a la
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toleranclia permitida, se ha alcanzado la convergencia del ciclo
externo. De lo contrario, se genera un nuevo modelo simple para
cdlculo de K y H, se calculan valores nuevos de K y H, y se repiten
los célculos del ciclo interno. El algoritno se repite hasta que se
alcanza la convergencia de los dos cicloes.

A. 4 MODELO RIGUROSQ DE CORRECCION SIMULTANEA (SCDS)

SCDS es un modelo para calculo riguroso del equilibrio liquido-vapor
multietapas. Al igual que TOWR, puede simular torres de destilacién,
absorbedores, etc., y cuenta también con una gran variedad de opciones
en las especificaciones. Sus principales caracteristicas adicjonales
son:

- se puede especificar tambien la eficiencia de plato de Murphy,

- maneja columnas hasta de 300 etapas.

Ademds, SCDS estd diseflado para simular sistemas con valores de K no
ideales. Usa un método de convergencla de Newton-Raphson y calcula
rigurosamente la derivada de cada ecuaciédn, incluyendo la derivada de
K con respecto a la composicién (dK/dx).

Como se vé, el modelo SCDS introduce la dependencia de K con respecto
a la composicidn al modelo termodindmico, 1o que lo hace de vital
importancia en el caso de sistemas no ideales en los que K es
altamente dependiente de la composicién.
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B. PROCESO PARA LA PRODUCCION DE ACRILONITRILO

Considerande su pronta difusién y éxito econémlico a nivel mundial, la
importancia del proceso SOHIO para-la obtenclén de acrilenitrilo via
amoxidacién del proplleno es enorme. Aun mas importante resulta sl se
toma en cuenta que la mayor parte del acrilonitrilo producido en
México se obtlene a través de é1. Petroleos Mexlcanos cuenta
actualmente con tres plantas que operan con el proceso SOHIO, una en
Tula, Hidalgo, otra en San Martin Texmelucan, Puebla y la tercera en
Morelos.

El proceso para la obtencién de acrilonitrilo con el que trabaja PEMEX
es una adaptaclién hecha por la compafila Japonesa Niigata Engineering
Co., del proceso desarrollado por SOHIO (Standard 0il Company of
Ohio). En 1lo referente al esquema de reaccién, se trata de una
amoxidacién de proplleno (oxidacién de propileno en presencia de
amonlaco) en un reactor catalitico heterogeneo gas-sélido de lecho
fluldizado.

La planta de acrilonitrilo de PEMEX en San Martin Texmelucan, que es
a la que nos referiremos durante este trabajo, estid disefiada para
producir 50,000 toneladas métricas de acrllonitrile por afio calendario
a partir de proplleno, amoniaco y aire. El proceso se encuentra
dividido en tres partes,

- seccién de reacciédn,

~ secclén de recuperacién,

- y secclén de purificacion,

ademds de un secclén de tratamlento de desperdicios. En la figura 4.2
se presenta el diagrama de {lujo de la planta. A continuaclén se

describird someramente cada una de las tres secciones mencionadas.
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B.1 'SECCION DE REACCION

El propileno, el amonlaco y el alire reacclonan en presencia del
catalizador en un reactor de cama fluidizada, para formar
acrilonitrile y otros productos secundarios. El reactor estd disefiado
para dar una conversién que va de 72.2% mol a 75% mol de propileno a
acrilonitrilo dependiendo del tipo de catalizador.

Antes de alimentar el proplleno y el amonlaco al reactor es necesarlo
vaporizarlos y sobrecalentarlos. El aire se toma de la atmosfera, se
filtra, y ‘tamblién se sobrecalienta. Estos gases se alimentan a la

parte inferlor del reactor, donde se mezclan.

El catalizador es un so6lido finamente dividido que actuard en gran
parte como un liquido (fluido) cuando los gases pasen a través de él;
por lo tanto se le llama catalizador fluldizado. Los gases que
reacclonan pasan ascendiendc a través de la cama del catalizador, y no
solamente hacen que la cama suba y se expanda, sino también que fluya
y se aglite en el reactor en forma similar a la de el agua hirviendo

vigorosamente en una cacerola.

La reaccién que se lleva a cabo es altamente exotérmica y ocurre a
altas temperaturas. El calor generado se usa para mantener la reacclioéon
y para generar vapor de alta presién por medio de un sistema asoclado
agua-vapor, que circula a través de serpentines. Por medio de estos
serpentines se regula la temperatura, que debe mantenerse entre 430 y
440°C.

Los productos de reaccién y los gases que no reacclonaron salen del
reactor a través de ciclones en los que se arrastra la mayor parte del
catalizador; este se regresa a la cama. El efluente del reactor

contienc amenlaco sin reaccionar, proplleno, oxigeno, nitrégeno,
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acrilonitrilo, acetonitrilo, cianuroc de hidrégeno (4cide cianhidrico),
biéxido de carbono, monéxido de carbono y pequefias cantidades de otros
materiales.

B.2 SECCION DE RECUPERACION

Los gases del efluente del reactor se enfrian adiabiticamente en la
torre de apagado. El amoniaco que no reacclondé se elimina de'los gases
del efluente en este punto, por medio de una reaccién con &cido
sulfirico (éste se agrega al agua de clrculacién de la torre de
apagado).

Los gases del efluente de la torre de apagado se enfrian todavia mas
en el post-enfriador de apagado. Después entran al absorbedor, donde
una corrlente de agua descendente en contracorriente absorbe los

productos solubles del reactor.

La corriente de gas no absorbido contiene: hidrocarburos y oxigeno que
no reaccionaron, nitrégeno, monéxido de carbono, biéxido de carbono,
agua y una cantidad pequefiisima de acrilonitrileo. Esta corriente se

envia a la atmésfera por la chimenea de desfogue del abserbedor.

ta corrlente liquida del fondo del absorbedor {que es una solucién
acuosa diluida de acrilonitrilo, acetonitrile y aclido cianhidrico con
pequefias cantidades de polimeros, trazas de varios organicos e
inertes) se manda a la torre de recuperacién, después de haber slide

previamente calentada.
En la torre de recuperacién (ADA-104), una destilacién extractiva que

usa agua como solvente separa el acrilonitrile del acetonitrilo

saliendo por el domo el acrilonitrilo como azebdtropo con agua. Este
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producto del domo se condensa y decanta, La capa  organica, que
contiene acrilonitrilo, &cido clanhidrico y agua, se bombea a la
columna de cabezas. La capa acuosa se regresa a la torre de

recuperaclén.

El acetonitrilo se agota en la seccién inferior de la torre de
recuperacién y se saca como una corrliente lateral de vapores a la
fracclonadora de acetonitrilo (ADA-105). En la fraccionadora, el
acetonitrilo se saca por el domo como un azebtropo para desples
condensarse. Parte de este condensado se recircula, y el resto se

manda a incineraclén.

La corrlente del fondo de la fraccionadora, que se compone de agua
casi en su totalidad, se regresa a la torre de recuperacién,

B.3. SECCION DE PURIFICACION

El producto organico del decantador de la torre de recuperacién,
compuesto de agua, acrilonitrilo y &cldo clanhidrico, se bombea a la
columna de cabezas (ADA-106).

En la seccién superior de la columna se elimina el &cido clanhidrico
del acrilonitrilo y en la seccién lnferior se elimina agua.

El 4cido clanhidrico sale del domo de la torre en forma gaseosa, y se
incinera.

El azebtrope acrilonitrilo-agua se saca por una extraccién liqulda
lateral del plato 38 de la columna. Esta corriente pasa por un
enfriador separandose en dos fases liquidas que se alimentan a un

decantador donde tiene lugar una separaclén de fases: la fase acuosa
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(agua en su mayor parte) se bombea a la torre de apagado para la
recuperacién de organicos; y la fase organica, que se compone de
acrilonitriio en un 93.9% en peso, se regresa al plato 4% 39 de 1la
columna,

La corriente del fondo de la torre, que se compone de acrilonitrilo al
99.9% de pureza, se envia a la torre de producto final para completar
el proceso de purificacién

En la torre de producto (ADA-107) se obtlene acrilonitrilo con un 100%
de pureza, que se extrae por una corriente lateral. Luego se enfria y
se bombea a los tanques de almacenamiento. La corriente del domo de la
torre, que contiene acrilonitrilo y trazas de organicos mas ligeros,
se recircula como carga a la torre de recuperacién.

La corriente del fondo de 1la torre de producto, compuesta de
acrilonitrilo y polimeros pesados, se bombea a la torre de apagado.
Ahi el acrilonitrilo forma nuevamente un azebdtropo con agua y se
recupera, y los polimeros se descartan al sistema de tratamiento de
desecho.
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B.4 TORRES DE DESTILACION SELECCIONADAS PARA LA SIMULACION

Analizando el proceso de la planta, se observa que las secciones de
recuperacién y purificacién forman en conjunto un tren de separacién
de los productos de reaccién. Este tren estd formado por varlas torres
de destilacién multicomponente, entre las cuales se ellgieron las
cuatro principales para llevar a cabo la simulacién. Estas son:

en la seccion de recuperacion,
- torre de recuperacién (ADA-104)
- fracclonadora de acetonitrilo {ADA-105)

y en la seccién de purificacion,
- columna de cabezas (ADA-106)
-~ torre de producto (ADA-107)

A continuacién se explican las caracteristicas de cada una de las
torres asi como las estrategias utilizadas para su simulaclén. Los
diagramas de cada una de las torres se presentan en el capitulo V.

C. TORRES SIMULADAS

C.1 TORRE DE PRODUCTO (ADA-107)

{figura S.4)
Esta es una torre al vacio de S50 platos perforados que separa los
compuestos pesados y los ligeros del acrilonitrilo; estd equipada con
un condensador del domo y a la salida de éste un condensador de

desfogue para eliminar los no condensables.

Las temperaturas en la torre son Importantes pero no se pueden
utilizar para propésitos de control. Para determinar la efectividad de
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separacién de la torre son necesarios los analisis de las corrientes
de producto y de fondo.

La temperatura del fondo depende de la cantidad y tipo de impurezas en
la seccién del fondo. Esta temperatura serd aproximadamente de 64°C a
480 mmHg, y se controla camblande el flujo de vapor al rehervidor, &
regulando la cantidad de material retirado del fondo de la torre. La
temperatura del domo depende de la presién en la torre.

Los productos pesados de la reacciéon y cualquier polimero formado en
el sistema de purificacién se eliminan a través de la corriente del
fondo de la torre de producto. E! flujo de esta corriente se debe
trabajar inicialmente a la relacién de disefio. La experiencia en la
operacidn puede dictar un camblo de esta relacién.

El acrilonitrilo producide se extrae puro como una corriente lateral
del plato 12 (alternativamente del plato 8), y las impurezas de bajo
punto de ebulllcién salen por la corriente del domo. lLa mayor parte de
esta corriente se refluja al domo de la torre después de haber
eliminado de ella los no condensables por medio del condensador de
desfogue,

El inhibidor MEHQ se bombea a la linea de vapores del domo para
controlar la polimerizacién. El inhibidor sale con el producto final,
por lo que es muy importante un control estricto de la adicién del
mismo.

La operacidén de la torre se controla ajustando el flujo de vapor al
rehervidor. Se opera al vacio para reducir las temperaturas de
operaclén, aportando asi dos importantes ventajas que son: primero,
una reduccién en la cantidad de pesados formados y, sSegundo, una
establlizaclén del clanuro que estd en la carga de la torre.
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C.2 COLUMNA DE CABEZAS (ADA~106)

(figura 5.13)
Esta es una torre de 62 platos perforados. El propésito de esta torre
es eliminar el &clde clianhidrico y el agua del acrilonitrilo. Ademas,
estd disefiada para produclr &cido clanhidrico de alta pureza para
futura recuperacidén. La carga a esta torre es el acrilonitrilo crudo
que viene del decantador de la torre de recuperacién.

