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iNTRobUéc'mN.

La separaclén de me-clas en cnmpnnenLea eqnnc1almente phuns
es de capital 1mpultanc1a en la fabnxcacibn de pruductna quimiccs.

fin la purificacién de matcyxns primas, prnduans
productas finales, mediante las oprraciones ‘Qe_ 
masa en maltiple fase.

Eatas operaciones de sepanacién son pIOCF oss d’ stra enencin

de masa entre fases dobido a que 1mp11ca la cneacién; mediante “la
adicién de calor, como ocurre.cn la degtilaciﬁn, (=] ,de"dn <agente
material de separacién, como en la absorcidn o eﬂtra&cién, de “una
seqgunda fase, y la subsiguiente ‘separacidn ‘selectiva. de los
camponentes quimicos de la mezcla "monofasica original por
transferencia hacia la nueva fase creada.

Una de las operaciones de separacién de mezclas llquidas mas
utilizadas en la industria es 1la destilaciéon. Esta consta
basicamente de multiples contactos entre las fasns de liquido vy
vapor. Cada contacto consiste en la mezcla de dos fases para
produciv la distribucién de las especies, seguida de la separacidn
de las fases. Los contactos se realizan frecuentemente sobre
platos horizontales (generalmente llamados Etapas) dispuestos en
una columna vertical. A medida que el vapor avanrma hacia ol domo
de la columna se enriquece progresivamente con  las especies mas
volatiles. La alimentacidon de la columpa dp destilacidn entra en
un plato intermedio entre el plato superior y el platoe  inferiars
la parte superior de la columna situada por oncima de la
alimentacidn es la seccidn de enriquecimiento y la situada por
debajo es la seccidén de agotamienta. El vapor de la alimentacidn
pasa hacia arriba de la columna mientras que la lf{guida lo hace
hacia abajo. Generalmente el vapor procedente de la parte superior
de la columna se condensa para generar el liquide de contacto
llamado reflujo. Andlogamente, el liguido procedente del fondo de
la columna pasa a un rebaoiler para generar el vapeor de contacto
i1lamado vaparizacién. Todo el proceso descripto  anteriormente es
posible gracias a la adicidn de un agente energetico de separacidn
(AES) que en este caso se alimenta al reboiler para poder realizar
el proceso de vaperizacidn.
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Dada 1a naturaleza de la destiiéciéﬁrséibﬁédé:eétabieﬁéf que

para gue esta se lleve acabo se- reqguiere d 1a “Utilizacién: de”

grandes cantidades de energia, que si-bien Bs cigrto que’ en afios

anteriores no representaba costos- muy elevad

08BN “laactualidad
se han hecho relativamente mas, significétiVﬁs. estos .gastos,
debido a que cada dia es mis diftcil vadquirir enéfgétiéos para
producir la energia requerida. For lo cdal,_es de interes en la

actualidad determinar las necesidades tediicas minimas de energl a

para realizar una separacidén y tratar de encoantrar el . proceso
practico que se acergue a este limite o gue minimice el emplen de
formas de energla costosas.

Fara poder alcanzar el primer bbjetivo mencionado en el

“parrafo anterior se empleq [=}] anﬂ{;sf;’tébmnginémicn, cuya meta es
la de determinar can cuanta eficigncia 'se- emplea o produce la
energla y mostrar cuantitativamenﬁe ei ‘efecto de las ineficiencias
en cada etapa del proceso. El .conseguir el segunda objertivo
representa un reto importante, ya que si bien se han desarrollado
varios esquemas de interés, estos no  han s1do del todo
satisfactorios ya gue genazralmente resultan caros en su proceso de
instalacién,

En la actualidad dado al alto costo de la energla y a la
tendencia aumentar mis, se hace necesario la implementacidn de
estos esquemas ya que si bien implican un gasto inicial bastante
fuerte, a mediano plase traen grandes beneficios al proceso de
ahorro de energla.

Evocando a este sequndo objetivo se tiene que enxisten muchas
formas para reducir u optimizar el consumo de la energia en las
columnas de destilacidn, estas van desde las mids simples vy

gcondmicas coma la de

1. Ubicar correctamente la entrada de la alimentacién a la
columna,

2. Fijar la cantidad adecuada del producto del domo que se
refluja a la columna,

3. Contar con un sistema adecuado para alimentar la mezcla a
separar a la columna (condicién térmica adecuada de la

alimentacion),
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4,

separacion Gue’

uh@car #hltre estos dos
; ] la cual permite
“Bombear" el calor‘que se thlla dnl condnnsadol -al rehoiler de la
columna, )

La forma esencial de trabajar de este sistema es la e
retirar el calor que llevan las corrientes del domo de la columna
mediante la utilizacidn de un flutdo de trabajo, este fluido debe
de absorber el calor sn el condensador y pasteriormente pasar a un
sistema de acondicionamiento formado por un comprasor, el cual le
proparciona la temperatura y preosién necesarias  para que  puedan
ceder este calor en el reboiler de la columna y  asi calentar  la
corriente del fondo, este fluido una vez que cede su calor es
expandido mediante una vilvula hasta la presidén  y  temperatura
inicial en la que se reali1z4 el intercambhio de  calor con &l
condensador, para poder ast renovar el ciclo.

La instalacidn dre las RBomhas de Calor  puede realizarse  de
tres formas en las columnas dn destilacion. La primera de ellas
maneja un fluido de trabajo externo, el cial puede o na ser alguno
de los que se encuentra en el proceso de destilacidn. La  sequnda
forma de instalacién interactua con la columna ya quer en esta  se
retira una cantidad determinada del  producto de domos de la
columna ya que <¢ste posee las caracteriskicas adocuadas para  ser
el fluido de trabajo de la bomba de calor. . La tercera y ualtima
forma de instalacién consiste en retirar una cantidad delerminada
del producto de fandos de la columna, para ser el Fluido de
trabajo de la hamba.
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;w'éi pnesente ‘trabajo
pretende establecer: los pe\németr as esenciales que se deben “tomar
encuenta poder utilizar las Bumbas de Calav coma. medin ‘de‘ ahoarro

de. energia en las Columnas de Destilacibn. Pana luqrar tal~F1n 1=

En bas= a lo descriptn anter1orment

plantean los siquientes objetivos. :

-

ANALIZAR LOS FUNDAMENTOS TEORICOS DE- LA’ DESTILACION.

2. ANALIZAR LOS FUNDAMENTOS TECRICOS -DE: LOS SISTEMAS DE
COMPRESION,

3. ANALIZAR LAG DIFERENTES FORMAS DE-AHORRO DE  ENERGIA
EN COLUMMAS DE DESTILAGION, '

4. ANAUZAR EMERGETICAMENTE UNA COLQMNA DE DESTILACION

COMVENGIONAL.

ANALIZAR ENERGETICAMENIE UNA COLUMNA DE DESTILACION

CON BOMOAS DE CALOR,

«@

Para laograr los objetivos anteriores el trabajo se dividira
en Cinco capitulos de informacién teari ca que permitiran
establecer las basos para instalar las bombas de calor an
cualquier sistema de destilacidn continuo., También se conformara
de un apartado de conclusiones y de un apéndice en el cual se
mostrard la memaria de calaulo de los; ejraplos propuestos en  este
trabajo.
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de energia, .
El anilisis termodinémicq
segunda Ley de la Termndinémiﬁa com
que pertenece a la ca@egorl
de Segunda Ley & AnAlisiéﬁﬁe
Este tipo de anilisis p}

energla minima necesaria que. requie ara 3
cabe y cuantifica el encedante que se~ésfé auninistrand : kTrébéﬁo
Perdida). : I
También se amalizan las = causas "T{pieag® ‘que. praovacan la
necesidad de energla adi;iunal y se plantea  una metodologl a
para estudiar procesos industriales, tales come la Destilacién vy

los ciclos de Rombas de Calor.

11 BASES TERMODINAMICAS .

La termodin&mica propaorciana los conceptos basicos para el
ahorro y uso eficiente de la energia. En este punto se gnunciaran
estos principios y los conceptos mAs importantes que debe conocer
el Ingeniero para efectuar el anilisis energético de un process vy
proponer modificaciones que ahorren energla, 51 se considera un
sistema definido por fronteras reales Que lo separen del exterior.
el sistema puede ser un equipo, una seccién de una planta, toda la
planta o un camplejo industrial, Este sistema intercambia materia
con el exterior a travées de las corrientes de proceso que cruzan
la frantera. Adamis, puede existir intercambio de ensrgla on forma
de calor o trabajo. El trabajo puede adoptar cualguiera de las
siguientes formas: (a&).~- Trabajo de Flecha, o (b).~ Trabajo
eléctrico, En el primer caso deberd existir una flecha o eje que
cruce la frontera del sistema, y en el segundo caso cables
eléctricos con una diferencia de potencial cruzaran la frontera
del sistema. E1l calor siempre estd asociada a una diferencia de

temperaturas, en este caso entre el sistema T , ¥y el exterior

SIST,

.

T
EXT.




ANALISIE TERMODINAMICG DE FROCESUS

" CORRIENTES
DE’ i
ENTRADA . ——— )y

(1~1)

Entalpia
Flujo Masieo

3 T
"

El calor y el trabajo no san energia de la misma calidad, vya
que el calor solo puede ser parcialmente convertido a trabaje de
acuerdo con la eficiencia de Carnot. Fara comparar la eficiencia
con que dos procesos diferentes utilizan la enaergla, se define el
trabajo mecanico equivalente que se proporciona a un  proceso  por
medio de ja siguiente relacidn

= 4] - -
W W+ 0 (! TD / TEXT.) (1-2)
El trabajo mecinico equivalente minimo que 1] debe
proporcionar a un sistema para llevar & cabo un proceso dado se

rige par la siquiente ecuacion:

(=W n) = L m He - L m “r; - T, i IDm 8
SAL. FNT. SAL,
L S, ) (1-3)



ocesa requiere
ndicara: que el
4 el™ mAiino

,@iéﬁdnlbleg :
de. solo “se reguiers la

‘Para el caleulo: £a
informacién da las corrientes’qlie’entra

an.yisalen ‘del proceso y no

de la estructura que tenga el sistema en. su.interiar,

Un proceso real consumird Und cantidad mayor de energia que
la proporcionada por la ecuacldn. (. 1~3:) . A este excedente se le
llama trabajo perdido y estd asociado a 'la generacién total de

entropi a por medio de la siquiente.relacisn
W = T, ASGEN' (1-4)

La generacién total de entroplia se calcula por media de la
siquiente ecuacidn:

A8 T LS, m - I 5! LIS (N Tsxn

(1-5)

La generacién de entropla es debida a las irreversibilidades
termodindmicas que se presentan., Para hacer un uso mis eficiente
de la energla, lo cual conllave a un aharro de energla, es
necesario disminuwir el trabajo perdido HP y potr consiguiente la
generaci¢n total de entraopia, Fara consequiy lo anterior sera
necesario disminuir las irreversibilidades que ocurren en el
proceso real que se este analisando, mediante modificaciones al
proceso. La termodinamica no indica qué modificaciones beben
hacerse, sdlo proporciona las magnitudes del trabajo perdido. Fara
poder sugerir modificaciones es conveniente identificar el origen
de las irreversibilidades termodinidmicas mis frecuentes en los

protesos industriales [ Cuadro 1 1.
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‘ﬁdﬁiédad
‘pdténclal

‘de Tunpa’ o

oririel uperacion’ da
) esjempla una: valvula
nsferencia de de calor a  través Cde

temperatura en cualqguier eguipo.