La corriente del domo de la torre, gque es acido cianhidrico
practicamente puro con menos de S00 ppm de acrilonitrllo y algo de
agua, se manda al incinerador para eliminarla. Alternativamente se
puede conslderar la posibilidad de comerclalizar este &cido. El &cido
clanhidrico debe removerse del acrllonitrile en esta columna para

satisfacer las especificaciones del producto final.

La temperatura de disefio para el domo de la torre de cabezas es de
32°C a 0.33 Kg/cmzman. Esta temperatura se mantiene con un controlador
que mide la temperatura del plato 2 (que es el plato a donde ingresa
la corriente de reflujo) y regula el flujo de salmuera al condensador.
As{ se controla la cantidad de vapores del domo que se condensan, Yy
por lo tanto, la cantidad de reflujo al plato del domo.

Un incremento de temperatura a presién constante indica un incremento
de pérdida de acrilonitrilo y la reduccién consecuente de la pureza
del &cido ctanhidrico. Una temperatura del domo ligeramente mas baja
es tolerable, si no tiene lugar ningin cambio en el perfil de
temperatura en el resto de la torre. Si la temperatura en el plato 2o.
empleza a bajar, esto indica que no se est4d sacando el 4cido
cianhidrico, sino que se estd reflujando y baja por la torre. Esto
puede resultar en un exceso de acldo clanhidrice en el fondo de la
torre.
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El vapor al rehervidor normalmente se mantiene con un flujo constante
que se ha fijado a manera de obtener la relaclén correcta de vapores a
liquidos en la tarre.

Con el objeto de eliminar agua, se toma una extraccién total de
1iquido del plato 3Bo. y se subenfria (a 40°C), formande dos fases
liquidas. Entonces se manda al decantador de la torre donde tlene
lugar la separacién de fases. La fase orgdnlca tlene cerca de 90%
acrilonitrilo, siendo el resto agua y pequefias cantidades de acido
clanhidrico y pesados. La fase acuosa tiene cerca de un 90% agua,
siendo el resto acrilonitrile y acido clanhidrico. La fase organica se
regresa al plato 39c. de la torre de cabezas. La fase acuosa se manda
a la torre de absorcitn para recuperar el acrilonitrile, eliminando
asi el agua de la torre de cabezas.

En la seccién del fondo de la torre, el agua, pequefias cantidades de
4cido clanhidrico y acetona se eliminan del acrilonitrilo, saliendo el
acrilonitrllo practicamente puro del fondo de la torre. De ahi se
manda a la torre 107.

C.3 FRACCIONADORA DE ACETONITRILO (ADA-105)

{figura 5.19)
Es una torre de 15 platos perforados disefianda conservadoramente para
producir acetonitrilo crudo en una concentracién de 50%, La pureza del
acetonitrilo se puede aumentar a mis de 70% con el ajuste de flujo de
extraccién. Reduciendo el flujo de extraccién mantenliendo el flujo de
carga constante resulta en un incremento de reflujo, y con esta
relacién, por lo tanto, mayor pureza de acetonitrilo. Sin embargo, se
debe tener cuidado de asegurar que el flujo de extraccién sea
suficiente para eliminar el acetonitrilo del sistema. Una relacién muy
baja de extraccién puede ocaslonar el regreso de un exceso de
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. C.4 TORRE DE RECUPERACION (ADA-104)

(figura 5.24)
La torre de recuperacién de acrilonitrilo es una torre de 90 platos

(89 perforados y 1 tipo valvula). que separa el. acetonitrilo del
acrilonitrilo por destilacién extractiva.

La destilacién extractiva se usa para separar dos componentes que
tienen puntos de ebulliclén tan cercanos que las slmples técnicas de
destilacion se vuelven impractlcas. Por elleo, se agrega un tercer
compenente, un solvente, que aumenta la volatilidad relativa de uno de

los componentes principales, y ayuda asi a la separacién.

En el caso de la torre de recuperaclién, se usa el agua como solvente
en la separacién de acetonitrilo del acrilonitrilo. El acrllonitrilo
se va por el domo preferentemente como un azedtropo con agua, aungque a
veces lleva mias agua de la necesaria para el azcotropo. El
acetonitrilo se agota en la seccién del fondo de la torre y se saca

por una corriente lateral como vapor.

El &cldo cianhidrico que habia en la carga se divide: la mayor parte
sale por el domo con el acrllonitrilo y algo sale con la extraccién

lateral de acetonitrile a la fracclonadora de acetonitrilo.
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La corriente del domo tlene que condensar y sub-enfriar a cerca de...
40°C para tener separacién de fases en el decantador. Se separa la“
fase rica en acrilonitrilo (cerca del 83% en peso) de la fase rh:a ‘en .
agua (88% en peso). La fase acuosa se recircula al domo de la torre deiv
recuperacion donde la pequefia cantidad de orgénxcos sel recupera “por::la-

circulacién a la torre.

Las variables que afectan la operacién’derla- tnrv
1, Perfil de temperatura de-la (orr
El esquema de la figura 4.3 muestra un perﬂ t.ipli:o de temperatura de
la torre de recuperacién. La linea’ sbuda “es" el perfil deseado. Las

lineas punteadas muestran las varlaclones que - se estudian a
continuacién. ) .

La temperatura del fondo de 1la torre de recuperacién permanece
constante a cerca de 118°C cuando la presion del fondo es
aproximadamente 0.85 Kg/cmzman. porque el liquido del fondo es mas de
99% agua. Cualquler reduccién en esta temperatura y en las otras
temperaturas en la torre Indica que el acetonitrilo, y tal vez tamblén
el acrilonitrilo estan bajando por la torre. Esta situacion se corrige
agregando mds calor a los rechervidores de la torre, que calentaran la
torre entera. Para evitar calentar la torre entre los puntos "A" y “"B"
en el esquema del perfil de temperatura, la relaciéon de extraccién
lateral de vapores a la fraccionadora de acetonitrilo también se puede
incrementar simultdneamente. Asi, tenemos un incremento de agotamlento

en el fondo de la torre sin calentar el centro de la misma,
La temperatura el fondo de la torre no es importante desde el punto de

vista de contaminaclién, ya que es la misma para pequefias variaciones
de concentracién de acetonitrilo. Sin embargo, estas varlaclones en
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composicién pueden afectar la purezé de’ acrilonitrilo .en el: domo, . por
lo que es importante mantener un coxy:trolf de:: la7 concentracién de
acetonitrilo en el fondo. : L s :

2. Presién

Variaciones menores de presién. tlenen unefecto’ insignificante e;'\ la. 7

separacién.

3. Flujo de agua solvente

Muy poca agua ‘solvente dard por resultado una mala separacién
acetonitrilo-acrilonitrilo, mientras que demasiada agua causara un
desperdiclo innecesario de vapor y de capacidad de enfriamiento de la
torre. La relacién de discfio de agua solvente, sin embargo, es

conservadora: a menores temperaturas de agua, se neceslta menos agua.
4, Flujo de carga

El flujo de carga solamente deberd cambliar cuando una corriente de
recirculacioén se aumenta 6 retira de ia carga. Estos camblos se deben

hacer cuidadosa y gradualmente.
5. Entrada de calor por los vapores del rehervidor.

El flujo de vapor a los rehervidores es la variable que se ajusta con
mayor frecuencia para controlar la torre. Esto debe hacerse con
culdado mientras se vigila estrictamente el perfil de temperatura.
Aunque es una reaccién natural agregar mas vapor sl se estd perdiendo
demasiado acrileonitrile hacia la fraccionadora, y disminuir si hay
mucho acetonitrilo en el domo, éstas pueden no ser las reaccliones

rcorrectas.
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6. Entraqa de calor a través del solvente y la corriente de carga.

Es ‘importante mantener constante las temperaturas de estas dos
corrientes. En caso de que. las experlienclas de operacién demuestren la
conveniencla de una variacién, ‘ésta se deberd hacer lentamente.

7. Concentracién de acetonitrilo en la corriente de- éxtraceién
agua-solvente.

Debe conservarse arriba de 50 ppm, ya que afecta la pﬁreza del
acrilonitrilo en el domo,
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CAPITULO ¥V

RESULTADOS

A. PRUEBAS PREELIMINARES EN EL CHEMCAD

Antes de proceder a la simulacién de las torres, se hicleron 2 pruebas
preeliminares usande los médulos adicionales ya \Instalados en el
CHEMCAD:

1. Se simulé un flash usando la misma mezcla y las mismas condicliones
utilizadas en la prueba efectuada con el MINI-SIM. El objetivo de esta
prueba es comparar los resultados obtenidos en el simulador CHEMCAD
con los obtenidos anteriormente en el MINI-SIM, usando el mismo médulo
adicional en ambos simuladores y verificar asi su comportamiento.
Ademds, se efectud una simulacién adiclional usando la ecuacién SRK

para tener un parametro de comparacion.

Asi, para esta prueba se llevaron a cabo dos simulaciones:

~ una empleando la ccuacién SRK, en el CHEMCAD, para comparar los

resultados con lo obtenidos previamente en el MINI-SIM,
- y otra usando los médulos programados con la ecuaclén PRSY e
implantados en el CHEMCAD, para comparar los resultados con los

obtenldos previamente usando el mismo injerto en el MINI-SIM.

Los resultados obtenidos con el CHEMCAD se muestran en la tabla 5.1 y,
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SIMULACION DE UN FLASH
DATOS OBTENIDOS USANDO EL ChemCAD

COMPONENTE ALIMENTACION MODELQ SRK MODELO PhSV

18

Ug VAP Keg o VAR Keg
Ibmol/hr lbmotthr  Ibmol/hr lbmol/hr Ibmol/hr
Agua 100.000 21.134 78.867 2.2303 86.070 0.176 0.9974‘
Acrilonitrilo 200.000 92,033 107.962 0.7010 172,631 27.369 0.9771
Aceloni@ﬁlo 200.000 98.360 101.640  0.6176 182,685 17.315  0.5841
HNC 100.000 12,913 87.087 4.0304 74.848 25,152 2.0709

FLUJO TOTAL 224,445 . 375,855 . 516.234

Lrv 0.598

TABLA 5.1




para mayor claridad, en la flgura 5.1 ,s;ar,rp
comparados con los generados por el MINI-SIM;

para ambas ecuaclones.

Dos puntos saltan a la vista:

a) Para cada ecuacién (SRK y PRSV), los valores de Keq obtenidos }:;or'
los dos diferentes simuladores son muy pargcldoé. ”'{uudiiep'do‘ :
atribuirse las pequefias diferencias al nﬁméro de 7 cifras
signiflcativas que maneja cada ordenador.

b) La diferencia entre los valores obtenidos usando la ecuacién SRK y
los abtenldos usando la PRSV (que incluye los parametros binarios},
al igual que en las comparaclones efectuadas anterlormente, no es

despreciable.

2. Se hizo una segunda prueba con el obletivo de determinar la
influenclia de los parametros binarlos en el incremento de entalpia de
mezcla (AHK) que resulta de aumentar la temperatura, y pasar de
liquido saturade a vapor saturado. Para ello, se simuld la evaporacién
de la mezcla 1 a presién constante. Los resultados se aprecian en las

figuras 5.2, y 5.3. De ellas, se observa los sigulente:

a) En la figura 5.2 aparecen graficadas las curvas de evaporacién
obtenidas usando la ecuacién PR del CHEMCAD, y la PRSV propuesta.
Como se aprecla, el valor final de incremento de entalpia AH una
vez llevada a cabo la evaporacién (punto de rocio) es priacticamente
igual para las dos ecuaciones.Comprobamos asi dque el médulo creado
ADDH esta trabajando adecuadamente.

b} En la figura 5.3 se hallan las curvas correspondientes a las
ecuaclones SRK, PR y PRSV. Es claro que aunque los valores para los
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puntos de burbuja y rocio son muy similares (para el caso de PR y
PRSV son lguales), los valores intermedios (aproximadamente para
0.05 < L/V < 0.95) difleren notablemente. De hecho, se observa que
mientras los modelos SRK y PR dan resultados similares, el modelo

PRSV describe curvas de vagor\zac&o’n notablemente diferentes.

Se concluye entonces que el funcionamiento de los médulos adictonales
es el adecuado; y que la diferencia en los resultados obtenidos debida
a la inclugidn de los parametros binarios es importante. Por tante, se
prosigue a evaluar la misma en la simulacién de las torres de
destilacidn,
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COMPARACION DE LOS VALORES DE Keq
MINI-SIM (MS) Y ChemCAD (CC)
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INCREMENTO DE ENTALPIA
MEZCLA 1
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COMPARACION ENTRE LAS TRES ECUACIONES
FIGURA 5.3
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B. COMPARACION ENTRE LOS RESULTADOS OBTENIDOS USANDO LAS ECUACIONES
MRSK, PR, Y PRSY: SINULACION DE LA TORRE DE PRODUCTO (ADA-107)

(figura 5.4)

Siendo uno de los principales objetlvos de esta tesls el llevar a caho
una simulacién usande diferentes reglas de mezclado, se procedié a
simular una de las torres del tren de separacién de la planta de
acrilenitrilo usando 3 diferentes modelos termodinamicos:

a) Ecuacién MRSK (Modifled Soave-Redlich-Kwong).

Esta es la ecuaclén de SRK a la que se le afiadld un parametro polar
similar al de Mathias. Usa la regla de mezclado de un s6lc parametro
binario, kij=kj1<>0. Es una de las opciones del CHEMCAD.

b) Ecuacién PR (original de Peng-Robinson)
Usa la regla de mezclado con un sélo parametro binario kij=kji<>0. Es
una de las opclones del CHEMCAD.

c) Ecuacién PRSV (modelo propuesto en este trabajo)
Médulos adiclonales ADDK y ADDH injertados en el sistema del CHEMCAD.

Usa la regla de mezclado GMR2 con dos parametros binarios kij<>k3i<>0,

Asi, la torre se simulé con los tres diferentes modelos, pero
utilizando idénticos datos y especificaciones. Los datos alimentados

son los de disefio de la planta y se pueden consultar en la tabla 5.2,

Las especificaclones elegidas fueron, de acuerde al disefio:

- Reflujo en el condensador: 32.9

- Flujo molar de la corriente del fondo: 8.264 kmol/hr

- Flujo molar de la extraccién lateral liquida: 117.92 kmol/hr
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TORRE DE PRODUCTO

ADA-107
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Ho

33

FIGURA 5.4
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Cabe notar que esta torre trabaja casi exclusivamente con
acrilenitrile; la corriente de entrada contiene pricticamente 99.9%
peso de acrilonitrilo, con pequefiisimas cantldades de agua y polimeros
pesados. Esta condicién, como se verd m&s adelante, le confiere
caracteristicas especilales a la torre:. La  funcién de la torre es
separar los compuestos que se encuentran en menor proporcién,
produciendo acrilonitrilo puro que se extrae por una corriente
lateral.

Los resultados de la simulaci6én para les 3 modelos muestran en la

tabla 5.2 Junto con los parémetros de disefio.

B.1 COMPARACION DE RESULTADOS

Para llevar a cabo la comparacién entre los resultados obtenidos por

los diferentes modelos, se analizaron varios puntos:

1. La composicién de las corrientes de sallda.

Se observa que los valores obtenldos. para las composiciones son
practicamente liguales a los de disefio. Ademids, las varlaclones entre
las composiciones obtenidas por cada modelo son muy pequefias, en vista
de los cual no se puede usar la composicién como pardmetro de
comparaclén.

2. Temperatura en las corrientes de salida y perfiles de temperatura.

- Se aprecia que los valores obtenidos de temperatura por los modelos
PR y MRSK son muy parecldos entre si.

- Estos valores (PR y MSRK), difieren un poco de los obtenidos por la
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ADA-107

TORRE DE PRODUCTOS
TABLA 5.2
Modalo 1 Modelo 2 Modelo 3 Modelo 4
Peng~HRobinson MSRK PRSV DISENO

ESPECIFICACIONES

Modelo Keq PR MSRK PASY

Modelo H PR SRK PRSV

Especificacion A/D R/D R/D

condensador 2.9 329 32.9

Especiticacién flujo fondo flujo tondo fiujo fondo

reharvidor 8.264 8.264 8.264
Especificacion extrac liquida | extrac liquida | extrac liquida
salida lateral 117.923 117.923 117.923

RESULTADOS
Q condensador (kcalhr) -1.712E6 ~1.744E6 -1.592E6 ~1,680E6

Q rehervidor (kcal/hr) 1.580E6 1.607E6 1.449E6 1.499E6

CQRRIENTES DE SALIDA
30: DOMO

T(C) 45.4 45.8 41.7 43,0

FLUJO (kg/hr)

TOTAL 306.030 306.479 306.144 304.000
Agua 6.004 6.031 6.328 7.000
Acrilonitrilo 300.026 300.448 299.816 287.000
33: FONDOS

T(C) €5.8 66.1 64.2 64.0

FLUJO (kg/hr)

TOTAL 438.796 438,406 438.434 438.000
Agua 0.53E-8 0.44E-8 0.50E~-8 -
Acril 438.796 438.408 438.434 438.000
34: LATERAL

T 54.8 §65.3 52.8 50.0

FLUJO (kg/hr) .

TOTAL 6255.84 6255.79 6253.10 6250.00
Agua 1.01 0.98 0.68 -
Acrilonitrilo 6254.84 6254.81 6255.42 6250.00
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ecuacién PRSV. Estosﬂlthﬁos se: acercan mas a los datos de disefio.

- S1 se analiza el: perfil de temperatura (figura 5.5) de 1la torre,
se ve que la-curva éeneragja~b6r la"ecuaclén PRSY, comparada con la

generada por ‘la PR, “se cerca“sensiblemente mas a la de disefio.
3. Flujos de 155 co'xlrlentes'k;ie é:;lida, y perfiles de flujo.

Los flujos de las corrientes de Salidg son:

PR PRSV DISENO
Plato 1 (destilado liquido) 5.987 6. 005 5.603
Plato 12 (extrac. lateral 1iq.) 117,930 117.920 117,920
Plato 51 (salida 1liq. fondo) 8.269 8.263 8.264

- Se observa que los flujos que se dieron como especificacliones son
iguales entre si, e iguales al de disefo.

El flujo de la otra corriente, la de destllado, tiene un valer
similar para los dos modelos de simulacién, que es ligeramente
supertior al de dlsefio.

- En cuanto a los perfiles de flujo (figuras 5.6 y S.7), a pesar de
que las dos curvas generadas tienen la misma forma, la
correspondlente a la ecuacién PRSY tiene valores menores a la curva

PR. No se cuenta con datos de disefic para comparar,

Se concluye, por tanto,

1. Que los modelos usados reproducen muy cercanamente los datos de
disefio.

2. La simulacién efectuada usando el modelo PRSV reproduce los datos

de disefio mejor que los otros dos modelos.
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ecuacién PRSY. Estos Gltimos se acercan mds a los datos de disefio.

- S1 se analiza el perfil de temperatura (fligura 5.5) de la torre,
se ve que la curva generada por la ecuaclén PRSY, comparada con la
generada por la PR, se acerca sensiblemente mas a la de disefio.

3. FlujJos de las corrlentes de sallida, y perfiles de flujo.
Los flujos de las corrientes de salida son:

PR PRSY. DISENO
Plato 1 (destllado liquido) 5.987 6.005 $.603

Plato 12 (extrac. lateral liq.) 117.930 117.920 117.920
Plato 51 (salida 11q. fondo) 8.269 8.263 8.264

Se observa que los flujos que se dleron como especificaciones son
iguales entre si, e iguales al de disefio.

El flujo de la otra corriente, la de destilado, tiene un valor
similar para los dos modelos de simulacién, que es ligeramente
superior al de disefio.

En cuanto a los perfiles de flujo (figuras 5.6 y S.7), a pesar de
que las dos curvas generadas tienen la misma forma, la
correspondiente a la ecuacién PRSY tiene valores menores a la curva
PR. No se cuenta con datos de disefio para comparar.

Se concluye, por tanto,

1. Que los modelos usados reprod muy cer te los datos de
disefio.

2. La simulacién efectuada usando el modelo PRSV reproduce los datos
de disefic mejor que los otros dos modelos.
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B.2 ANALISIS DEL FUNCIONAMIENTO DE LA TORRE

A partir de la informacién obtenida durante la simulaclén, y de la

" informaclén termodindmica de 1los compuestos que se encuentran en  la
torre, se puede hacer un analisis mis conclenzudo del funcionamiento
de la misma, asi como de sus parametros de disefio. Este andlislis se
efectué tomando en cuenta solamente la informacién obtenida-usando el
modelo PRSV.

Para llevar a cabo este anallsis se estudié:
1. Perfll de temperatura (figura 5.5)

Se observa un perfll lineal, ya que la variacién en temperatura se
debe unicamente al perfil de presiones de la torre que tamblén es
lineal.

2. Perfil de flujos de liquido y vapor (figura 5.8)

Se observa un perfil lineal para liquido, donde los unicos cambios son
a la salida de producto liquido (platc 12) y entrada de alimentacién
liquida (plato 40). Estos camblos en el flujo de liquido no afectan el
perfil de temperatura. En cuanto al perfil de vapor, tamblén se
obtiene una tendencia lineal. El unico camblio lo produce la corriente
1iquida de alimentacién, ya que al entrar a la torre (plato 40), parte
de ella se evapora y sube hacia el domo de la torre.

3.Perfiles de flujo por componente (figuras 5.9 y 5.10)
Se aprecla que el agua s6lo estd presente, tanto en la fase liqulda

como en la fase vapor, en la parte superior de la torre (platos 1 al
§). El el resto de la torre se encuentra libre de agua.
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4, Pertfll“de composicién del agua (figura 5.11).

En esta figura se observa la composicién (fraccién molar) tanto en
fase liquida como en fase vapor del componente en menor proporcién, el
agua,  Jjunto con el perflil de temperatura de la torre. Se observa que
en la parte inferior de la torre (platos 40 al S2) la composiclén del
agua es practicamente cero. En la parte medla (platos 5 al 40},
observamos que esta composicién se conserva constante para vapor
(alrededor de 0,002) y es igual a cero para liquidoe. Y en la parte
superlor (platos del 1 al 5), se encuentra la mayor concentracién de
agua, que serd eliminada por la corriente del domo.

Por tanto, se puede concluir que el agua que entra por el plato de
alimentacion se evapora, sube al domo de la torre donde se concentra,

Yy se extrae.

Sin embargo, para comprender por que el agua, siendo un liquido mencs
volatil que el acrilonlitrile, se elimina por la parte superior de la

torre, es necesarlo analizar un cuarto elemento.