“Transformacién de trabajo-en. calor-paryfriccisn

fi); rozamiento de partes moviles en bamﬁ;

‘cn@preéorés;
turbinas, etec. S ‘“;‘ ;
i1) flujo de gases y liquidos {pérdidas por Fricéién‘ an
tuberi as). k
E).—~ Transformacidn de energla eléctrica en calor.

F)e= Reacciones quimicas alejadas del equilibrio termodinAmico.

A continuacidn se presentan algunos ejemplos que itustran
como al reducir las irroversibilidades se aumenta la eficiencia
con que se utiliza la energta [ Cuadro 2 3.

CUADRO 2

MODIFICACIONES A LOS PROCESOS FARA USAR EF ICIENTEMENTE LA ENERGIA

A) .- El agua de retorno al domo de una caldera debe tener la
mayor temperatura posible para acercarla a la temperatura
del agua del domo.

B) .~ Aumentar la. presién a la cual se genera  vapor para
disminuir el gradiente de temperatura entre el agua y los
gases de combustisn,

€y Eliminar valvulas de expansién y poner en su  lugar
turbinas que recuperen trabajo.



wipo motriz (bombas,vcbmprésnrés, etc.).

b béé‘ no - sobredisefiadas ' para’ evitar: qUé la

Hdi que cerrar’y aumenten"Iasi.péFdidas‘ por

'fdefpatenéia”éViténdb'ia ranéﬁorchiéh

taiElectiicaen calor

U ‘La transferencia de calor,: énigoneral; ee i la’ifuente’ mas
importante de generacién de entropla. . R

f.1.1  CALCULD DEL TRABAJO 1DEAL Y EFICIENCIA TERMODINAMILCA

Para cualguier proceso en flujo estable que requiera trabajo,
existe una cantidad minima absoluta que debe propercionarse para
que el cambio deseado en el fluido que pasa por un volumen de
control tenga lugar. Fara un proceso que produce trabajo, euxiste
una cantidad maxima absoluta gue se obtiene como resultadn del
cambio de estado en el fluido que pasa por @l volumen de control.
Em ambos casos, este valor limite rtecibe el nombre de Tradajo
ldeal, ( WIDEAL ) y es el trabajo que resulta cuando el cambie de
estade del fluido se realiza en forma totalmente reversible, Les
requerimientos de reversibilidad completa para el procesoc implica
1o siguiente 1

1. Todos los cambios dentro del volumen de control son
roversiblas.
2. La transfsrencla da calor de o a los alrededores también

es reversible.
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Un proceso totalmente reversible es hipotético digefiado séio
para determinar el trabajo ideal aseciado con el cambio de estado
dado, y su Unica relacién con el proceso real es que realiza el
mismo cambio de estado. &in embargo, la meta es comparar el
trabajo real del proceso con el hipotético del proceso reversible.

Nunca es necesarto describir los procesos hipotéticos para
calcular el trabajo ideal; todo le que se requiere es tener
presente que la realizacién de tal proceso siempre es imaginaria.
La ecuacidn para el trabajo ideal se desarrella en los parrafos
siguientes y es completamente general y parte de l.a primera vy
segunda Ley dr la Termodinamica vy los requerimientos de
reversibilidad mencionados.

8i se considera qgue el proceso es totalmente reversible y gue
el gistema se halla en condiciones tales que los alrededores
constituyen un depdsito de caler a temperatura constante To, para
cualquier proceso totalmente reversible la generacion de entropta
es cero y la ecuacion { 1-5 ) queda

Q = T L 5s L T 8, m 3} (1-4)
SAL, ENT.

Sustituyendo esta expresidn para 0 en el balance de energia

de la escuacidén {( 1-1 ), se ohtiene

TO( z SS ms - z SE mE ) = ( 2 HS ms - Z HE mE ) + N(HEV.)
SAL ENT. SAt. ENT.

(1-7)
donde W(REV R indica que el trabajo es para el procesoc reversible
y recibe el nombre de Tradajo ldeal, ( wxneau ). Entonces,

Yiopaw = To 0 ESgmg - DS m ) -
(B Hs LU r HE m ) (1-8)

Si se define la funcidn de disponibilidad ( AE ) como

AB = - w!DEAL y se suma can el trahajo perdido se puede obtener

el Trabajo Nelo, esto es
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(1-9)

separacxén 8e ‘tiene - que,

- ,,', 'y se pur‘de definir una
cla relacién entre la 'variacién de la .
ad y el cm\sumo del trabajo " neto. para el

: pr:(:icefsipb real Dn ti\l de ‘que AR sga pnritivc

f,AB / ( NETO ! siaB= (k) AR ;(1‘710)

Si todas las corrimntes Antian y. aald ,esu ‘camo qarra:

a'la misma témperatura y _presion, - forman isnlucimws gasgosas
ideales 'y siguen la Ley del Gas ldea [ os. igua\l a AR la

cual estara. dada por la slquiénte,‘ec}l

( _wnm yo= R To ‘L N L EY:.K ln ,K,
E SAL. T
Ln, [Evy, , Int y! L1 (-1
ENT. I

Si todas las corrientes entran y salen del procesa  como

liquidns en la mizma temperatura y la ‘misma baja presién, (-Nm" )

es igual AB y se calcula por la siguiente ecuacién :

( —Num ro= R To “E My LT HI,K 1o { Tewe? ul.x )] -
AL, 1
T n, I LI n ( Year B, )y 1 3 (1-12)
ENT, x

Si no se dan estas condiciones AR ha de calcularse a partir
de las entalpias y entroptas de las carrientes de entrada y
salida.

Para procesos on los que intervienan operacinnes distintas de
etapas de separacion AR puede ser negative, 1o cual indica que
saria posible obtener trabajo autil en un procese reverséble. En

este caso, para el proceso real todavia se cumplird que wr >0y
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(= Mg )2 ABf' 3.S§n
habria de -definirse ahar

consumo  de

trabajo neto para:g ~funcian de

(1-13)
:v Vconducln a,
eficiencias negativas.cuando: W o

12 ANALISIS ‘TERMODINAMICO DE PROGESOS - =~

El apalisis termodinamico de procesos  ©s 1a ‘aplicacidn de
las bases termeodindmicas, dadas en:-la seccién anterior, para
determipnar la eficiencia con que se wutiliza la energla en un
proceso, y por ende, las oportunidades de ahorro.de energla en el

proceso. La metodologla que se propone es la siguiente.

CUADRO 3

METODGLOGIA FARA EL ANALISIS TERMODINAMICD DE PROCESOS

A) .- Establecer las condiciornes de operacidn del proceso que
' se desea estudiar.

B)e= Efectuar todas las medicicnes de temperaturas, presién,
flujo y compesicidn, en lo posible simultineamente, para
determinar las condiciones del mayor nimero de corrientes
de proceso y serviciaos ( vapor, agua, gas combustible,
electricidad, etc., ).

g).- Bividir el proceso en secciones de modo que se conozgan
las condiciones de las corrientes de entrada y salida
involucradas, de preferencia que incluyan 1 menor ndamero
de equipos posible.

D).~ Efectuar los balances de energla en cada seccidn aplicando
la ecuacién ( 1-1 ). En caso de que esta ecuacién no se
cumplay, se deberdn revisar las condiciones de las
corrientes de proceso, regresandn al punto ( B ). En  todo
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E).-

Fla-

H)y—

I).-

J) .=

caso serd necesario revisar los medidores. 'para que slis
lecturas  reflejen correctamente los valotes
propiedadas que se miden. L

o de las

Para efectuar los balances de ene:gia)~

ecuacién ( {~1 ) se debeva :alcula» el

4 H =5 H m
- ror.

Calcular el cambxo de entrnpla ent
salida’y de entrada By

ASTOT' = );ss ST - R _ (1-15)

. Ahora se puede conocer--la. funcidn “dg disponibilidad en

cada seceidn del proceso ya sea-mtltiplicando la ' ecuacién
( 5-8 ) por -} para tener la.éiquiente ecuacion

AB = A Hror. - To &8 . (1-16)
¢ bien utilizando las ecuaciones ( 1-f1 ) o ( 1-12 ) si
las condiciones de entrada y salida se ajustas a las
indicadas anteriormente para estas ecuaciones,

Calcular la generacidn de entropla en cada secciéon del
proceso y el.trabaja perdido

4 5(JEN. = A STOT- -0 / TE.‘{T. (1-5)

W = T A8 (1-4)
P a GEN.

Calcular la eficiencia del sistema ya sra utilizando la
ecuacién ( t-10 ) o ( 1-13 ) segun corresponda.

Enlistar las causas de las irreversibilidades en cada una
de las sectiones del proceso.

Proponer modificaciones al proceso que tiendan a reducir
las irreversibilidades, sobre todo aquellas que genetran la

mayor cantidad de la entropta.




CAPITULO 1

EQUILIBRIO - ENTRE FASES
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: " INTRODUGGION -

" Una féerié “de  ‘procesas iﬁdusfniélé; ‘importantes, - como
,destilaciéh, absorcisn y eutracci&n; 1mp11£$ la“participacién de
dos faées que no estan en  equilibrin. La  rapidez con que' una
aspecie "se transfiere de ‘una fase a la otra depende del
alejaniento de las condiciones de equilibrio y el tratamiento
cuantitativeo de estos procesos requiere del conocimiento de los
estados de equilibrio del sistema.

El criterio termadinamico del equilibrio entre fases se
expresa en términos de propiedades ESpECialEE; la Termodinamica
proporciona  también las ecuacianes que relacionan estas
praopiedades con las composiciones de las fases, la temperatura vy
1a presion, La conexién entre el criterio de equilibrio y 1la
realidad fisica se establece primero a travées del coeficiente de
fugacidad ¢\ para la fase vapor (gageosa) y por el coeficiente de
actividad ¥, para la fase liguida.

El mayar namero de actividadeg industriales implica sélo 1las
fases liquida y vapor, aunque algunas veces se encuentran sistemas
vapar-liquido-sélida, sOlidp-vapar, liguido-sdlido, sélido-sSlido.
En este capitulo uUnicamente 58 estudiarin los gistemas
vapor-liquido, En la primera parte se presenta un analisis general
del concepto de equilibrio; posteriarmente se tratar&n en forma
mas detallada los criterios de eqguilibrioe, relaciones de
equilibrio y se presentaran las ecuaciones de estado para el
cileulo de propiedades de sistemas multicomponentes. Este
capt tiulo servird como base para la solucién de las ecuaciones MESH
gereradas en el disefio termodinimico de columnas de destilacidn
(El disefio termodinAmico setra tratado posteriormente en el

siguiente capltulo).