5. Diagrama de fase acrilonitrilo-agua (figura 5.12) a la preslén del
domo de la torre.

Este dlagrama nos muestra que el sistema acrilonitrilo-agua forma un
azedtrope en él1 que, a altas concentraciones de acrilonitrilo, se
invierte la volatilidad de los componentes. Asi, siendo la composlicién
de la corriente de entrada:

Zacritonitrile = 0.997

Zagus = 0.003
esta corriente se encuentra en la zona del diagrama en la que la
volatllidad del agua es superior a la del acrilonitrilo. A estas
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concentraciones tan pequefias de agua, el equillbrio:de féseSjnés jdi;:ev‘
que la fraccién liquida sera aproximadamente cero, mientras que"la-'
fraccién vapor serd menor a 0.1. : 3 :

Se observa también que para que se lleve a c;gboﬁes,t..‘a sebarifai:{ﬁ:ri ala
presién del domo de la torre (0.3684 atm), la “te peratira debe de
estar aproximadamente entre los 45 y. los 50°C, q\ie segin nuestro

perfil de temperatura son precisamente las témperaturas que se manejan
en esta zona.

Faltarfa explicar por que si la separaclén agua-acrilonitrilo se
efectia en los primeros cinco platos de la torre, 1la torre es tan
targa (52 etapas incluyendo condensador y rehervidor). La respuesta es
probablemente un elemento que no se ha tomado en cuenta en esta
simulacién: la presencla de compuestos pesados. Originalmente, a la
torre entran agua, acrilonitrilo y polimeros pesados. Estos ultimos
deben de separarse y salir por el fondo de la torre. Es verosimil
pensar que el motlvo del numero de platos sea la necesidad de separar

estos componentes.

Por 1ltimo, se observa también que la extraccién lateral de producto
puro se lleva a cabo en la parte superlor de la torre (plato 12). Esta
etapa estd probablemente lo suflclentemente alejada del domo para
asegurar que el producto se mantenga dentro de especiflcaciones a
pesar de posibles pequefias variacliones de temperatura vy, al
encontrarse tan alejadoe del fondo, se asegura de la ausencla de
pesados. Ademas, el producto sale a la menor temperatura posible,

ahorrando asi energia al enfriarlo posteriormente.
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C. TORRE DE CABEZAS (ADA-106)

(figura 5.13)

La funcién de esta .torre es seﬁﬁrar:el_ 4cido- cianhidrico y el agua de
la corriente de acrilonitrilo. "La corrlente de entrada esta compuesta
por acrilonitrilc en un 83.1% en peso, HCN en un 9. 4% peso y agua 7.5%
peso.

El  4cido clanhidrico, siendo el componente mis volatil, sale
practicamente puro por el domo de la torre. La mayor parte del agua se
separa por medlio de una extracclion lateral que lleva la corriente a un
decantador, donde se separan la fase acuosa de la organica, y ésta
Gltima se regresa a la torre. El acrilonitrile sale como producto al

99.9% en peso de pureza por el fondo de la torre.

Esta torre se simulé utilizando unicamente la ecuacién PRSV. Los

resultados, junto con los parametros de disefio, se pueden apreciar en
la tabla 5.3.

En esta ocaslién, se especificaron:
- flujo de HCN en la corriente del domo,
- flujo de acrilonitrilo en la extracclén lateral,

- y flujo de acrilonitrilo en la corriente del fondo,

De la informacién obtenida de la simulacién de a torre se pueden

analizar varios puntos que son:
1. Tabla de resultados (5.3)
Se observa que las composiciones de las corrientes de salida son muy

similares a las de disefio. Sin embargo, el valor obtenido para R/D
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ADA-106

TORRE DE CABEZAS
- TABLA 5.3
MODELO PRSV DATOS DE DISENO
ESPECIFICACIONES
Modelo Keq PRSV
Modslo H PRSV
Espaciticaclén condensador Fiujo destitado HCN
{kmoV/hr) 29.370
Especificacidn rehervidor Flujo fondo acrilonitrilo
(kmol/hr) 131.789
Especiticacion salida Extrac. liquida acrilonitrilo
lateral (kmol/hr) 320.038
E t D
Q condensador (kcal/hr) -1.726E6 ~1.388E6
Q rehervidor (kcal/hr) 2.210E6 0.695E6
R/D 8.3630 3.8019
IEN E SALID,
23: DOMO
T(C) 728.4 29.0
FLUJO TOTAL (kg/hr) 703.744 796.000
Agua 0.345E-11 3.000
Actilonitrilo 0.000 0.000
Acido cianhidrico 793.744 793.000
28: FONDOS
T(C) 91.8 80.0
FLUJO TOTAL (kg/hr) 6993.12 6995.00
Agua 0.797€-11 7.000
Acrilonitrilo 6993.12 €985.00
Acido clanhidrico 0.132E-11 0.000
25: LATERAL
T(C) 76.9 80.0
FLUJO TOTAL (kg/hr) 18723.1 18691.0
Agua 15855.71 1544.0
Acrilonitrilo 16982.2 16962.0
Acido cianhidrico 165.205 185.0
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(8.36) ‘es muy diferente al de disefio. Esto se .debe,. probablemente, a’’

los parédmetros utlliizados para especificar la torre.

A diferencia del caso anterior, se especlficéd no ‘el flujo:'ticr:ta-l;cv:h’:‘l‘
domo, sino el flujo de un componente. Asi, al exigilrw‘!'lix;a_ détérﬁ:inada—
cantidad de flujo de 4cido clanhidrico en el démb,
resultado, obteniendo un incremento notorio en el valor de R/D. 'y,

‘s8 forzé’ el

consecuentemente, también el gasto de energia térmica.” %’

2. Temperatura de las corrientes de salida y perfil de-temperatura:

- En la tabla 5.3 se observa que los valores calculados de temperatura
para las corrlentes de salida (domo, lateral y fondos), son muy

aproximadas a las de disefio.

- En cuanto .al perfil de temperatura (figura 5.14), es notorla la
influencia que tiene sobre el mismo la entrada y salida de corrientes.
El perfll se mantiene lineal en la parte inferior de la torre {platos
62 al 40). En los platos 38 y 39 exlste una sallda de corriente
liquida a 80°C y la entrada de wuna corrliente lateral a q0°c,
respectivamente., Juntas bajan sensiblemente la temperatura de la
columna. Después, el perfil se mantiene lineal hasta la etapa 21,
donde entra la corriente liquida de alimentacién a 60°C, bajando
drasticamente la temperatura de la columna. En la parte superior
(platos 1 al 1S), el perfil se mantiene nuevamente lineal.

3. Perfil de flujo de liquido y vapor (figura 5.15)
Se observa que el perfil de liquido tlene dos grandes variaciones que
se deben unicamente a la entrada y salida de corrientes:

- A la entrada de la corriente de allmentacién aumenta notablemente,

- En el plato donde se efectia la extracclén lateral (plato 38)
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disminuye practicamente a cero, para volver. a aumentar a- -1a® entrada,'

de 1a corriente lateral proveniente del decantador (pl to 39)

En cuanto al perfil de vapor, éste es. lineal en. la.parte
la torre, descendiendo a la altura de los platos 38-39 os'iblémente

debido a la disminucién en temperatura. El perfil cnntinua Uneal‘

hasta el plato 21, donde nuevamente aumenta, ya que parte de1a
corriente de alimentaclién se evapora.

4. Dlagramas de fase de los componentes.

En las fliguras 5.16 y S5.17 se muestran los diagramas de fase
acrilonitrilo-HCN y agua-HCN generados a la presién de domo de 1la
torre. En ambos observamos que el HCN es el componente mas volatil.
Por lo tanto, se concentra en el domo de la torre, de donde se extrae
practicamente puro en forma de vapor a la temperatura de 32°C (su
punto de ebullicién es de 26°C a P=1 atm).

Al eliminar todo el HCN por la parte superlior de la torre, queda una
mezcla acrilonitrilo-agua, compuesta aproximadamente por un 92% en
peso de acrllonitrilo. Segin el diagrama de fases correspondiente
{figura S5.18), la mezcla se encuentra del lado derecho del diagrama,
en la zona donde se invierte el azestropo y cambia la volatilidad de
los componentes. Asi, slendo el agua mds volatlil que el acrilonitrilo,
ésta se concentra en la parte media de la torre, de donde se elimina
por medic de una extraccién lateral al decantador. Del decantador, se
recupera la fase organica que contiene acrilonitrilo en su mayor parte
y se regresa a la torre, de donde serid extraido casi puro por 1la
corriente del fondo.
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D. FRACCIONADORA DE ACETONITRILO (ADA-105)

Esta es. una torre muy sencilla, “cuyo :
acetonitrilo, junto con el HCN que 'pudlera’ habe
agua. Esta ultima se recircula a la torre de recup

La-alimentacién es una corriente de vapor que se inyecta en’la’parte
inferior de la torre (a 107°C), ¥y que sirve para calentar 1a mlsmd.’ya,
que no tlene rehervidor. La composicién - de-la corriente.de entradales; .

fraccién molar % en peso
agua 0.9494 89.3
acetonitrilo 0.0473 10.2
HCN 0. 0033 0.5

Los parédmetros especificados fueron:

- Flujo total de destilado: 20.525 kmol/hr
- No hay rehervidor

_Los resultados de la simulacién se presentan en la tabla 5.4.
Para estudliar el funclonamiento de esta torre, se analizaron:
1. Perfil de temperatura (figura 5.20)

Se mantiene lineal a todo lo largo de la torre, excepto en los cuatro

primeros platos, en los que la temperatura cae aproximadamente 20°C.
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" ADA-105

FRACCIONADORA DE ACETONITRILO
. TABLA 5.4
MODELO PRSV DATOS DE DISENO
ESPECIFICACIONES
Modelo Keq PRSV
Modelo H PRSV
Espacificacién condensador Flujo totat destilado
Esbecl!icaclén rehervidor No hay reharvidor
Especificacién salida No hay salidas laterales
lateral
BRESULTADOS
Q condensador {kcal/hr) -1.401E6 -1.457E8
Q rehervidor (kcalhr) - -
R/D 7.015 6.002
CORRIENTES DE SALIDA
21: DOMO
T(C) 781" 94.0
FLUJO TOTAL (kg/he) 520.728 §20.000
Agua 243.633 247.000
Acetonitrilo 261.309 261.000
Acido clanhidrico 12.7864 12.00
17: FONDOS
103.8 107.0
FLUJO TOTAL {kgthr) 2270,32 2268.00
Agua 2248.04 2245.00
Acetonitrilo 22,054 22,00
Acido cianhidrico 0.224 1.00
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2. Perfiles de flujo de liquido y vapor (flgura s.21)

Son lineales a todo lo largo de la torre (el de liqu{db‘va por-arr. ba

del de vapor), mostrando so6lo un pequefio Vincréméh
superior de la torre (platos 1 al:3). A i

3. Perfll de flujo por componente (figura §.22)

Muestra que tanto el acetonitrilo como el 4&cido clanhidrico se
concentran en la parte superior de la torre (platos 1-4), zona donde

" al mismo tiempo baja la concentracién de agua.

Al analizar este perfil, podria dar la impreslén de que la torre esta
sobredisefiada, puesto la separacién se lleva a cabo en los primeros S
torres., Sin embargo, si se estudian las caracteristicas de la torre se
llega a la conclusién de que es una torre muy flexible, disefiada para
usos multiples, como por ejemplo pedria producir un acetonltrilo al
70% en peso de pureza (ver capitulo IV, punto B.3)

4, Diagrama de fase acetonitrilo-agua (figura S.23)

Se observa que el sistema acetonltrilo-agua forma un azebtropo simllar
al del sistema acrilonitrilo-agua. Sélo que en este caso, el sistema
es mas rico en agua que en acetonitrilo, por lo que se encuentra en la
zona del diagrama en que éste es mds voldtil que el agua.

Por lo tanto, el acetonitrilo se concentra en la parte superior de la
torre, por donde se elimina. Asi, entra a la parte inferlor de la
torre en una concentracién al 10.2% en peso y sale por el domo en una
concentracién 50.2% en peso. Mientras, la corriente liquida del fondo,
que se recircula a la torre de recuperacléon, s6lo tiene un 1% en peso

de acetonitrilo.
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E. TORRE DE RECUPERACION (ADA-104) (flgura 5.24)

Esta es una torre bastante mas compleja que las anteriores. La
alimentacién {plato 32) esta compuesta por 1a unién de dos corrientes
provenientes de la torre de apagado y del absorbedor. Esta corriente
de entrada estd compuesta por un 93.4% en peso de agua, 5.7%
acrilonitrilo, 0.7% acetonitrilo y 0.2% HCN. Se le unen otras pequeflas
corrientes provenientes de la torre de producto y de la columna de
cabezas, compuestas también por agua y pequefias cantldades de
organlcos, que se pretende recuperar.

Por la parte alta de la torre se separan el acrilonitrilo y el HCN,
Junto con algo de agua. Por la parte media, sale el acetonltrilo hacla
el fracclonador, y por la parte inferior, el agua y los componentes

pesados.

Desgracladamente, al presentar tantas complicaciones, los resultados
de esta simulaclén no fueron tan favorables como los obtenldos en las
torres anterlores. En la tabla 5.5 se puede observar que los valores
de temperatura y composiciéon de las corrientes de salida no son tan
cercancs a los de disefio como en los otros casos., De esta manera, el
perfll obtenido de temperatura (figura 5.25), resulta solamente
aproximade y no es de demasiada utilidad en el andlisis del
funclonamiento de la torre. As{ es que éste se estudiarad con base al
diagrama de flujo de proceso y los diagramas de fase.

Al observar los puntos de ebulllcién de los compuestos que maneja la

torre:
acldo clanhidrico 26°C
acrilonitrilo 78-79°C
acetonitrilo 81.6~82°C
agua 100°C
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ADA-104

TORRE DE RECUPERACION
. TABLA S5
MODELO PRSV DATOS DE DISERO"
ESPECIFICACIONES .
Modelo Keq PRSV
Modelo H PRSY
Espacificacién condensador -
Especificacién rehervidor Temperatura: 118 C 118¢C
Especificacién sallda Extraccién fiquida
tateral 1 (kmol/hr) 145.829 145.829
Especificacion salida Extracclén liquida
lateral 2 (kmol/hr) 10.277.9 10,277.9
RESULTADOS
Q rehervidor (kcal/hr) 2.210E6 0.695E6
COHRRIENTES DE SALIDA
13: DOMO
T(©) 55.52 75.00
FLUJO TOTAL (kg/hr) 112,12 244,968
Agua 19.50 79.278
Acritonitrilo 102.97 135.528
Acetonitrito - -
Actdo cianhidrico 5.52 31.407
18: FONDO
T(©) 118.0 118.0
FLUJO TOTAL (kg/hr) 916.711 800.55
Agua - 915.42 800.55
Acrilonitrilo 0.20 -
Acetonitrilo 0.20 -
Acido ico 0.19 -
16: LATERAL
75.8 107
FLUJO TOTAL (kg/hr) 145,83 145.83
Agua 141.99 0.48
Acrilonitrilo 3.87 -
Acetonitrilo 0.1 6.902
Acldo cianhldrico 0.83 138.44
38: LATERAL
T(C) 109.3 118.0
FLUJO TOTAL {kg/hr) 8243.0 8243.11
Agua 8180.0 8243.11
Acrilonitrilo 30.82 -
Acetonitrilo 6.58 -
Acido cianhidrico 25.35 -
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se ve que el componente mias volatil es el HCN. Por lo tanto, éste se
evaporard en su totalidad y saldra Junto con el producto del domo.

Queda por resolver la separacién de los otros tres componentes.

Los diagramas de fase acrilonitrilo-agua y acetonitrilo~agua a 1la
presién de la etapa de allmentacién {aproximadamente 1.3 atm) se
muestran en las flguras 5.26 y 5.27, respectivamente. En ellos tamblién
se sefiala la temperatura aproximada de la etapa de allmentacién
(80.06°C). Asi, permiten hacer un analisis somero de la separacién.

A condiciones de: (a) altas concentraclones de agua, que es el caso
del sistema que se analiza (lado izqulerdo de los diagramas), y (b) a

la temperatura de la corriente de alimentacién, pasan dos cosas:

~ En el sistema acrilonltrilo-agua se presenta la evaporacién del
azeétropo,

- ¥y en el sistema acetonitrilo-agua no hay evaporacioén, sélob
exliste la fase liqulda.

Por lo tanto, en un sistema acrilonitrilo-acetonitrilo-agua a estas

condiciones, existiran dos fases:

lera: la fase liqulda, compuesta por acrilenitrilo, acetonitrilo y

agua,
2da: la fase vapor, compuesta por acrilonitrile vy agua,
exclusivamente.

De esta manera, se logra la separaclién acetonitrllo-acrilonitrilo. Se
observa ademds que, al llegar el acrilonitrilo al domo de la torre, se

ha lograde una muy buena separaclén no solo con respecto al
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acetonltrilo, 'sino tambxén’re'spectqal agua. La corriente que sale por
el domg“f'en,f_ormade ’vapor a la’ temperatura de 75°C ‘estd compuesta por
acr;lonltrilo en su inaydr parte (figura 5.28).

Por otl;a parte, la corriente liquida conteniendo acetonitrilo,
acrilonitrilo y agua ha 1ldo bajando por la torre empobreclendose en
acrilonitrilo., A la altura del plato de extraccién lateral, 1la
corriente ya no contiene acrilonitrilo, la temperatura ha alcanzado
107°C y la presién aproximadamente 1.5 atm. En estas condiciones, la
fase vapor de la mezcla acetonitrilo-agua, que se retira por la
corriente lateral, contlene la mayor fraccién posible de acetonitrile
a pesar de la baja proporcién del acetonitrilo en la mezcla, segin
observamos en el diagrama (figura 5.29).

Una vez eliminados el 4acide cianhidrico, el acrilonitrilo y el

acetonitrilo, el agua sale por c¢i fondo de la torre Jjunto con los
componentes pesados.
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VI. CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

En este trabajo se plante¢ la necesidad de tener un mayor conoclmiento
termodinidmlco de los procesos quimicos que se manejan en la industria.
Para ello, es necesarlio contar con modelos apropiados que nos permitan
reproducir las condiclones de operaclén adecuadamente. En este caso,

el modelo a utlilizar son las ecuaciones de estado.

Al trabajar con mezclas altamente no lineales la calidad predictiva de
la ecuaclén de estado no resulta suficlente, por tanto surgue 1la
necesidad de manejar pardmetros de interaccién binaria que ayuden a

reproducir mas adecuadamente el comportamiento de estas mezclas.

El modelo que se propuso en esta tesis es la ecuaclén PRSV con la
regla de mezclado de Sandoval-Vera de dos parametros binarlos. Este se
planted como una opcién mas apropiada que los modelos de un parémetro,
y se estudld su efecto bajo diversas condiciones.

Durante el desarrollo del trabajo se llegd a una serie de resultados y
conclusiones que es importante retomar:

1. La ecuaclon que incluye los pardmetros de interaccién blnaria
{PRSV) reproduce adecuadamente los datos experimentales P-T-xi
(figuras 2.2 y 2.3).

2. El usco de estos parametros en las ecuaciones de estado altera la
forma de las curvas de evaporaclén de las mezclas ejemplificadas.
Ademas, para los casos espec{ficos que se manejan, se hacen mas

pequefios los rangos de temperatura en las que se lleva a cabo 1la
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evaporacién (tabla'2.3.y 2.4 y figuras 2.4 y 2.5).

3. La limplantacién de los médulos “adicionales  programados con la
ecuaclén PRSY fue satisfactorla, ya que fue posible adaptarlos a los dos
simuladores usados (MIN-SIM y CHEMCAD), y obtener resultados
satisfactorios al trabajar con ellos (ver tabla 5.1).

4. Se comprobd la influencia del uso de los parametros binarios simulando
un flash a condiclones preestablecidas. Se observa que:

a) Las diferenclas obtenidas entre los tres modelos (SRK, PR y PRSV)
utilizados son importantes. Resulla especialmente contrastante que
mientras para los modelos SRK y PR el valor de L/V es menor que
uno, el valor para el modelo PRSY es mucho mayor que uno: 4.341
(ver tabla 3.4).

b

Los valores de Keq para los cuatro compuestos son muy slmilares
para los modelos SRK y PR, y sensiblemente diferentes de los
obtentdos con el modelo PRSV (figura 3.2 y figura 5.1).

De donde se puede conclulr que el uso de los parametros binarlos
afecta notablemente no s6lo los valores de Keq obtenidos, slhno que en
determlinadas clrcunstancias también las composicliones y la proporcién
liqulido-vapor en la mezcla.

S. También es notoria la influencia de los pariametros blnarios en el
incremento de entalpia que resulta de aumentar 1la temperatura y pasar
de liquido saturado a vapor saturado. Se observa que aunque las curvas
obtenidas con los modelos SRK y PR son muy similares, el modelo PRSV
describe curvas de vaporizacién con notables diferencias (ver figuras
5.2 y 5.3).
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6. De la comparacién de los resultados de .la slmulaclén de las torres
usando diferentes modelos (tabla 5.2 y figuras’5: 5 y
que:

se conc luye

a) los  modelos usados reproducen sétisfactorlameptéiios ‘datos de
disefio,

b) la simulacién efectuada usando el modelo PRSV reproduce los datos
de disefio mejor que los .otros dos modelos.

7. Se llega a la conclusidn de que, en mezclas de este tipo, el uso de
dos parametros binarlos (ecuacién PRSV) tiene una influencla mayor
sobre los resultados cobtenidos que la que pudiera tener el cambio en
el término atractivo que existe entre los modelos SRK y PR. Resalta la
gran importancla de contar no solo con una ecuacion de estado, sino de
elegir la regla de mezclado adecuada para que Jjuntas conformen el

modelo termodindmicao mis aproplado a las necesidades del sistema,

8. Por ultimo, usando toda la informacién termodinamica generada y los
resultados de la simulacién de las torres, se pracedidé a estudiar el
funclionamiento de las mismas (capitule V). A través del analisis de
informacién como perfiles de temperatura, de presién, de flujo de
liquido y vapor, de composicién; y las variables de las corrientes de
salida, se estudiaron las caracteristicas de las torres, como por
e jemplo:

- el numero de etapas de la torre,

- los rangos de temperaturas y preslones que maneja,

- la ublcacién de etapas de entrada y salida,

~ el orden de separaclién de componentes.

~ como se lleva a cabo la scparacién de los mismos

130



Se concluye que este tipo de estudios es indispensable para el
entendimiento de un procesoc. Es necesario dejar de operar los equlpos
“a clegas", sin comprender realmente lo que estd pasando, para pasar a

tener un conocimiento mas profundo de los fendmenos que ocurren.

El sigulente paso es, usando este conocimiento Junto. con  las
herramientas que se han mane jado (simulado;es, ‘modelos termodindmicos,
etc. ), hacer una anadlisis de sensibilidad del proceso. g :

Este anallsis de sensibilidad permitira:

entender mejor el proceso, al verificar qué pasa,cu"a'ndo_,:se 31tei‘ah
ciertas varlables. '

~ resolver los problemas que se presenten, “jugando” con las variables
en los simuladores y observando cual es el efecto.