21 EQULIBRIO

Equilibrio es un vocablo que denota una condicion estatica o
ausencia de cambio. En Termodinamica se considera que significa la
ausencia no sélo de cambio, sino también de cualquier tendencia
hacia el cambio en una escala macroscépica. Por tanto, un sistema
en equilibrio es aguel que ediste en condiciones en gue no hay

tendencias a que se produzca un cambio en el estado, Como



" EGUILIBRIO ENTRE FASES e 17

chalquier tendencia al cambio esté prnvocada por - una fuerza

impulsora de uno o otro tipo, la: ausencia de - dicha tendencia
indica también la ausencia de - cualquier‘ fuerza impulsora. For
copsiguiente, un sistema  en equllibtio puede’. describirse como
aguel en que todas las fuerzas estén en equllxbnto exacto. el
hecho de que se produzca o no un :ambxu real en un sistema qu2 no
estd en equilibrio depende no sélo’de la fuer*a impulsora, sino
también de la resistencia. Hay muchus ‘slstemas que no  sufren
cambios mensurables incluso. bajo .:la “influencia - de fuerzas
impulsoras de gran magnitud, debido a gue la resistencia al cambio
es enorme.

Se tiene varias clases de fuerzas o potenciales impulsores
que tienden a provocar cambios: fuerzas mecinicas, diferencias de
temperatura, potenciales quimicos, etc. Estands en equilibrio,
todas estas fuerzas se hallan balanceadas entre si.

El equilibrio implica una situacién en la cual no se producen
cambios macroscdpicos respecto al tiempo. En la realidad, un
verdadero estado de equilibrio probablemente nunca se alcanza
debido a las continuas variaciones en los alrededores y a
resistencias retardantes, El equilibrio requicre de un balance de
todos los potenciales que pueden causar un cambio; sin embargo, la
rapidez de cambio, y por tanto la rapidez de aproximacién al
equilibrio, es proporcional a la diferencia de potencial entre el
estado real y el estado de equilibrio. En consecuencia, la rapidez
de cambio se hace muy lenta cuando el sistema se aproxima al
equilibrio. Realmente se considera el equilibric en estudios
cienti ficos cuando los cambios no pueden ser detectados con  los
aparatos de medicion disponibles. En problemas de ingenierla, la
hipétesis de equilibrio se justifica cuando los resul tados
calculados de acuerdo con los métodos de equilibrio tiepen una
exactitud satisfactoria; por ejemplo, en la columna de un sistema
de destilacién se considera el equilibrio entre las fases liquida
y gasensa. Esta es una aproximacién que resulta adecuada ya que si
se analiza lo que sucede en una etapa de la columna se ohservari
que la operacién se lleva a cabo de manera tal que el liquido y el
vapor estén intimamente mezclados todo el tiempo. 8i se retira el
suminigtro de caler y el plate se encuentra completamente aislado,
no hay tendencia a que se presenten cambios. La temperatura, la

presién, el volumen, etc., de cada fase no varta con el tiempo. El



EQUILIBRID ENTRE- FASES ‘ L T iq

sistema-esta en aquxllbntu, sin embargu, a nivel m:croscépico, 1af

CDndlElUnES no - son eqLAtxcas. Las moléculas

un EC' EI‘ICLl I'\tl an

paso de Jas,mclécutan & una fasn ala Dtvq es~la,mis
direcciones;. no:hay transferencia neta de materia-ents

22" CRITERIOS DE EQUILIBRIO.

En el gjemplo’artrrior sg obsarva qua la.. temperatura y la
prnsiéﬁ'sun uniformes en anbas fases: IIQUidé 'y de  vapor. For
tanto, log crxterxog e equilxboxu vamlrn y mrcAnico {nternos san
.simplemente que la thpN|atuna Y la pyeqxén resul tan uniformes en
todo e] sistema. Estos crxterlns se aceptan zin  mayar discusidn,
Las restricciones impuestas por la Termodinimica para estados do
equilibrio interno de sistemas de multifases y multicomponentes
fueron deducidas por Gibbhs.

Si se considera un sistema cerrado, de multicomponentes,
constituido por un ndenro arbitrario de fases on las cuales  la
temperatura y la presién son uniformes ({(pera oo necesariamente
constantes). Se considnra que el sistema estd inicialmente en un
estado de desaquilibrin respecto A 12 transferencia de masa entre
las fases y a la reaccion quimica, Cualguier cambio que se
presente en el sistema debe ser neeesariamente  irreversible vy
aproximar en forma constante al sislesa a un estado de equilibrio.
Se puede imaginar nue =1 sistema  esté  colocado en  alrededores
tales que el sistema y sus alrededores se hallen siempre en
equilibrio térmico vy mrciAnico, El  trabajo de expansidn y el
intercambio de calor se consideran raversibles. En astas
condiciones , @1 cambin de entropta de los alrededores se calcula
por

leal.r - g
15 = =

Tae T i T

atr

La transfersncia de calor di} respecto al sistema tiene signo

opuesto al d@ w Y la temperatura del sistema T remplaza a 'I'ulr
alr

porque ambas deben tener el mismo valor para que la  transferencia

de calor sea reversible, La sequnda ley implica que
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(2-2)

Camo esta relacién fmplica' sélo propiedades, dabo
gsatisfacerss para cambios dr pstado de cualquier sistema corrado a
tamperatura y  presion  uniformes, sin  restriccidn  en lan
condiciones de reversibilidad mecinica y tArmica consideradas en
su derivacidén. La dasigualdad se aplica a cualguier cambio que
conduce hacia el squilibrio, La igualdad se mantiens para camhios
entre estados de equilibrio (procesos reversibles).

La ecuacidon (2-2) es tan ganeral que st aplicacidn a
problemas practicos resulta diftcily las versiones limitadas son

mucho mas utiles; par ojemplo, do un anAlisis se pusde ver que

ey &0

Y (2-3)

donde lns subindiees mapacifican que  las propredades  permanecen

. 1 L
constantes. Asimismo, para procosos gque seo orealizan a2 Uy v
constantes

(15

i

v (2-1)
Un sistema aislade ratd necesariamznle linitado a  condicionns  de
anargta interpna y  volumen constantesy para este sistema, se
entiende directamenks e la segunda ley que la ecuacidn  (2-1) es

aplicable,
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Si un proceso estd limitado pafa.que se

‘realice a o T -y F

costantes, la ecuacién puede escribirse:como::

__Por‘tgntq :
H . Ly e
(dG )T’P £ 0 (2-9)

De las posibles eupresiones que representan una
especializacidn de la ecuaciédn (2-2), la ecuacidén (2-5) es la mds
util porgque T y P se tratan de manera mds conveniente como
constantes que otros pares de variables de estado, como u y V'
que aparecen en la ecuacion (2-4).

La ecuacién {2-3) indica que todos los procesos irreversibles
que se llevan a cabo a T y F constantes se producen en la
direccion que causa una disminucién en la energia libre de Gibbs
del sistema.

Ast, el estado de equilibrio de un sistema cerrade es
aguel en el cuul la energia libre de Gibbs total es -
un minimo respocto a todos los cambios posibles a las

T y P dadas.

Este criterio de equilibrio proporciona un método general
para determinar los estados de equilibrio. Se escribe una
expresién para 6 como funcién del numero de moles de los
componentes en las diversas fases y se ppouwentra  entonces el
conjunto de valores de los nameros de moles que ninimizan GH
sujeto a las restricciones de la conservaciéon de la masa. Este
procedimiento puede aplicarse a problemas de equilibrio de fases,
de reacciones quimicas o de fases vy reacciones quimicas

combinadas.
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En un estado. de 1equiiibrlu pueden 'ptesentanse vaniac1ones
‘diferenciales en'el sistema A Tiy

P :onstantea sin p‘uducit ningun

Para aplicar'este crxtenxn de- desavvulla una erresibn para
dE como. funcién de los numeros de moles de-los, camponentes en las
diversas fases y se hace igual a- cefo, La =cuacién resultante,
junto con la gue representa la conservacion de la masa, permitz
resolver los nimeros de moles. Este procedimiento es muy atil para
problemas de equilibrio mis simples.

Si se considera sbdlo el equilibrio de fases, se puede aplicar
la scuacidn {2-&) para el desarrolle mas especializado y de use
mas directo del criterio de equilibrio. 8i se consideran dos fases
en equilibrio en un sistema cerradoy y cada fase tomada por
separado es un sistema abierto, eficaz para trasferir material al

atro, se tiene:

d(ne)* = =) dT + H* e+ ¢ Wy dn )

age)’ = —ef er + e s pof al)
donde los superindices oy # denotan ambas fases. Notese que Ty P
se han considerado como uniformes en ambas fases. La suma de estas
ecuaciones proporciona dG y se g8 impone la  condicién  de
equilibrio de la ecuacidn {2-6), el resultado seri

@& o= p ey v oL W al ) = 0

Sin embarge, si el sistema es certado y sin reaceidn quimica; los

balances de materia requeriran que
dn? = dn?

Como tesultado se tiene
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“unica ‘Farma‘gener
cada término sea’

”',Fécilmenfg.sélpue
. dos ‘fases consideiand

v resul tado general'séke ﬁtesafpo., N'gspéc es}quimicas‘por

W= lle ey

. (2-7)

ﬂcnde = 1,2, « ;,JN

La ecuaciédn (2-7) es un criterio general para el equilibric
de fases. Establece que para un sistema de miltiples fasgs a la
misma T y F ge satisface la condigion de equilibrio cuando el
potencial quimico de cada especie quimica es el mismo en todas las
fases.

2.2.1 FUGACIDAD UNA BASE PARN EL EQUILIBRID ENTRE FASES

El potencial quinico no se puede expresar como una magnitud
ahsoluta y, por otra parte, los valores numéritos del potencial
quimico son diflciles de relacionar con otras wagnitudes mas
facilmente cognoscibles. Ademas, el potencial quimico tiende a un
valor infinito negativo cuando la presidn se aproiima a cero. Por
estas razones, el potencial quimico no resulta wtil de forma
directa para los calculos del equilibrio entre fasesy y se emplea
1a fugacidad como una magniturd dorivada.

8i se expresa la ecuaciédn

tac sary o= v (2-8)
i

En funcién del potencial guimico se tiene gue

Causaor) = v (2-9)
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funa'subatancia pura que se

. donde 7;¢='vpldﬁén' arcial’ !
T/Py yilaEc. (2-9)° se  puede

3 il o
‘comporta; coma Un: gas; iteal

integrar para obtener:

- = Ef,ln'F" (2-10)

en la que C, dapends ‘de T, ;
Desafortunadamente ;. ila " no describe el
v:nmportamientu de mezclas multicomponer je v llquidos y gases

reales: Sin embargo, la ec recuperada por G, N. Lewis,

quien en 1901 propusnylakfﬁgacida lfuna pseudo-presion, gue,

cuando se utiliza en. vez de

a;praglén%éh la Ecy (2-10), preserva

la forma funcional de la gclacid

Asi; para un componente en  una
mezcla T

£ LM exp ¢ H/RT ) (2-11)

donde Cz estd relacionada con Cf
Prausnitz demostré gue, con independencia del valor de C‘,
para un equilibrio fisico la Ec. (2-7) se puade substituir por

A R (2-12)

Para un gas ideal puro la fugacidad es iqgual a la presidn vy,
para un componente de una me:cla gaseosa ideal, es igual a su
presién parcial, P, = yiP.

Este Gltimo criterio para el equilibrio de fases requiere que
para que un sistema de miltiples fases, a la misma T y F, se
encusntre en equilibrio, la fugacidad de cada comoponente debe ser
la misma en todas las fases. La Ec. (2-12) es de la mayor utilidad
practica para resolver problemas de equilibria de fases.

2.2.2 DEFINICION DE OTRAS MAGNITUDES TERMUDINAMICAS

Debido a la estrecha relacién entre fugacidad y presidn, es
conveniente definir su cociente para una substancia pura como

vl o= r? /F (2-13)
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donde v? es el coeficiente de‘fugﬁqihad-ﬁé la especie pura y F? as

la fugacidad de la especie pura.; £l c@n:épto de -fugacidad fue

ampliade para mezclas ‘por gLéﬁiS‘ Q%ﬁﬁall 'y utilizado para

formular la definicion de’salucién: ideal @

(2-14)
(2-18)

donde los subindices 'V y'L‘se reflersn a las fases de vapor y . de
liquida, respectivamenté, Easl‘soluﬁianesA liquidas ideales se
presentan cuando los diametros moleculares son iquales, no existen
interacciones quimicas y las- fuerzas  intermoleculares entre
moléculas - semejantes 'y distintas son jguales. Estos mismos
requerimientos se aplican a la fase gaseosa, donde a bajas
presiones las maléculas no  estdn proximas entre sty el
compartamiento es muy préyximo al de una solucién gaseosa ideal.

Para representar la desviaciéon de ambos tipos de idealidad
(ley de los gases ideales y la ley de las soluciones gaseonsas
ideales) es conveniente definir los siguientes coeficientes de
fugacidad de una mezcla

Fio
¢iv = —Y-LF (2=16)
i (2-17)
4.2 u, F

En el limite, cuando se tiende al comportamiento del gas
ideal, F?v — F3; y en la fase de vapar v? v = 1.0. Analogamente,
ﬂv-—-ﬂ Pi Y ﬂy = l.0. 8in embargo, cuando se tiende al
comportamiento ideal del 1liquido, F?V———¢ P? vy tal como se

55 .
Py Y

denuestra después, V?L = Pf/ F. AnAdlogamente, F‘u.

@L = P?/P, siende P? = presién de vapor.

Fara una determinada temperatura, la relacion entre la
fugacidad de un componente de una mezecla y la fugacidad en un
estado de referencia se denomina actividad. %Si como estado de
referencia se elige la especie pura a la misma presién y condicién

de fase de me:cla,
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RS Fara‘ghézsb )
(2-18)"$e, obtiene qu
Para fepkeéenta
1a 3Fratcién mniér !
generalmenie se utili
cnhﬁenfréciones enptésﬁd

Para soluciones ideales, fiv = 1Ly fl; =¥;,df o
© En la Tabla 2.1 se presenta un resumen de’ lag: ~magnitudes
termodindmicas que relacionan el equilibriao éntre fases casl . como
sus valores limites para:condiciones de gas ideal.

23 RELACIONES DE EQUILIBRIO ENTRE FASES

Las relaciones de equilibrio 1liquido-vapor (ELV) son
necesarias para resolver muchos problemas de ingenieria. Los datos
requeridos pueden ser medidos en forma directa mediante la
experimentacién. Estas medidas suelen ser diff{ciles, incluso para
sistemas biparios, y llegan a resultar progresivamente tediosas
cuando aumenta el numero de componentes. Este os el incentivo para
aplicar la Termodinamica al cAlcwlo de las relaciones de
equilibrio de fases. La relacién de equilibrio se define como
la relacidén entre las fracciones molares de una especie que se
en cuenta en equilibrio. Fara el caso del equilibrio
1L quido-vapor, la constante se denomina wvalor ( K ) o relacidn de
equilibrio vapor-liquido, tal como se define por la ecuacidn Kni =
x 7,

13 +

Para leos calculos de etapas de equilibrie que intervienen en
la separacién de dos o mads camponentes, se definen factores de
saparacién formando cocientes de relaciones de equilibrio, Para el
caso de vapar-ligquido se define la vglatilidad relativa por la Ec.

aLjE Kl /KJ,.Para el ctaso de liquido-liquido se define la
selactividad relativa por la Eec. A,

o= P/ e
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sa

Partiendo de la Ec. ‘(2-'12) ,;‘lavs‘t’b'él‘aciuhe Equ’lli‘b‘l'iD‘. B
pueden expresar sequn .una :{/’é«'g-_iédvéd»‘d Formulacianas '

Para el equilibrio Véboi"a 0
an i 27

fugacidades. ‘por

'Fraccviones‘fmcgla're};.ﬂ e
. pare_jasft:nmunes‘.qér;ivgdas dezlas:;Ecs
g Pareja 11

S YRR e e gy
Pareja 21 } s : : :
FLv = ¢Lv yl. P : ; (2-24)
wo T "'m " P (2~23)

Estas ecuaciones representan dos formulaciones simétricas vy
otras dos no simétricas para valores - K. Las sim®tricas son:

¢ = -0 .0 o
K= g frg VUL R (2-26)
)rL = (fpu‘ / 'p_w } (2-27)

Las formulaciones no simétricas son

e - = Q o, e )

Keom aF vy e 7 e Y (2-28)
= 5 £9 3 = =] e

Keo= o Ffu 78 P = rvan M %y (2-29)

24 PROPIEDADES DE EQUILIBRIO A PFARTIR DE ECUACIONES DE
ESTADO

Los procedimientos de diselo del equipo para las operaciones
da separacién requieren el conocimiento de entalplas y densidades
ademds de relaciones de aquilibrio eptre fases. La Termodindmica
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clasica proporciona un medio de ubtener todas estas “magnitudes a
partir de relaciones F-V-T, que =8’ conoden igenéralmente como
‘ecuacianes de estado. e S

Cabe mencionar que " la Tevmodxnémica ngf_ genetra  datos;
proporciona sélo el cuadro mat maticn

Cpermite el mAsximo
aprovachamiento de cualquier datu dispbnible; Putitanta, forma 1a
base para la correlacidn sxstﬂméti:a, la "eutensién, la
generalizacién, la evaluacién.y la’ in@g]pfetacﬁéni~de datos. Has
ain, propaorciona los medios pdr 1bsfcua;es:bueden aplicarse - para
propdésitos practicos las prediccimnes e varias éeorias de  Flsica
molecular y de la mecinica estadistica. '

Se ha intentado constantemente representar datos da FVUT
utilizando una sola ecuacisén. El objeto ha sido encontrar una
ecuacidn que tenga una forma tal que permita aplicarse para
satigfacer datos de cualquier material mediante la situacién de
valores apropiados a las constantes que forman parte de la
ecuacién., Hasta ahora no se ha descubierto ninguna ecuacién que
satisfaga por completo este objetivo. A pesar de todo, se han
desarrollado expresiones adecuadas para muchos fines de
ingenierfa.

Algunas de ellas se relacionan en la Tabla 2.2 . En todas
las ecuaciones de la Tabla 2.2 interviens la constante universal
de los gases R, y en todos los casgs excepto en dos, intervienen
otras constantes que son Gnicas para una especie particular. Todas
las ecuaciones de estado se pueden aplicar a mezclas utilizando
reglas de mezcla para combinar constantes de las especies puras.

La primera ecuacién de estado prActica la propuse J. D. Van
der Waals en 1873, y se escribe como sigue:

a

(P + i ) (V-b) = RT (2-30)
v

donde a y b son constantes positivas, caracteristicas del gas en
particular. El término a/U2 tiene como fin explicar las fuerzas de
atraccion entre las moléculas, que hacen que la presién sea menor
que la que ejercerfa un gas ideal. De la misma manera, la
constante b tiene como fin dar margen para el tamafio finito de las
moléculas , lo cual hace que el volumen sea mayor que el de un gas
ideal. Si se considera gue las constantes a y b son iguales con

cero, la ecuacidn se reduce a la ley de un gas ideal.
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La ecuacién propuesta por Van der . Waals es un ejemplo
importante, aungue sencillo, de una ecuacidn de estado cuyo
volumen es cubico. Esta clase de ecuaciones ha disfrutado de gran
popularidad debido a que la eupresién cubica es el orden de
ecuacidn mis bajo capaz de representar el comportamiento tanto de
l{quidos como de vapores. Se han propuesto muchas otras ecuaciones
cubicas, pero nuestro estudio se limitarA a la ecuacién de dos
constantes de Soave-Redlich-Kwong ¥ a la ecuacidn de Feng~Robinson
(debido a que las mezclas que seran tratadas en gl disefioc de las
columnas no presentan interacciones de tipo polar) tante para el
calculo de las relaciones F-V-T como para el calculo de Entalpta,
Entropia y Coeficientes de Fugacidad que son las propiedades
requeridas para la solucidén de las Ecuaciones MESH y para
establecer las relaciones de equilibrio necesarias en el disefio

termodinAmico de columnas de destilacidn.
2.4.1 ECUACION DE REDL ICH-KWONG

Desgraciadamente, la ecuacién de Van der Waals no representa
particularmente bien los datos F-V=-T experimentales, excepto a
presiones muy bajas. Se suscita naturalmente, por su puesto, la
cuestién de si alguna ecuacién de estado con dos constantes puede
representar mejor los datos experimentales. Han sido propuestas
muchas formas de ecuaciones de estado con dos constantes, pero la
que ha recibido mis amplia aceptacién es la debida a FRedlich vy
Kwong:

R T a

P = - T (2-31)
V-b T OV(V + D)

donde a y b son las constantes de “Redlich-Kwong”. Al imponer la
condicién de que la isoterma posea una inflexidn horizontal en el
punto critico, es posible expresar a y b en funcion de solamente
1a presién y temperatura criticas del fluido:

5

a = 0.42748 TZ' /F

c
(2-32)

b = 0.08664 R TC / Pc



* EBUILIBRIO ENTRE FASES A e ey

Aunque la ecuacién de RedlIch—KwoqéfEs EoﬁsideradaVpor muchos
come la "mejor" ecuacidn de estade cén'aas ;ghséantés,:es sGlo una
ecuacién con dos constantes y no se puede esperat, par - tanto, ﬁue
describa exactamente los datas P~ V T ‘en - gnandes intervalos de
presion y temperatura. Fara:. mayoar guactitqd, particularmente - a
altas presiones y bajas ﬁempératuras, se - debe - de utilizar
ecuaciones mas complejas’'y. con mayof nﬂmefn de constantes,

2.4,2  ECUACION DE gsrnpohok’so' E~hEbgi¢H—kwoN5

La principal dificultad de la ecuaclén de P V Qtlgxnal es su
incapacidad para predecir con eua:titud Ta presxén ‘de vapar.

Tomands como base el'éuttd'de'dnktt ‘Jo anterior de Nilson, Soave

adicioné un tercer 1:n e Pitzet, a la

eracta con los

= que - se - refiere

(R (3-33)
Ve WV b

donde o, dado por la Ec. (2-34), depende de la temperatura. Soave
calculd valores de en la Ec. (2-23) para'difefcntes especies de
hidrocarbures en un intervalo de temperaturas reducidas utilizando
datos de presién de vapor y la condicién de saturacidn ViL = viv
con el fin de obtener la siguiente correlacidn para a

2

05
o= 1+ m({l - Tr ) (2-34)
siendo m = 0,480 + 1.57%w + 0.176w",

A partir de (2-33) y (2-34) se pueden deducir ecuaciones para
el cadlculo de propiedades termodinimicas, de una forma anidloga a
la ecuacién original FR-K. Las eupresiones que resultan son
aplicables tanto a fases liquidas como vapor ton tal de gque se
utilicen la composicidn de la fase y el factor de compresibilidad
adecuados.
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R—V para el calculo

- Ecuacidén de:Soa

LA

)

b= 0. 08664 R T

N
s = LEv v, y
a\- = aC\. m|.
ag = 0.42748 (R T)?/ F
P SR At
A e

ht = 0.48 + 1.578u — 0. 176w, 2

A= aP/ RD?