- y llevar a cabo el primer paso hacia la optimlzacién del proceso.

Por lo tanto, es necesario que el ingeniero responsable de un proceso
lo estudie a profundidad, para entender su funcionamiento y poder no
sélo operarlo correctamente, =sino tambien enfrentarse a las
dificultades que aparezcan, e inclusive, optimizarle. Y para ello,
cabe recalcar que cuenta con herramientas tan vallosas como son la

termodinimica y los modelos de simulacidn de procesos.
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APENDICE A

. ECUACIONES DE ESTADO SOAVE-REDLICH-KWONG-MATHIAS (SRKM)
Y PENG-ROBINSON-STRYJEK-VERA (PRSV}

De acuerdo con Schmidt y Ucnzel”, las ecuaclones SRK y'. PR. pueden
representarse de la forma: 5

P= _RT - alT)
v-b V¢ + uby +wb

que en funcién de la densidad molar (p=1/V) puede escrib&rsé com
P=_pRT-.____a(m) ___ T2y
2,2 S
1-pb 1 + upb + wp'

Los parametros a y b para la mezcla se calculan inedlanfe las
sigulentes reglas de mezclado: 3 i

b =F xib (A 3)

by = b RTc1/Pe1 A 4)
a=[ ¥ % xayy . T ’(A.’5)
aty = (a1 a®5(1-813) (a'e)
‘at = Qa {RTe1/Pot) at (A7)

donde -bi-y:ai. son as cqnstantes caracteristicas del componente 1 puro.
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APENDICE A

ECUACIONES DE ESTADO SOAVE-REDLICH-KWONG-MATHIAS (SRKM)
: Y PENG-ROBINSON-STRYJEK-VERA (PRSV)

De acuerdo con * Schmidt 'y Henzel”. las ‘ecuaciones SRK y PR pueden
representarse de la forma: .

L a () ‘ (A.1)
‘4 ubV + wh

“‘que”en’ funclén de ‘la ‘densidad ‘molar (p=1/V) puede escribirse como:

P = _RT - . a(m) C a2
1-pb 1 + upb + wpzb2 - i

Los parametros a y b para la mezcla se calculan,niedla'nte" las
sigulentes reglas de mezclado: .

b = F xiby
bi = flv RTe1/Pci
a =] % x1x)aiy
aiy = (a1 aj)o's(l-su)
at = Ra (RTet/Pei) @

donde b1’y a1 son as constantes caracteristicas del
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Usando la regla de mezclado GHMR2segin S‘apdov,al—Ve»raZ? las »é'c:uapyiongsr

para el cdlculo de 8ij son:

813 ="Ri g #x18K1 3 k90K

"Kiy 2°0.5 (ki) (A 9y "
Aleryom 005 - (Kry = k) F B L (A1)

Por ultimo, tomandoc en cuenta las mndlflcabclokn‘es sugeridas por Mathias
y StryJek-Vera, las ecuaciones para el calculo.de «, en funcién de la
temperatura reducida Tr=T/Te, son:",

para Tr <= 1:

= {1+ m(1-1v"5)

a(1-Tr) (0.7-Tr) 5 (A1)

para Tr > 1:

@ = exp’ [(2e1-1)/e1) (1-T5%')1° (A.12)
ct =14 0.5m + 0.3 (.13}

2 a -

mio=ct + c2wl + caw” + cawt (A.14)

Estas son las ecuaclones completas para los modelos de SRKM y PRSV; en

la tabla A.1 se presentan los valores de sus constantes.
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TABLA Al

CONSTANTES PARA LA ECUACION
- DE ESTADO CUBICA

RKSH PRSV
o 1 2
st o -1
. 0.42748023 0. 45723553
™ 0.08664035 0.077796074
' el 0.48508 0.378893
ca 1.55171 1.4897153
ca” -0.15613 -0.17131848
ce [+ 0.0196554
Ao 4.93396 5.87736
Az 4.663721 5.549465
po 0.259921 0.2530766

Propiedades para cada componente:

Tei, Pet, w1, qi1;
1 =1, 2, .uoynic

Par&metros binarios para cada pareja i-)

kig, kn (k11=0)

I=1,2,...,ne¢; }=1,2,...,nc

Referencia: Bazia Rueda, Enrique "Notas del Curso Propledades Termodinamicas"
Facultad de Quimica, UNAM, 1990.
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APENDICE B
CALCULO DE PROPIEDADES TERMODINAMICAS USANDO
LA ECUACION DE ESTADO PRSV
B.1. FORMA ADIMENSIONAL DE LA ECUACION DE ESTADO
Si se retoma la ecuaclén A.2, explicita en la densidad molar:

P'= pRT - -a(m)p? : L (A2)
1-pb 1 + upb + wp®? 3

y se emplean variables adlmensionales, definidas como:

2:= PV/(RT) T (B)
Al = aiP/(RT)® = @a(P/Pet) (Tet/T)2m (8.2)
A= -a1P/(RT) %= (AiA)) > 5(1-511) . . (B.3)
Bi = biP/(RT) = Mu(P/Pei) (T/Tc1) CoB.4)
A = aP/(RT)? = £ I x1 x) A1y 7 (B.S)
B = bP/(RT) =X xi B1 (B.6)
p = b/V = B/Z (B.7)

la ecuacién puede reescribirse en la sigulente forma:

B=Pb= p ~__ (ABlp? (8. 8)

RT i-p 1 +up + upz

Se observa que todas las variables han quedado en forma adimensional,
lo que facilita su manejo. Esto es especialmente importante en el caso
de la densidad reducida; aunque no se use ningin subindice para

designarla, en adelante se trabajara con la p reducida adimensional
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como . la define la ecuaclén B, 7.

La  ecuacién - B.8. puykede
compresibilidad . f;uﬁéiﬂ
cOblcaen Zii: DLl )

Esta é; “la "Vfor{na de:la ecuacién PRSY con-la que estaremos trabajando,
ya que ;lené la ventaja de ser adimensional.
B.2. EXPRESIONES PARA EL CALCULO DE PROPIEDADES TERMODINANICAS

Partimos de las ecuaciones generales para el cédlculo de propiedades,
explicitas en la presién.

v

AH = H - H” = J'm[T 8P/8t - PldV + PV - RT (B.11}
v

AS =5 - 5 = J'QKBPIBT - R/VIdV + Rln 2 (B.12)
- v

In ¢t = J‘mn/v - RT(8P/8N1)1aV - In Z {B.13)

Estas ecuaciones se obtlenen de las derivadas de las propledades con
respecto al volumen, a temperatura constante (Relaciones de Maxwell).
Una explicacién mas detallada la presenta Bazia en “Propiedades

Termodinimicas, Notas del Curso*?.
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Las  integrales que aparecen en las ecuaclones B.11 a B.13 son
relaciones que nos permiten conocer las desviaciones de las
propiedades respecto al comportamiento ideal. Pueden ser evaluadas
empleando la ecuacién de estado de la forma B.1. Evaluando de esta
manera, con las variables adimenslionales definldas, las ecuaciones de
cidlculo de entalpia, entropia y fugacidad para el caso de mezclas,

quedan de la sigulente forma:
AH = RT [Z -1 {(A'-A)/B} ¥] (B.14)

5= R [In(2z-B) + A'/B £] (8.15) "

In d1 = ~1n(2-B) + (Z-1)Bi/B:+ A/B(BI/B ~ Ki/A) & (B:16)

donde definimos los parémyetros ;2‘. Al

Cy.ALTde 1a siguiente manera:

el parémetro £:
= 1/(202"%1n [ (z+s(1+z°‘5i)/((2+B(i—é°;5)} 1 (8.17)
el parédmetro A’:
A" = 0.5 ¥ ¥ xt x3 Aty (T/7a1®aa1/4T + T/aj*qay/dT) (B.18)

en esta ecuacién las parciales se calculan expresando a en términos de

« segin se explicéd en el apéndice A, resultando en las expresiones:

para T <= Tr:
0.5 0.5 2
T/a1 * dai/dT = {1/a) Y [ -miTr 7+ qi{3.4Tr-4T+"} ] (B.19)

y para T > Tr:
T/a1 * aas/aT = -2(ci-1) (Tr)®} (B.20)
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donde la ecuaclén para el cidlculoe de c1 es la misma que ya se habia
especificado en la A.13.

Con estas ecuaciones podemos calcular la entap{a, la entropfa y la
fugacidad de mezclas multicomponentes tanto para lfquide como para

vapor.

El factor de compresibilidad (Z) se calcula resolviendo la ecuacién
B.10 ya sea analiticamente o por un método numérico. La solucién de
esta ecuacién se trata en forma detallada en el apéndice C.

Un esquema sencillo del calculo de propiedades de mezclas puede

plantearse el sigulente manera:

A partir de: Tet, Pet,w1,k15,Cpy de cada componénte
T.P
obtener: AT, P, %), AY(T P, ¥), BY(T.P, %), BV (T, P,y) - '7
caleular: Z-(aBY) y 2", BN)
y determinar: w, st et WS, oy e

Es claro que el calculo de propiedades termodinimicas, usando este
tipe de ecuaclones de estado, requiere del uso de una computadora
debido a Ja gran cantidad de operaciones que es necesarlo efectuar;
sin embargo, las ventajas que representa Jjustiflcan sobradamente este

requisito.

138



APENDICE C

CALCULO DEL FACTOR DE COMPRESIBILIDAD (Z)

1. GENERALIDADES

Las propiedades de estado que requieren los algoritmos usados en
simulacién de procesos son la entalpia, la entropia y los coeficientes
de fugacidad, principalmente. El calculo de estas propiedades se
efectia a un primer nivel de la simulacién, se realiza innumerables
veces y de ¢é1 dependen muchas de las operaclones realizadas
posteriormente. Es por ello que se requlere de un metodo robusto y
eficiente para la determinacién de estas propledades.

Muchos de los algoritmos, desde los usados en un flash hasta los
usados en una destilacién multicomponente, operan iterativamente. Por
lo tanto, a veces incurren en regiones Inexistentes para los valores
de T-P-x1 dados. Sin embargo, ¢s necesarlo obtener un valor para las
propledades termodinémicas en estas reglones de manera que se siga
adelante con el proceso iterativo. De lo contrario, se puede caer en

la soluclén trivial del cdlculo de equilibrio ¢ en la no convergencia.

Se han propuesto varias soluclones para este problema (Huron et al,
1978; Asselineau et al; 1978, Poliling et al, 1981; etc.}. En este
trabajo se adopta la estrategia propuesta por Mathias, Boston y
Natanasarlw, MIT, 1984., a la que se le introduce una modificactén en

el algoritmo segin lo propuesto por Bazua. >

A lo largo de este apéndice se explicard el problema de la solucién

trivial en la ecuacién de estado, algunas de las solucliones que se le
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han dade, y el métedo:implementad
En la tabla C.1 se presénta,la.:s.t:vluc
estado, en la tabla C.2 el -algoritmo
solucién hallada, y en la t:axBlzi.,v(v:.'B 'ias""yecuayélcné‘s‘ usad
caso de haber 1llegado a  la  solucién .trivial, ire
extrapolacién. : S

Las graficas gue se utilizan en este apéndice.para-fines {lustratives o
se generaron con la sigulente mezcla multicomponente: ; ;

COMPONENTE COMPOSICION 3
H20 0.2
HCN 0.4
C2HaN 0.4

Los parémetros A y B se estiman segin se explicé en el apéndlce‘~A.
usando los valores para q, ki) y k31 dados en las tablas 2.1 y 2.2.