B = bP/(RT)

; A continuacién 's,“estaﬁleéen '1as' ecuaciones

zclas multicomponentes

generadas  a

factor de
e de fugacidad y para el calculo de
sefialar

'niaplican para los componentes puros).

(2-33)

(z-3E)

(2-364)

"(2-37)

(2-41)

(2-42)

(2-47)

(2~-44)
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Vs
i?nféibia,

‘- Entropta i

g -5
o
=
5 - s; ‘ Lot
= 1ln == = "ln (Z —-B):+
R n ‘
(=]

donde T(da / dT) esta dada por 1a,e;pac14n (4-47)

Coeficiente de Fugacidad

Pl i 2 A “ b
1n ¢i = =1ln Z- R + ({71 = l)B,L - EE?(AL - Bi)ln 1+ v
(2-50)
L3 A z % B
ing, = - In (=2 - B) + (1~ I)Bt - g A -B) In L+ o
(2-31)
donde
A _ —
B . =b /b (2-52)
A 1 N
QL = 3 2 a ngj {1 - k) (2-97)
: “i .
" Loy,

) N .
LMLL:& L b
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"’2;4;3 i ECUACIDN DE ESTADD DE PENG-POBINEDN

'Peng y Rubinson seﬁalavun que la ecuacxén de estado de
‘Redllch-Kwong y la modificacién’ a ella ptupuesta por Soave, ttenﬂn
el defecto comin de no predecir: las densidades de los liquidos de
manera precisa, aunque las densidades para el vapor calculadas por
dichas ecuaciones resultan satisfactorias, A Fin de llevar a cabo
esta mejora, Feng vy Rabinsan. propusieron la siguiente forma
modificada de la ecuacidn de estédufﬂe Redlich~Kwang:

R T a a

- (2-54)
V-5b V(V +b) + b{V~b)

P o=

El comportamientco de esta ecuacién es tan bueno o incluso
mejor gue la ecuacidn de Scave-Redlich-kwong para todas los casos
que se han probado aparte de que ha demaostrado su mayor ventaja en
la prediccidn de las densidades de la fase liquida. Las
constantes, reglas para mezxclas y las expresiones para las
fugacidades y entalplas para esta ecuwacién de estado, se presentan
a continuacian:

Ecuacién de FPeng-Robinson

RT a (2-55)

P2 V0~3 ~ VWwxm +8v =18
Factor de Compresibilidad- - -=vmen = - -
2® - (1-y2% + (A - 2B - 36%)Z - (AB = B ="0 (2-54)
donde
N
b = n'yi b.l (2-57)
i .
b = 0.07779%6 R T, / P (2-58)
3 i ai
N N oun
a. = RLv, Y5 (a, aj) P B ku) (2~59)
L]
a = a_. «a (2=40)
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Vr.‘+.‘20.:| +'1)b
vim (@ 8 s

(2-64)

. COTida STzt v e
P Yo o -a In- 0.9
: 2% _ z - (2°7 - 1B
L (2-67)
i B da: NN X . ) o.5
donde T 7% = = )E: ? Yo Y|, (a, A Trj) (1 - ki.i) (2-68)
Entropta
x
§-~-8 F Pb 1 da
+ In —== In Z -~z b= T = 1ln
R F‘o RT ’21'5br\‘T dT

v+ (27 Db ]

v - (20.5 - )b {2-69)



EQUILIBRIO ENTRE FASES 36

X

S -8
R

Clng == In (2=

TTe2®

+ 1)B :
- 2*% - e ol (2072)
'donde
I
Bt = b /b (2-73)
¢ ! - v [N ]
f—\.L =7 24 ? 5 aj {1 - Kij) (2.74)

2.4.4. ECUACION DE ESTADO DE MNTHIAS

La modificacidn de Seave a la ecuacien de FRedlich-Kwong es
muy utilizada para correlacionar los datos de equilibrio de
sistemas que contienen compuestos no polares y medianamente
polares. La modificacidon hecha por Mathias extiende la aplicacion
de esta ecuacidon a compuestos polares como el agua.

La descripcién de la ecuacion de Mathias es 3

R T a

Fo= v -b  viv+ h) (2-75)

(Ecuacidén de Soave)
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dande a Yy L
c(2=76)

En la'eEuAC;ép:dé el
vtamaﬁo'ﬁ}n*tnvﬂe‘lés L ﬁ}umén sea
: » es 'una
las Fuerzas de
Dvocan que la presién

sea menor que lazque—ej rce“ a

(2-79)

donde

Farametra pnlafr
m = 0.48508 .+ 1,55191y, + 0.15615 (2-80)

En la ecuaci®n (2-80) se observa que m esta dada en funcion
del factor agéntrico (w) y fu? obtenida por Graboski y Raubert en
1978 y ps muy similar a la ecuacién utilizada por Soave.

Pi es un factor que depende del tipo de compuesto y se
denomina como el parAmetro polar, el cual es de cardcter empirico
pero que puede correlacionarse en términas del momento dipolar (en
el articulo original de Hathias se especifican algupas valores
para este parametro),

La ecuacién (2~79) se wutiliza cuando la temperatura de
trabajo se encuentra por debajo de la temperatura critica, pero
cuando se utiliza por arriba de esta presenta problemas para
representar correctamente los valores de PF-V-T, por lo cual
Mathias propone la siguiente ecuacién para el calculo de (a) a T >
L

et



EQUILIERI0 ENTRE FASES -

dande

multicomponents
de_mezclado. :

donde

a. = (e\ie\j)l’" [ R SRS Ty —————~] : (2-86)

%] a a, 1000
i

ij

En dande los pardmetros K: 1% K: se obtiene de igual  manera
gue en la ecuacion de Sovave. Y los valores de Kbo y K: s calculan
de la siguiente manera i

k: = 1.061 ~ 0.0366 (2~87)
r..; = - 2,79 + 0,236 (2-88)

donde
& = parametro de solubilidad

Estas ecuaciones [{(2-87) y (2-88)] fuerdn obtenidas por Chao.
K.C. &n 1980,

De igqual manera gqu= en las ecuaciones de estadn anteriores se
pueden obtener formulas para el calculo de otras propiedades
termodinaAmicas como la entalpia, entropia y ceeficiente de
fugacidad,
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2.4.5. ECUACION DE ESTADD FPREV.. .

Esta ecuacisdn de estado surgé d:‘ Mddi#icaaién propuesta
por R. Stryjek y J. H. Vera en 1996' de.la ecuacibn de  estado de
Peng-Robinson propuesta en 1976' L mndiflcacién se efectda sobre

el términoc de fuerzas de atraccx

tiene la estructura

general de las demas férmulas si a.

La ecuacién cubica de asta binson  (como se vié

anteriormente) tiene.la forma

Plmi— e _— RN (2-89)

con
(2-90)
y v
- 5;07%795 R T ; P (2-91)

Donde (A) se calcula con la férmula propuesta por Soave en 1972

2
o= [ R SRR S ] (2-92)
Daonde K (es igual a m en las ecuaciones de estado de Soave y de
Peng-Rabinson) es una funcidn del factor acéntrico (w) de la forma

m = 0,480 + 1.374u + 0.176W° Fara l1a ec. de Soave.
m = 0.37646 + 1.54226w ~ 9.26942w" Para la ec. de Feng-Robinson
La canexidén hecha por Vera Y Stryljek se encuentra en la forma
de calcular el parametro K. Fara la ecuacion FRESY K # m y se
calcula por la ecuacidn.

LO. % ne
=K,k (LT (0.7 - T (2-93)
dande
K, = 0.378893 + L.4897153w ~ 0.17131848w" + 0,0196554w"
T“ =T/ Te Temparatura Reducida

Ki = parametro caracteristico de cada camponente

El parametro Ki se encuentra reportado para 90 compuestos
importantes que se utilizan en la industria quimica en el articulo
de Vera y Stryjek (ver bibliografia de este capttulo). Este
pardmetro tiene un rango caracteristico para diferentes familias
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de compuestos, por ejemplo, 165‘ hxdracavbulus ‘tienen valores

menores a 0.1 y todos ellos son positivos,' lag cetonas tienen

valores menores a 0.04 y mayores a 0.005 y la héYnfLA de elleos son
positivos. este parametro es funcidn de3}aihémpéraéuna, para que
la 2cuacidén FRSV presente correlaciﬁhes nécebﬁables se@ debe de
emplear en los rangos de tcmpevatuna indxcadas gn la<tabla 1 del

articulo de Vera y Stryjek.

Cuando la ecuacidn de estado propuestakpol Vera y Stryjek se

trabaja dentro de los rangos 1ndicadoa,

dice- los valores de
P-V=T con una dasviacian méxxma. R y ©Tocon una

desviacidnabsoluta del orden de. 0 27a 0 3
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INTRODUCCION

Para hacer énFasxs en 18 apllcacubn de " 165 or in:ipms
g Fundamentales a este proceso de sepalal:lén, 6@ :Dnsider'an diversos
casos especiales que incluyen la separacién ds,‘me.crlas binarias. en
etapas  miltiples y la separacién,de“mézcla“st‘ da 'componentes
maltiples en etapas multiples. . :

El objetivo general de la destilacidnf'cohaiéte en separar
los compuestos que tienen diferentes presiones de vapor a una
temperatura determinada. La palahra deﬁLiLﬁciﬁn tal y como se
usa, se refiere a la separacién fisica de upa mescla en dos o mas
fracciones que tienen distintos puntos de ebullicidn.

81 se calienta una mezxcla llquida de dos materiales
valatiles, el vapor gue se szpara tendrd una mayor coneentracion
del material del menor punteo de ebullicion que el liquido del cual
se desprendid. A la inversa, si se enfria un vapor caliente, el
material de mayor punto de ebullicion tiende a condensarse en
mayor proparcién gque el material de mepor punte de ebullicién. En
los primeros destiladores del alcohnl para bebidas se aplicaron
estos principias fundamentales. Si bien se conocia la destilacion
y se le aplicaba en la antigiiedad, no +u4 sino hasta los
tranbajos de Sorel en 1893 cuando =0 estudiaron formalmente los

principios que hicieron posible el desarrollo de esta operacian.

Gracias a estos estudios es pasible actualmente realizar
separaciones de compuestos que poseen una diferencia de
2

tenmperatura de ebullicién de hasta 2.9 T,

31  TIPOS DE DESTILACION

Los diferentes tipos de destilacidn ecistentes son  funcidn
del tipo de mezclas a separar y de las condiciones a las cuales
coexisten éstas.