2. EL PROBLEMA DE LA SOLUCION TRIVIAL

Como se mencloné en el capitulo I, dado que las ccuaclones de estado
son explicitas en presiéon y cubicas en densidad, hay regiones del.

espaclo temperatura-presién-composicién en las que existen 3
raices

para la densidad. En este caso, se debe selecclonar la raiz adecuada

para la fase existente.

En la fase vapor, la ralz menor es la soluclén buscada; la mayor
corresponde a un liquido de la mlsma composicién que el vapor pero no
en equilibrio con €1 ({y se desecha), y 1la Intermedia no tiene

significado fisico (la variacién de la presién con respecto al volumen
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no puede ser positiva). En cuanto a‘la fase:1liquida 15 rairz" mayores
la soluclén y se descartan las otras dos; sigulendo”elimismo criterio
seguido para el vapor. i : e

En la 2ona en la que existe uﬂé ,é}a
corresponder a la densidad -de-:la:ifasei ¢ sic 'Efs:xlecesario
: a ;a po:’ Si existe
fisicamente a las condiciones T-P-xi dﬁdas entohéeses valida; de lo

entonces determinar si la raiz encontrada @8 Vi

contrario, la soluclén carece de significado'y llegamos a la solucidn
trivial de la ecuacidn de estado. :

El problema de ja soluclén trivial puede darse durante el calculo de
puntos de rocioc y burbuja o de separacién instantanea, debido

principalmente a:

a

una mala inicializacién de la composiclén de la fase buscada;

b) estimacién de presién & temperatura alejada de 1a solucién en
cadlculos de presiones & temperaturas de rocio y burbuja;

c

-

mala estimaclién iniclal de la relaclén de fases en una separaclién
isotérmica;
d

calculos de equllibrio en la cercania del punto critico.

Por tanto, la solucién trivial no es resultado de la incapacidad de la
ecuaclén de estado para predecir las densidades correctas sino que,

congruente con lo que ocurre fisicamente, indica que solamente existe
una fase.

Si durante el calculo iterativo del equilibrio se encuentra que antes
de 1llegar a la convergencia una de las fases no existe a la
temperatura y presién del sistema, entonces es necesario generar una
pseudodensidad que nos evite caer en la solucién trivial, y asi
prosegulr hacia la soluclén correcta en el equilibrio.
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De lo contrario, se calculardn densidades que seradn muy parecidas a
las de las otras fases presentes (s6lo diferiran entre si en la medida
en que las composiciones de dichas fases sean diferentes); en
consecuencia los coeficientes de fugacidad tenderan a lgualarse, 'y las
composiciones tamblen. Al continuar el algoritmo se caerd en 1la )
solucion trivial en el calculo de las constantes de equilibrio, en la
cual los valores de estas constantes se hacen practicamente iguales a
la unidad para todos los componentes. ;

Tomande en cuenta que la solucién trivial en el calculo de las
constantes de ecquilibrio es consecuencia de la solucién trivial de la
ecuaclédn de estado, nos referiremos en lo posterlor como soluclén
trivial a esta ultima,

Como ejemplo para llustrar el problema por medio de graflcas se
procedid a resolver la ecuacién B.10 segun se explicd en el apéndice
B. Se observa que al expresar la ecuacldn en términos del factor de
compresibilidad (2}, ésta mantiene su forma cublca. Por lo tanto
existiran también tres raices para el valor de Z, y los criterios
aplicados a la eleccién de la rajiz de densidad seran validos para la
eleccién de la raiz de 2 de la ecuacién B.10.

Una vez obtenido el valor de Z por medio de la ecuacién B.10, se
calcula el valor de la denslidad reduclida de la mezcla {p=B/Z) segun se
explica en la tabla C.3. De esta manera, se obtlenen las graficas P vs
preducids que se utllizan en este apéndice.

NOTA: En adelante nos referlremos a preducida unicamente como p.

En la figura C.1 se muestra la soluclén de la ecuacién de estado a

T=490°K para la mezcla antes menclonada. Se observa que P=P1 existe un
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EXTRAPOLACION

T

490 K

0.2 0.3

FIGURA C.1
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‘s6la valor de densidad, a P=P2 ke'xis‘ten tréé’ﬁi.\cés P:shay una

corresponde:

séla raiz. El valor.encontrado 'a -Pi’

vapor, ‘el encontrado a_. P3i‘a una
densidad menor corresponde .a’-un:vapo
intermedia se desecha. Ny

Por ejemplo, si se quisletra eénconirar
corresponde a un vaphr. y de usar e t
la soluclén trivial,” situacién que. s

3. ALTERNATIVAS PROPUESTAS PARA EVITAR LA SOLUCTON TRIVIAL.

De acuerdo con Jovanovic y Paunovic”. dentro de los métodos
propuestos por diferentes autores hay dos enfoques para resolver el
problema de la soluclén trivial:

El primero se basa en asegurar buenas estlmaclones inliclales de las
variables desconocidas medlante extrapolaciones lineales o ctlblcas a
partir de soluciones obtenidas previamente. Tiene el inconveniente de
que resulta excesivamente tardado para incorporarlo a un simulador de

procesos.

El segundo enfoque consiste en gencrar valores satlsfactorlos para la
raliz de densidad cuando la raiz aproplada no exlste. En estas
circunstancias el problema puede resolverse ya sea: (1} en el
algoritmo de alto nivel, alterando las condicliones T-P-xi del sistema
para hacer que aparezca la fase que no existe; 6 (2) forzando a la
ecuacién de estado a obtener valores artificiales del factor de
compresibilidad para la fase buscada
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Mathias, Boston y Watanasari'® proponen un nuevo criterio dentro esté
segundo enfoque. Ellos consideran inapropiado manejar el problema de
la soluclén trivial por medio del algoritmo de alto nivel, ya que . las
modificaciones requeridas tlenden a resultar demasiade complejas e
interrumpen el progreso ordenado hacia la solucién. Proponen una
estrategla que permite obtener las propledades eficientemente en 1la
zona en la que existen y, en la zona donde no existen, obtener por
medio de una extrapolacidn, pseudopropledades apropiadas que sean

continuas a lo largo de toda la funcién y promuevan la convergencla.

Este método no es demasiado complejo ni computacionalmente costoso, lo
que resulta una ventaja adicional. Se ha probado eficientemente en el
simulador ASPEN (Advanced System for Process Engineering),
desarrollado en el Instituto Tecnoldgico de Massachusetts (MIT).

A continuaclén explicaremos la mecanica del método, los criterios que .~
éste sigue, y la modificacién utilizada.

4, ALGORITMO DE MATHIAS, BOSTON Y WATANASARI

Basan su estrategia en el analisis del equil;brlprVQe{ ,slﬁf?§¥&l,,,,

multicomponente, como se expone a continuacién.

Existen dos criterios de estabilidad para un componente puro: '
i) estabilidad térmica, dade por Cp > 0;
ii) establilidad mecanica, dado por (8P/av)T<0 6 (3P/8p}T >0. .

Ademas, en el caso de una mezcla multicomponente, existe un “tercer

criterio que es:



il) equilibrio de fases, medido en-términos:'de lavjfugécldﬁd. ¥ .que. se
puede expresar para una -mezcla binaria = comor (BZG/Bklz)') 0.6
(8lnfa/ax1) = O.

Para un componente puro el limite de establilidad estd dado por el domo
de inestabilidad mecdnica incipiente, formado por la unién de puntos
donde la parcial de la presién con respecto a la densidad es igual a
cero (ver figura C.2). Para el caso de mezclas, la regién de
iInestabilidad es mas amplia. Se presenta un domo espinodal que se
encuentra siempre por fuera del domo de inestabilidad mecénica y
dentro del domo de equilibrio, encontrindose tangencialmente con éste

en el punto critico pe.

Entre el domo de equilibrio y el domo espinodal se encuentra la regién
metaestable (aunque puede exlistir la mezcla en una sola fase, no se
encuentra en su estado de mayor entropia y tenderid eventualmente a
separarse en dos fases), y en la zona dentro del domo espinodal se
encuentra la zona ilnestable, indicando que siempre se separard en dos
fases.

Debido a que puntos en la zona dentro del domo espinodal neo
corresponden a condiclones de equlilibrio, es necesario calcular para
estos puntos pseudodensidades que permitan la continuidad del método.
Sin embargo, el limite de esta zona es computacionalmente costoso de
evaluar; ademds se ha encontrado que en los alrededores de este limite
se presentan ciertas discontinuidades. Es por ello que los autores
proponen la heuristica F{(p) = (8P/3p) = 0.1 para determinar la zona
donde es necesarlo generar las pseudopropiedades. Esta heuristica se

adopta en este trabajo.
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Diferencia entre el método de Math{as, Boston 'y VWatanasari y la
estrategia propuesta en este trabajo. : )

En su trabajo, Mathias et. al. disefian un proceso iterativo para
encontrar la raiz de densidad adecuada para la  fase existente.
Consiste en ir calculando la raiz de la ecuaclén y evaluando el limite
de la regién no permitida en forma simultdnea por medio de.un método
de Newton. Tlene la ventaja de que en caso de que sea necesarlo
calcular psecudopropledades, ya se conoce el limite de la regién

permitida y el cdlculo de la extrapolacién resulta mucho mds senclllo,

Sin embargo, en otres trabajos (Mnuna-Romero") se encontré que
cuando se utilizan ecuaclones de estado cubicas resulta mids eficlente
resolver analiticamente la ecuacién y despues determinar la validez de
la soluclén encontrada. Asi, el limite de la regidén no permitida se
evalia unicamente cuando es necesario obtener pseudopropledades vy,
tomando en cuenta que cuando el proceso slmulatorto esta adecuadamente
inicializado este caso no es muy f{recuente, el ahorro de calculos

innecesarios es considerable.

Por tanto, el método propuesto consiste en:

(1) resolver analfticamente la ecuacidn de estado,

(2) determinar la validez de la densidad obtenida, y

(3) en caso de que no resulte adecuada, obtener un valor de
pscudodensidad por wedic de una extrapolacién.
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5. METODOLOGIA PROPUESTA

SOLUCION DE LA ECUACION DE-ESTADO

Como se explica eni'elii apéndic

se parte de los va:rlprlr'gs{de‘ Te
los barémetrqs VAY yB :A pa‘rtlr de
porun método analitiéo se
c.1): RIS

1) Se resuelven las ecuaciones C.1 é €. 6, obteniendo:un vaioi‘ de Q-
2) Se aplica a Q la condiclén 1 para determinar si la solucién tiene
una ¢ tres rafces,

3) En caso de tener sélo una, éste es nuestro valor solucién a evaluar
(sin importar de que fase se trate}. Si hay tres, se conslidera }a
mayor si la fase es liquida, la menor si se trata de vapor, y la
intermedia siempre se desecha.

4) Se obtlene el valor de densidad a partir del valor de 2 (ec. C.10).
5) Se evalua la vaiidez de la densidad obtenida como se explica en la
tabla C.2.

6) Si la solucién no resulta apropiada, se procedera a:

- evaluar el limite de la reglén permitida (aplicando el cruerfo de
Mathias de F(p)=0.1} y

- generar una funcién de extrapolacién a partir de este limite que
permita obtener una pseudodensidad adecuada.

La isotermas generadas al resolver la ecuacién B.10 se observan en la
figura C.3. Se apreclia claramente que la forma de la curva varia con
la temperatura, por lo cual se conslideré adecuado claslficarlas segun
este criterio. La forma de 1la ccuacion usada para generar las

isotermas se muestra en la tabla C.3.
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P Vs r o
ISOTERMAS GENERADAS POR LA
ECUACION CUBICA DE ESTADO

P (atm)
0

120

100

80

40 -

20 -

1
o 0.1 0.2 0.3 0.4 0.6

0.7
densidad reducida (ro)

FIGURA C.3
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CLASTIFICACION DE LAS ISOTERMAS

Para evaluar los casos en los que es necesario extrapolar, y en cuales
es aproplada la solucién simple (solucion analftica de la ecuacién de
estado) se han clasificado las isotermas segin su temperatura sea mayor

6 menor a la mecénlca critica.

El punto mecdnico crftico {(pecm) ser4d aquel para el cu4l se cumpla que
la primera y la segunda derivadas de la presién con respecto a la
densidad son lguales a cero (ver figura C.4). (Si fuera un compuesto
puro, #éste seria su punto critico real, pero al existir una mezcla
sdlo es posible referirse a su pem)., La isoterma que lo contiene sera
la isoterma mecdnica critica, 1la temperatura correspondiente, la
temperatura mecfnica crftica (Tew) y la densidad, la densidad mecdnica
crfitica {po).

Para establecer cual es la isoterma mecanlca critlca se sabe que:
AMB=_a = f® (RTe)*/Pc *a =@ * (Te/T) * o
bRT M * (RTe/Pc) * RT vo]

y en la isoterma mecadnlca critica se cumple que T=Tc y a=1, por lo
tanto:

A/B = Qa/flo

y se deflne este valor como Ao. La isoterma mecdnica critica sera
aquella para la cual se cumpla que:

A/B = Ao.
donde para PRSV, Ao=5.877359948 (ver tabla A.1}.
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&). Para T > Tem

(isotermas para las cuales A/B < Ao)
Para este tipo de lsotermas, a cada valor de presién tenemos sdlo un
valor de densidad a todo lo largo de la funcién (como elemplo se tlene
la soterma T=510K en la {igura C.3). Se puede hablar de dos
diferentes estrategias a seguir, segin la fase existente.

a) VAPOR (calculo de la pv). A temperaturas mayores que la critica se
ha encontrado (experimentalmente), que los valores generados por la
solucién simple resultan adecuados a lo largo de todo el intervalos de

preslones. No es necesarlo extrapolar (fig. C.S5).

b) LIQUIDO (célculo de pL). A dlferencla del vapor, los valores de pL
generados por la ecuaclén no resultan adecuados a lo largo de todo el
intervalo de presiones. Para valores de p menores a po el valor
calculado de pL puede conducir a la solucldn trivial 6 a la no
convergencla. Por tanto, para valores de presién para los cuales p<po,
extrapolamos para obtener un valor de pL tal que pudpv (fig.C.6).

). Para T < Tac

{Isotermas para las cuales A/B > Ao)
En estos casos, encontramos que la ecuacién clbica nos origina en
ciertas zonas 3 rafces para la densldad a cada valor de presién {como

eJemplo tenemos la isoterma T=490K en la figura C.3).

a) VAPOR: (calculo de pv). A balas presicnes, tenemos s6lo un valor
para la raiz de densidad. En este caso, al ser wmenor a la densldad
critica, resulta apropiada para la fase vapor (puntoc a de la figura
C.7}. En la zona Intermedia, donde existen tres raices, resolvemos la
ecuaclén cubica, y tomamos para pv la raiz de menor valor (punto b).

Para presiones altas, tenemos nuevamente una sola raiz. Al ser esta
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densidad mayor a la densidad critica, entqnces"eé. S ,cxy"e'ar':l}i‘i
funcién de extrapolacién para esta zona® {puntoic).;De:lo:co raf'lo. la

pv seria similar a la pL, y se llegaria a la solucién trivial.

b) LIQUIDO (calculo de pL). A diferencia del vapor, la raiz adecuada
para el liquido es mayor a la critica, De lo contrario, los valores
obtenidos serian demasiade bajos y similares a los del .vapor, y
conducirian a la soluclén trivial. Asi, en la zona de altas preslones
la raiz serd la adecuada, en la regién intermedia se selecclonard la
raiz de mayor valor, y en la zona de bajas preslones sera necesarlo

extrapolar (puntos a, b, y ¢ de la figura C.8, respectivamentel}.

it). Para T = Tem

(Isoterma para la cual A/B = Ao )
Al contener el punto critico mecanico, esta isoterma cuenta con una
pequefia zona donde la pendiente se hace menor a 0.1. En esta zona, la
soluclién es inaproplada segun los criterlos de extrapolaclén usados, y
se trabaja en forma similar a la isoterma T<Tmc (ver figura C.9).

El resumen de los criterios para la extrapolacién se encuentra en la
tabla C.2.

METODO PARA LA EXTRAPOLACION

El objetivo de la extrapolacién es crear funciones continuas que
generen valores para pL y pv en las zonas donde éstas no existen. Se

puede dividir en varios pasos:

(a) Definlr el punto donde se inlcla la extrapolacién.
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La extrapolacién comienza a partir del primer punto donde ya no se
cumplen los criterios de la solucién apropiada, que segGn " la
heuristica considerada, es aquel donde la primera derivada de presidn
con respecto a la densidad reducida vale 0.1 (F(p)=8P/3p=0.1). A este
valor de denslidad se le llama pi. Por lo tanto, se buscarel'punyo'px
tal que F(p1)=0.1. ) :

Para encontrarlo, se puede enmplear el metodo de Newton~Raphson

comenzando con p1=0.1 para vapor y pi1=0.8 para el 1liquido.

NOTA: En el caso de del liquide hay algunas lsotermas para las cuales
los valores de p1 calculados son menores que po (figura C.10)}. Para
evitar caer en la solucién trivial al obtener valores demaslado bajos

de pt, se aplica la siguiente regla heuristica:
Como el valor minimo posible para pL es po, se busca aquella isoterma
para la cual se cumple que po=pi. Se calcula el valor de A/B en esta

isoterma y se define como:

A/B = A2
donde para PRSY, A2=5.549465 (tabla A.1}.

La regla es: para todas aquellas lsotermas donde A/B sea menor ¢ ligual
a Az la extrapolaclién comienza en el puntc pi=po.

(b) Calculo del valor de densidad extrapolado

Una vez obtenido el valor de p1, se calcula la nueva p extrapolada

usando funciones diferentes segin la fase existente. Para liquldo, se

propone una ecuacién logaritmica (segin el algoritmo de Mathias et
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a1*®) de la siguiente forma: . N
P = Co+ C1ln(p-0:7p0) "~
Y. para vapor se recomienda: g

1/P =:Ca.+ Cap-

Estas .ecuaclones en .su forma adimensional, una-vez evaluadas® las
constantes, se: encuentran en:la:tabla Ct;lQ Se usan para:calcular p a

partir de A, B y pi; el valor obtenido es 'lap dod idad: b d

El resultado de la extraﬁnlécio’n es una fmcixn continua péra 1{quido
y otra para vapor a lo largo de todo el intervalo de presiones.
(figura C.11).

{c) Calculo de propiedades de estado termodinamicas

Con la densidad obtenida se calculan las propledades de estado reales
de la mezcla 6, en su defecto, las pseudopropliedades correspondlentes.
Hay que recalcar que el uso de cstas pseudopropiedades es valido en

tanto que son sélo valores intermedios en los procesos iterativos.

En la figuras C.12 y C.13 se muestran las funclones residuales para
entalpia (-AH/RT) y entropia {-AS/R) que se obtlenen usando los datos
generados tanto por la ecuaclén cibica de estado como por la funclén
de extrapolacién. Se observa que son continuas tanto para liquido como
para vapor a tode lo largo del intervale de preslones.

Al calcular el coeficiente de fugacidad de liquido y vapor (¢L y ¢v),
se observa que si se grafica la fugacldad del liquldo obtenlida a
partir de los valores extrapolados, ésta cae demasiado rapidamente con
la preslon (figura C.14). Para evitar este problema se ha propuesto

corregir los valores de la siguiente forma:
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@$L = @LCALC * PCALCULADA

PESPECIFICADA

En la grafica de la figura C.15 se presentan las funclones obtenidas
para los coeficientes de fugacidad de liquide y de vapor (¢L y ¢v).
El valor de ¢L lleva incluida la correccién explicada.

A partir de estos valores de ¢L y ¢v se obtendra el coeficlente de
distribucién (Keq), necesario para los célculos posteriores en la
simulacién.
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TABLA  c€.1

i Deflnl#}one

=1 - (u-1)B
= A~ uB - uB® + wB?
= AB + wB® + wB®

ag -«
-a + 4.5a8 - 13.57

-3
8
T
Ce=
D
Q

=CJ+D2

Condicién 1: si Q > 0, corresponde a la zona de una raiz

Z=1/3° [a+ (-D + Q"5 0-5y173)

+ (-b -Q

Condicién 2: sl Q <= 0, corresponde a la zona de tres ralces;

8 = arcos {-D/(-c¢")%®

2v = 173 * [ + 2(-C)%%cos (8/3)

liquido: 2t = 1/3 * [a + 2(-C)*5cos (/3 + 120°)
NOTA: si1 Zu < B, entonces 2L = 2Zv

vapor:

Célculo de p:
p=B/2

Célculo de F(p):

F=8p=_1

ap  (1-p)?

- (A/B) p (2+up)
(1 +up + upzlz
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TABLAY C.2:-~

ALGORI'I‘HOPARA FROéAR LAVAL!DPZ D}VI'IA.XHAIZVVDE DENSIDAD: ENCONTRADA

VAPOR ‘ “L1Quibno
PARA A/B <0
La solﬁclbir{ slémpre éﬁ aproplada;. : Probar‘crlterios

PARA A/B >= 0

Probar.briterlog L Probar criterios”:

CRITERIOS -

. La solucién es aproplada si:
“p<po.y F>0,1RT- p>po y F>0.1RT

Fip) = 8P 7 8p

De no cumplirse los criterios, entonces es necesarlo

E X TR AP O L AR

Punto inicial para la extrapolacién:
p1 TAL QUE F(p1)=0.1

CALCULO DE p1

S1 A/B<A2, entonces pi=po

utilizar método de Newton comenzande con:

P =0.1 Pt = 0,8
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Fa = [F ((po=p1)/2) = F1
Fa.= 2 Fz P‘l ~"I-"/‘1-'l2 :
Fo = 1/F1 + Fap1 = sz:z - o

plim [Fa ~ (Fa® 2 4Fa (Fo' < 1/B)%%
2 =B/p SR

Extrapolacién LIQUIDO:

F2 = (p1 -~ 0.7p0) F

Fo = F1 -~ F2 in(p1 - 0.7po) )

p = exp [(B - Fo) 7 2) + 0.7p0 PR sl
2 =B/p

Correccién de las fugacidades liquido: multipllcar por (Bo/B)
Bo=p /7 (1-p) - A/B p% / {1 + up + wp)

Ecuaci6én P = f(p)
De la ecuaclén B.8 se despela P:
P = F1RT/b

esta ecuacién permite calcular la presién en funclién de p y A/B
(coclente en el que se elimina la preslén); se usé para generar
las isotermas mostradas en este apéndice.
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APENDICE D

COMPOSICIONES DE LAS MEZCLAS TIPO
UTILIZADAS EN ESTE TRABAJIO

COMPONENTE COMPOSICION
(fraccién mol)
CORRIENTES DE ALIMENTACION
Mezcla | Mezcla 2 Mezcla 3 Mezcla 4 Mezcla §

torre de torre de  [fraccionador | torre de

producto cabezas recuperacién
Agua 0.1666 0.0000 0.1785 0.94%0 0.9741
Acrilonitrilo 0.3330 0.9980 0.6716 0.0000 0.0199
Acetonitrilo 0.3330 0.0000 0.0000 0.0470 0.1040
Acido Cianhfdrico 0.1666 0.1970 0.1499 0.0010 0.4992
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