8i la mezcla que se ha de separar en una disolucidn
homogénea de una sola fase (gaseosa, 1t quida o sdlida),
generalmente es preciso generar una segunda fase antes de que

pueda llevarse a cabo econédmicamente la separacidn de una especie

qutmica. Esta segunda fase se puede generar por medio de un

agente energhtico de separacién (AES) o por medio de un agente de
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”SEPGPGCLﬁﬂ mnsa (RSM), tal como un disnlvente =} un absoabente. En i

:la ~obJELo

parcialmente 1nm15c1b1e o unasc o

Un ASH puede set
las espe:xes de la mehcla. En este caso, a1 ASM

el ‘companente’ de mayor . concentiacidn - en
“Alternativamente; &l ASH puedes. ser totalmeqté

'mezcla, pero alterar selectivamente las svola

especies can:el fin de Tacilitar una mas :cmbleta 'sehéré;ién . de
.ciertas especies cuando, se utiliza cnnjuntamente con un’ AES, tal
‘como ocurre en ‘la destilacion extractiva.

Con el fin do lograr una separacién de especies duimicas f:33
preciso que exista un potencial de las diferentes esﬁECIEﬁ paré =100
distribucién en difersntes proporciones entre las dos fasaes. FEste
potencial estd controlado por la termodinimica del equilibeia, vy
la velocidad de acercamiento a la composicidn de equilibrio estA
regida por la transferencia de materia en la interfase. Al
mezclar Lntimamenta las dos fasas sz consigue aumentar  las
velocidades de transferencia de matrria vy alcantar mas rdpidamente
el maximo grada de distribucidn.

Cuando la mezcla a separar compreonde especies que difieren
ampliamente an su tendencia a vaporizar vy condensanr, las
operaciones de waporizacién de flash o de condensacidn  parcial
pueden resultar adecuadas para alcanrzar la separacitin deseada. En
la primera de estas operaciones la  alimnatacion  Mquida se
vaporiza parcialments por reduccion de la presidn, mientras que an
la segunda la alimentacidén de vapor se candensa parcialmente
retirando calor. En ambas operaciones, despu®s de producirse  las
distribucidn de las especies a causa de la transferencia  de
materia de interfase, la fase vapor se pnriquece con respecto a
las especies que son mas volatiles, miantras que la  fase liquida
se enriguece con las especios menas volatiles. Desputs de este
contacto simple, las dus fases, que tienen diferente densidad, se
separan generalmente por gravedad.

Con frecuencia el grado de separacidn de las especies que se

alcanza can la vaporizacidén de flash o con la condensacidn parcial

pito 1 L

Lyie

PALLA TE
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resulta insuficiente debida a gue las diferencias de volatilidad
no son suficientemente grandes. ,También; aqui puede,  &n  muchos
casos, alcanzarse la separacién deseada ’de las especies sin
introducir un ASM, sino. utilizando ' la  destilacién, que es el
método industrial de separacidn mis utilizado. La destilacién
consta de multiples contactos: entre las fases de liquido y wvapar.
Cada contacto consiste en la mezcla de dos fases para producir la
distribucién de las especies, segqida de la separacién de las
fages. Los contactos -1 realizan’ frecuentemente sobre platos
‘horizontalés (generalmante Ilamados “etapas) dispuestos en una
columna verticals A medida dUE el vapaor avanza hacia la cabeza de
la columﬁa se énﬁiqua:e progresivamente en las especies mis
volatiles.  La-alimentacion de la columna de destilacioﬁ entra en
un blaﬁo intermedio entre el plate superior v el plato inferiary
la'parte de la columna situada por encima de la alimentacién es la
sec:icﬁ de enriquecimiento v la situada por debajo es la seccidn
de agotamiento. El vapor de la alimentacidn pasa hacia arriba en
la’ columna mientras Hue el liquido lo hace hacia abajo.
Generalmente el vapor procedante de la parte superior de la
columna se candensa para generar el lquido de contacto llamado
reflujo. Analogamente, el liquido procedente  del fondo de la
columna pasa a un reboiler para annerar el vapor de  contacto
llamado udger{zgcion,

Cuando las diferencias de velatilidades dz  las wpapocies a
separar son tan pequeffas que requeririan un nimera muy elevado de
platos en una operacién de destilacion, puede recurrirse a la
destilactdn extractiva., En este caso se utiliza un ASM  para
aumentar las diferencias de volatilidad entre las especies
seleccionadas de la alimentacidén y, en consecuencia, reducir a un
valor razonable el nimerc de platos necesarios. Generalmente el
ASM es menos voldtil que cualguiera de las especies contenidas en
la mexecla de alimentacidén y se introduce cerca de la parte
guperior de la columna. También se utiliza reflujo en el plato
superior con el fin de minimizar el contenido de ASM en el
producto de cabeza.

La formacién de mezclas con temperatura de ebullicién mlnima
da lugar a que la destilacién azeotréplica resulte una técnica util
en aquellos casos en lops que la separacién no es realizable pur

destilacién fraccionada. Como ejomplo se puede citar la operacién
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de éeparacién donde’ @l acetétﬁ_vﬁe 'n hu 119;

'ut;liva para facilitar la separacxon d 'Acidn

azedtropo se retira pbrr”

acetato y agua, y EI1ASN;59’

32

CUna coldmna'dafdestilaﬁian Enhsiste e u 1 ara s que
hagan contactu las corviehtes de vapor' ‘ con. el
‘propdsxto de que se efectls una transe{erencla ds masa’ .antre . las

dos fases. Si bien el contacto de las.dos. fases “en general  se
lleva a cabo medianta una serie de pfatuQ ko charolas), las
columpas empacadas se utilizan cada vez mas. Gin embargo, al
desarrollar las bases fundamentales de los diversos procedimientos
de cadlculo en este capltulo, se supone que la columna estd
equipada con platos

En condiciones normales de  oporacién, existe una cierta
cantidadd de l{quida e#n cada plato y hay algin sistema para que
les vapores ascendentes pasen a  traves del  liguido y hagan
contacto con €1. El U quido descrndente fluye del plato  supetior
a través de un ducto de bajada, pasando al siguiente plato vy
después por un vertedero a otro conducto de bajada hasta el
siguiente plato 1nferior como se muestra en la figura Z.1. Far
michos affos, para hacer contaclo onbtre el vapor vy el llhuinm se
usaron tapas de burbujeo. Estos disposilivos de contacto
favarecen la produccién de pequefias burbuias de  vapor con Areas
superficiales relativamente grandes.

En los pasados 20 alaos, la mayoria de las charolas de
burbujeo se han sustituido con otros tipos de dispositives de
caontacto. Las nuevas columnas casi siempre estan eguipadas can
sharolas de valvulas, la vialvula se abre a medida que la velocidad
del vapor aumenta y se cierra cuande la velocidad de vapor
disminuye. Esta propiedad de abrirse o cerrarse permite que la
valvula permanezca sumergida en el liguido y por consiguiente,
permite que exista up sello liquido aungue las velocidades de
flujo del liquido y vapor varien considerablemente.
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Tuto do descanso

Vertedero

b ~",

£ B de descarga

—‘L - vapor.... i - spum scarga
Pat

Tubo de desconso—

T Plato infarior Lluido
N <

-
P, S J—

-Fig. 3.1 Interior de Una Columna de Destilacién Equipada con

Flatos Ferforados

Tal como se indica en la Figma 3.2 , el vapor que sale de
la parte superior ( Vz) entra al condensador., donde se le
_condensa total o parcialmente., El liquido que se forma se recoge
en un acumulador, del cual se extrae la corriente llquida, L1,
(denominada reflujeo) v la corriente del producte superiar, D
(llamado destilado). Cuando ¢l vapor superior Vz se condensa
totalmente al estade Itquide, y se extrae el destilado como
li quido, el condensador ser4d un condensador total, 81 Vz se
condensa parcialmente el estado liquido para proporcionar el
reflujo Lt y el destilado D se extrae como vapor, el condensador
s&ri un condensador parctal. La cantidad de reflujo interno se
expresa comunmente en términos de la relacién de reflujo, Li/D.
Aungue algunas veces la relacién interna liquido a vapor L/V se
conoce como la relacién de reflujo interpa. E1 término relacién
de reflujo se reserva aqui al significado Li/D.
El liquido gue sale del plato inferior de la columna entra
al reboiler, en donde se vaporiza parcialmente. El vapor
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Fig. 3.2 Esquema de una columna convencional, en donde las
vaelocidades de flujo son canstantes dentro de las

secciones de rectificacidon y de agotamiento.

producido fluye otra vez hacia arriba por la columna y el liquida
que se extrae del reboiler se llama fondo o producta inferier £8.
En la priactica, el reboiler en general est& ubicado en el exterior
de la columna.

Fara calcular la compasicién del producto superior Dy del
producto inferior B que se puede esperar obtener al utilizar una
columna de destilacion, que funciona en un conjunto de condicianes
fijas, es necesario resolver ecuaciones de los siguientes tipos:

1. Relaciones de equilibrio.

2. Balances de materiales de los cowmponentes.

3. Balances de materiales totales.

4. Balances do energla,
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Los incisos 1) hi en ‘los. capltulos

ahteriuvjes, y. en’la que e c‘apu;uylo‘:'se realiza el

estudio.de: lds gcﬁacidneé or 168" balances. fe masa y
energl &, asl ) : elqti’nadas con. la condicién

; na de destilacion.

ta: 1 I'éslt.uqia' ©de’sistemas binarios
Pn’fpﬁﬁs ﬁﬁslééﬁ.émhleadné an-la: destilacidn
g arai Una - dkbrapalacion’ -de. estos conceptos
:,rfhaétéf}afdeétilééibn'huitfcdmhonénéé;'f’ e e AR

33 BALANCES 'DE- MAGA. : o

3.3.1 . CONTACTO DE ETAPA HULTIFLE EN CONTRACORRIENTE,

En una seccién de etapa miltiple en contracorriente las
fases gque se han de poner en contacta entran por los extremos
apuestos de una serie de etapas ideales o de equilibrio. L
contactor de este tipo se representa esquemdticamente en la Figura
3.3 que podria ser una serie de etapas de upa columna de
absorcidn, destilacidn o extraccidn, L y V son los flujos molares
(o de masa) de las fases mis pesada y mas ligera, y xi e yi, las
correspondientes fracciones molares (o de masa) del componente &,

El desarrollo comienza con un balance de materia alrededor
de la etapa n+l, la etapa superior de la cascada de la fig. 3.3,
tal como se representa por la envoltura de la etapa ntl. Las
corrientes Losz y Un entran en la etapa mientras que Loy Unst

salen de la misma.

Lnsz tinez + Un yn = Unet ynet + Lnet stnat {3-1)
o bien
Ln+t Vnet yneg = Ln+2 inez
yn = et (3-2)
Vn Yn

si por & se representa Vnet ynet = Lne2z  xme2, =2l flujo neto de
caomponente ligero que sale por la parte superjor de la seccidn, se
obtiene

lned A

— net ke {3-3)

Yn Vn

yn =
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Fig. 3.3 Equipo de contacto de maltiple etapa en

contracorriente

Un balance similar de materia se aplica a la cabera de la
columna y a la etapa n, la segunda etapa desde la parte superior,
tal como se representa por la envoltura de la etapa n en la
figura 3.3. Las carrientes Les2 y Vn-1 entran en el recinto de
control y las corrientes Ln y Yntt salen del mismo.

Ln+2 %ne2 + Un-t yn-1 = Vnit ynit + Ln xn
Despejanda yn-1 se obtiene

Ln A
yn-1 = Hn o+

Vn-1 Vn-1
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ecuaciones

‘ té5f

‘estas Hbuﬁéasf

:Vl‘neas deFxnxda= (3-3) y (3-) son 1cf~1nticas.
»ccnstantes. todas las corrientes TQues circulanf; a
columna estan situadas sobre la misma lfnea recta de npenacibn con

. una pendxente L/V, que puede trazarse-si.se conoten cualquiepa wde

"~ los sigientes grupos de variables e s T e E

'l. Las concentraciones de solamente dos cutrientes que se,'dru.an
por ejempla, (ymt, #n) D (yng dnet), Sy L/V,0lal relacién R ]
flujo de las fases en Rl contactor. :

2. Las concentraciones de dos pares cualesquiera -de corrientes que
se cruzan. Las dos corrientes” mas convenientes para . el
analisis son las que entran .y salen de 1a cascada (Lnsz, Vesy  y
Ln-1, Vn-2}. Estos puntos estAn situados-en los extremos de la
linea de operacidn.

Una relacién entre las relaciones de los flujos y las
composiciones de las corrientes que se cruzan se pueden obtener si
se admite que los flujos de liquido y vapor son constantes. Ast
restando (3-4) de (3-3) se obtiene para cualquier etapa de la
secqidn

yn -~ yn-1t [
—m——— = == . (5-39)
Mokt o= Hn v

El numera de etapas tedricas que se requieren para chctGar
la tranferencia de una cantidad especificada de componente ligero
desde la fase L hasta la fase V se puede determinar utilizando la
linea de aperacién del balance de materia juntamente con una curva
de equilibrio en un diagrama x-y. En la figura 3.4 se muestra un
ejemplo de una construccidn grafica para una seccién de etapa
maltiple en contracorriente. Las composiciones de las corrientes

de entrada y salida vienen dadas por los puntos A y B gue estan
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localizados en (yo, i) e (IYn, ‘ ;(r‘w‘a)f de .. la Fii;ura 3.4(a), que
muestra también la curva de-las fases en equilibric del sistema.
Si L/Y es constante en .toda la ”siec}:'ibn de ‘las etapas, la recta que
une los puntos A y B es la 1inea de' 'ope‘racién {el lugar geam@trico
de las corrientes que se cruzan). .Para determipar el namerc de
etapas que se requiere para -alcanzar el ‘cambio de composici®n
desde A hasta B se realiza la construccion en escalera que se
muestra en la figura., Partiendo de A (la composicidon de las
caorrientes que se cruzan por debajo. de la. etapa 1) se sigue
verticcalmente sobre x1 hasta alcanzar la curva de equilibrio con
el fin de obtener y1 (la composicion del  vapor que sale de la
etapa 1). Después se camina horizontalmente sobre y1 hasta el

>
m e
I
2 - -
= Curva do -
H oequilibrio ™, *
g | n L
————————————— — Iy, x
g e 5, A EURE //
H i
tyy. a5l

£ SSTLH (R /
G {y;.x,)
K] " (P :
° {yex,) 2

Ve ¥y |
H A {y,.x,} 1 T
° e ——, — iy ;
g % ‘)’u"l’\':\ Ll:nun de operacion R "
c | o pondiente L/V
0 | | ]
o | is
§ o0 3 RN U
e , {racci lar de! componenle .
R x, {raccién molar del comp: oo Ly,

higero en la fase L
{a} (]

Fig. 3.4 Construcciéon gratfica de un separador de multiple etapa
con dos fases en contracorriente. (a) Construccidn del

diagrama de Mclabe Thiele. (b) Columna.

punto de la lipea de operacisn (yd, xe), la composicién de las
corrientes que se cruzan entre las etapas 1y Z. Se  continda
vertical y horizontalmente en la forma indicada apoyandose
alternativamente en las lineas de squilibrio y operacion hasta que
se alcanza o sobrepasa el punte B, Para la separacidn se requiere
cuatro etapas de equilibrio, que vienen dadas por los puntos

situados sobre la lipea de equilibrio. Se debe observar que 1la
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exactitud depende del trazado grafico y,qu'
resulte un ndmero entero de etapas. ,‘~
34  METODOS RIGUROSOS PAR, RA EPAI“ACI(E)N

EN ETAPA MULTIPLE,

En la seccién -anterior se- eshboz

aprauimadu para la solucién de sébarétinnqs,
maltiple. ‘Este tipo-de métodos son aplicablésuéé
estudio v nacome: diselios Fxnales de culumnas.'_b‘

El dxseﬁo Termodiamica” de cquxpus ‘de etapa multxple bafa la
realizacién de separaciones multicomponentes vequiele una
determinacion rigurosa de temperaturas, presiones, flujos de las
corrientes, composiciones y velocidades de transferencia de calor
para cada etapa. Esta determinacidn se realiza resolviendo los
balances de materia y energia (entalpia), y relaciones de
aquilibrio para cada etapa. Desafartunadamente, estas relaciones
son ecuaciones algnbraicas no lineales que interaccionan entre st
fuertemente. En consecuencia, los metodos e resolucidn se
vuglven complejos y tediosos. Sin aembargo, una wvez que estos
m?todos de resoluci®n han sido pragramados  para  un  ordenador
digital de alta velocidad las soluciones se alcanian de  forma

rdpida y casi rutinaria.
3.4.1 MUDELO TEf:ICO FOARA UNA ETAMA EN EQUILIBRIO.

Considérese un separadar liguido-vapor o llquido-iiquido
general, continuo y en estado estacionario, ton un cierto pamero
de etapas dispuestas en cascada en contracorriente. Admitase que
en cada etapa se alcanza el equilibrio entre fases y que no tiene
lugar ninguna reacecion quimica. En la figua 3.5 se muestra el
esquema en forma general de una etapa en equilibrio §j para  un
separador 1l quido-vapor, donde las etapas estan numeradas de
arriba a abajo. La misma representacidn puede aplicarse al caso
de un separador liquido-liquido si las corrientes liquidas de
mayor densidad estan representadas por las corrientes liquidas vy
las fases li{quidas de menor densidad par las corrientes de vapor.

La entrada de la etapa § puede ser una corriente de
alimentacidén de una o dos fases de flujo mnlar Fj, con una

composici®dn global de fraccidn molar =i en el componente

bi '., CoN
FALLA 17 2GRN

=
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temperatura Trj, presidon Frj y entalpla molar global Hrj.
Admi tase que la presién de alimentacién es igual o mayor que la
presién de la etapa Fj. Cualquier sobrepresién en la alimentacién
(Pr Fi) se reduce a cero adiabdticamente mediante la valvula F.

lLa entrada a 1a etapa i también puede ser un liquido
interetapas procedente de la etapa superior J-1, de Flujo molar
Lj-1, con upa composicién de fraccién molar  xijt, entalpia Huj-1,

: L’
ll, -
: Liquido procedente da
L 1a etapa superior
Corriente lateral
de vapor
W b
i .
Carga
L
Vélvula

Alimentacidn Transferencia de calor

Y ——
g
i (+) desde fa etapa
He. (-Thacia fa etapa
Tg,
I Vélvula
P,
" VX
Yijer *if
Hy, 1
Yier ! i
Tjor T
Fra b
Corriente lateral
de liguido
V. st
st v
Vapor pracedante do !

- la etapa inferior

"Fig. 3.5 Etapa general de equilibrio
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temperétura;Tkify breé{énypy;~ 
‘la de la'etapa'L

ién de'fracclén mular ynun, Entélpla H
, Eualquzev snbrepresxén s€

'Welim\na adiabaticamente medlante la vAlvula V.

La corr:ente en:fase -vapor que abandmna
“TEsta--ScorFiante
puede dlvidxrﬁe en una corriente. lateral.de vapor. de.:flujo -molar

"unas propxedades intensivas yijy  Hvj, “Ti-oy 7 Rjo-

Wiy una cofriente interetapas de flujo molar Vi que va.a la. etapa

et 6 sl j=1, abandana el separador como un producta. El  1liguido
-que’'sale de la etapa j tiene upas propiedades intensivas xij, Huj,
Tiy Pi y esta en equilibrio con el vapar (Vj + Wj). Este 1iquido
puede tambieén dividirse en una corriente liquida lateral de flujo
malar Uj y una corriente interetapas o de producto de flujo molar
Li, gue pasa a la etapa j»1 o, si j=N, abandona el separador como
un producto.

Se puede transmitir calor con un flujo Gj desde (+) ©o hacia
(=) la etapa i para simular enfriadores, calentadores,
candensadores y ebullidores interetapas. El modelo de la Fig 3.9
no  admite bombas interetapas. Estas hombas interestapas se
utilizan con frecuencia en columnas con corrientes laterales con
el fin de conservar la enaergla y equilibrar las cargas de vapor de
la columna.

Asociadas a cada etapa tedrica general existen las
siguientes ecuaciones expresadas en funcisn  del  conjunto  de
variables que se muestran en la figura 3.5 . Hin embargo, pueden
utilizarse un conjunte de variables distinto de este. Far
ejemplo, se puedan reemplazar las fracciones molares par los
flujos de cada uno de los componentes, y las flujos de las
corrientes laterales pueden expresarse cono fracciones de flujos
interaetapas. Estas ecuaciones de acuerdo con Wang & Henke, se
denominan ecuaciones MESH.

1. Etuationesz M. DBalances de materia para cada comnponente (C
ecuaciones para cada etapa).
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para el balance de materia tntal.’ Se UbtlEiE comblnando estas dos
ecuaciones y £zij = 1.0 gon (I=20): qumadu para Ias € cumponentes y
a lo largo de las etapas 1 a j para dar

; :

Li = Vi + 2 (Fm = Un ~ Wm) — Va (3-25)
m= 1
En general, Kij = Ki T3, Piy x§,  yid, Hvl = Hvi (T, Ty,
yity y Huj = Huj {Tj, Fj. #j}. 8i estas relaciones na se cuentan

como ecudaciones y las  tres propiedades no se  cuentan como
variables, cada etapa de equilibrio viene definida solamente por
las 2C + 3 gcuacignes MESH. Una cascada en contracorriente de N
etapas de este tipo tal como &e muestra en la Fig. 3.6 esta
representada por N(2C + 3) ecuacionzs algebraicas simultianeas con
N(2C + 3) variables desconacidas (de salida), compuestas por todas
las Kijy yijs Liy Vi y Tj, donde M, E y H son ecuaciones ho
lineales, Si se especifican otras variables come suele ser
frecuente, se hacen las correspondientes sustituciones en la lista
de variables de salida. Con independencia de las
especificaciones, el resultado es un conjunto de ecuacianes no

lineales que debe ser resuelto por metodos iterativos.
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oy W

R P W0,

Fig. 3.6 Cascada general en contra corriente de N etapas

35 ESTRATEGIA GENERAL DE RESOLUCION MATEMATICA.

Debido a la no linealidad de las ecuaciones MESH [ecuaciones
(3-20) a (3-25)) y a la complejidad de los protesos, la simulacidén
rigurosa para mezclas multicomponentes, siempre ha resultado
dificil desde tres puntos de vista principales.
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1. La sxmula::én pava ‘este’ caso 1nvnlucra la sclucxén por medic

" de métodns numér icos en lns cuales‘lns evvores de redondeo

;kpueden ser sanlflcatlvos y la. conve genci: nu siempre puede

ser alcanzada.

2.. Diferentes tipos de prnbleﬁas mupstran diferentes

caracteristicas de convergencia.. . quy :asns clasicas lo
constituyen la separacién’de megclas d amplxu rango de

punto de ebullicidn y las mevclas,'d punto de. ebullicién

cercanc. Ademis las caracteristicas ‘ﬂEg'cnnvengenc1a san

1la. estabilidad - del

también directamente afrctadas:
proceso de separacidn.

3. Otro caso serid relacionado can la habilidad 'dé obtener en
forma eficiente la infarmacidn requerida.

Debido a las dificultades tnherentes de la  simulacién de
procesos de separacidon de mezclas multicomponentes han  aparecido
en la literatura numerosos algoritmos, los cuales pusden ser
clasificado en tres categorias: Métodos de descomposicidn de
ecuacicnes, Métodas de relajacidn Yy M4 todos de selucidn
simultanea. Encada caso los algoritmos son diferentes unos de

otrps en los siauientes aspectos

- El modelo matematico utilizado y variables de iteracidn
elegidas.

- Agrupamiento de las ecuaciones y algoritmos para resolver
las ecuaciones

- Técnicas de convergencia utilizadas.
3.5.1 METODOS DE DESCOMFOSICION DE ECUACIONES.

En estos métodos, las ecuaciones MESH son agrupadas ya sea
por etapa o por tipo. Se requieren de estimados iniciales de las
variables de iteraciun y ast este grupo de ecuaciones es resuelte,
en un orden preescrito, manteniendo las restantes fijas. El
procedimiento es repetido hasta que todas las ecuaciones sean
satisfechas, dependienda de que manera las ecuaciones sean

agrupadas.
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que cantiene platos reales.‘ Las faficien:iag.f

pueden introducir en‘el cilculo de. plato. pop plator;

Desde =1 punto de vista camputacional, los -cdlculos  plato
por plato simplemente representan la incorpor&cién simultanea de
balanaces de wmateria, halances de energla Yy relaciones de
equilibrio para cada plato de la columna. Algunos de los primeros
procedimientos de plato por plato no  incorporaban balances de
calor. Esto se debid a que los cAleculos se realizaban en forma
manual y la incorporacién de los balances de calor estendfian
enarmemente el procedimiento de calculo. Los procedimientos de
plato por plato son altamente repetitivos y requieren una cantidad
considarable de tiempo para efectuarlos de forma manual. Por esta
razén, son idealmente apropiados para resolverleos mediante
computadoras digitales. La dificultad real de la solucidn par
computadora de este tipo de calculos es conseguir un balance de
materia conveniente para todos los componentes del conjunto
particular de variables de la columna. Cuando se hacen calculos
manuales, el criterio del ingeniero reduce la complejidad y la
dificultad del cierre del problema. Frogramar este criterio para
una solucién por computadora es diffcil ya que surge un  grupo
especial de problemas. Esos problemas aun no se han  resuelto
campletaments, aungue se han realizado progresas tremendos
dirigidos hacia la realizacidén de un programa computacional que
proporcionara una resolucion cerrada a todos los praoblemas por
etapas.
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3.5.1.2 Desdumposicibn De Eéhaéibnés}‘

Muchos de los algarmens de destilaczén usados hdy en dia
estén basades en los métodos de descomposicxén de’ ecdaciones, en
“los que las ecuaciaones MESH son ag'upadas por tipos,. . tambi®n - la
: temperatu'a de las etapas y los flujas son.  supuestos. Las
écgaéiones M. son combinadas con las ecuaciones E para formar el
vpfimer subconjunto - de  ecuaciones. i Estas ectaciones son
l;nealizadas‘manteniendo los valores de.los flujes vy los valores
“de’K invariantes y son resueltas. para composiciones de la etapa o
flujos de los componentes., Si los valores de I dependen de las
composiciones; cAdleulos iterativos deben llevarse a cabo hasta que
una  consistencia sea obtenida entre estos dos conjuntos de
variables. Usando las composliciones calculadas, las ecuaciognes §
vy H son entonces resuettas ya sea separadamente o simultaneamente
para los nuevos valores de las temperaturas de platos y  flujos.
El procedimiento total es repetido hasta que todas las ecuaciones
son satisfechas. Ejemplos de estos m?todos son las de:

Amundson y Fontinen {(1998) propopen el primer procedimiente
de descomposicioén por tipo para procesos de destilacidn. Estos
autores seleccionan resolver las ecuaciones § para temperatura y
las ecuaciones H para flujos de vapor, siendo los primeros en
introducir los m&todos de manejo de matrices generales para la
salucidon de las acuacicnes.

Sujata (1961) y Friday (1963}, praponon resoclver las
ecuaciones H para temperaturas y las ecuaciones S para flujos
aplicando sus procedimientos a las operaciones de absorcién.
Fosteriormente Friday y Smith (1964) demostraron gque cuando las
especies tienen volatilidades distribuidas en un amplio rango, la
determinacién de la temperatura de punto de DbDuwbuja es  muy
sensible a pegueffos cambios en la composicidon y en los flujos, de
aqul gque para calcular gl punto de burbuja se requiera un  buen
estimado del cual no siempre se dispone. A los métodos referidos
a Friday y Smith se lrs conoce también como métodos de “suma de
flujos".

Wang y Henke (1%46) fueron los primeras en proponer resolver
lag ecuaciones M en una matric tridiagonal de coeficientes por el
algoritmo de Thomas y adem4s usan el método de iMuller (1934) para

resolver las ecuaciones 8 para temperaturas. Egte procedimiento
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Fue{aplchdo a problemas’ de - destilacién, . los cuales. ipvolucran
espédiesﬂqUe‘cub#eﬁ,rangos relativamente cortos de valatilidades y
frétuéntemente es referido como "mftodo de  punto  de bdrbujaﬁ,
dgbidqia ﬁuek un - nueve  conjunto de  temperaturas de eﬂapa es
ﬁélcqlado durante cada iteracién de las ecuaciones paéa punto de
ﬁq?buja. Este aetods se tocard  con -detalle en &’ siguiente

Cseccién (Seccién I.&.1). : : L R
Tomieh (1970)  propuso rasolver las e:uaciunes; s :y' las

ecuaciones H simultancamente, su ajgoritmo. puede: ser  .aplicade -

tanto a problemas de absarcidn . como. . para deStilaéiéﬁ; L Témich

también recomienda el procedimiento - de Brdyden (196%) fparé 1a

obtencidn del inverss de la makriz  jacabiana,..el cual ‘es - mas

eficiente desde 21 punta de vista cumputaciunaf que el

soprocadimiento de Newtgen-Raphson convencional.

Boston y Sullivan (1974) propusieron un esquema en €l cual
la dependencia de los valores de K y entalplas con la composicion
es eliminada de las etuaciones MESH y calculadas en un ciclo
externo. For Bsta rasén su algoritmo ha sido  referido como el
“procedimiento de ciclos interno-eixterna”. Ellos definieron dos
conjuntos de parametros denominados de volatilidad y energia. Con
estos parametros, aproximaron les valores de Ky entalplas con
términos, los cuales fueran ya sea dependientes de la composicidn
o dependientes de la temperatura. Fara la solucién de las
ecuaciones MESH, los términos dependientes de la composicién
fueron mantenidos 1nvariantes, mediante que los terminos
dependientes d2 la temporatura se hicieron funciones simples de la
temperatura. Despuss  las ecuaciones MESH son resueltas
valviéndose a evaluar los parametros de volatilidad y energlia vy
los calculos son repatidos.

Dentro de Ios métodos llamados de descomposcidn de
ecuacionas axisten un sinndmere de algoritmos miAs publicados en la
literatura pere se cansidera que los mencionades agul  son las
aportaciones mds importantes a los procesos de separacidén.

3.5.2. METODRDS DE RELAJACION

Esta clase de mdtodos es diferente a las otras dos clases en

que la simulacidon es realizada resolviendo las ecuaciones MESH a

estado transiente.
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Rose (1938) fue el método  para

cdlculos de destilacién. ciones M son

escritas en estado estacional

dii j e
["————] = Ljeg Rt
dt L

: .E2
valaor de wii despuss de un 1nte valo de® txempn At es Dbtenido por
el método de Euler. i sl :

Donde t es el txempn y

B dxij

-3 S A . o

uij = + At [ T ] (2-27)
Iniciandose a partir de un conjunto supuesto de valores de (idy
T, Ly V) a un tiempo t, el valor de wut at para cada componante

san calculadas & partir de la ecuacion 3-27. Nuevas temperaturas
T's y nuevos flujos V's y L's son entonces calculados a partir de
las ecuaciones 8 y H. Este proceso es repetido hasta que los
cambios de x npo excedan una cierta tolerancia praviamente
especificads,

Ball (1961) mejord ol mé¢todo mediante 21 uso de un algoritmo
de diferencias finitas y formula las scuaciones M al régimen no
estacionario en una matriz tridiagonal, la cual, puede ser
resuelta mediante una eliminacidén de Gauss

Economopoulos (19278) formula tanto el balance de materia
total como el de enerala en forma transiente y lo resuelve junto
con las ecuaciones M a estado sslacionario para los componentes.

Ketchum (1979) prapone un algoritme en el cual combina  los
métodos de relajacidn y el m2todo de Mewton-Raphson. El formuld
todas las ecuaciones MESH en forma transiente en términos del
conjunto de variables (i, L, V, T) al tiempo (t+At) y el factor de
relajacion & ( = At/U ). El sistema de ecuaciones no lineales
MESH a estado no estable es resuelto por 21 uso de la técnieca de
Newton-Raphson. Este algoritmo funciona como wn mitodo e
relajacion cuando pequelios valores de @ son usados y como  wn
método de Newton-Raphson cuando se usan grandes valores de G. La
vaelocidad de convergencia de este algoritmo por 1lo tanto, puedo

ser regulada ajustando el valor de € dentro del procedimiento de
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iteracion. - S
Debldufa'ias{éar Ios patodes  de relajacion,
son e«tremadament ‘converger. ‘hacia la

solucxén, inde» a-del problema.

.y7

_Las ecuacxunes 1EH
,de la siguiente fDImap

6. (W) = kool ) I
donde W es el vector columna de.’ variables: , , ) .‘uperédbr,
funcional, el cual incluye tant* 13s - ecuztiones MESH. camo . las
ecuacionas de especificaciones. ' : T R

Una expansidn en series de Taylor de primer orden produce
oG

[—%—u] AW = ~G () (3-29)

La ecuacidn 3~29 es lingal y puede ser resuelta para AW a
partir de cualguier conjunto de valores estimados para W. Los
valores calculados de W son entonces obtenidas de la siguiente
format

AT R NPT (3-30)

donde k es el namerc de iteraciones y X @5 un eseatlar llamado
factor de amortiguamiento gue usualmente oscila entre O y 1. Este
pracedimiento es repetido hasta que ya sea la ecuacién 3I-28 es
satisfecha o AW es despreciable.

La generacién de la matriz Jacobiana de la ecuacion 3-29
puede ser tediosa ya gque, contieneoun gran nimero de derivadas
parciales, algunas de las cuales pueden ser evaluadas
analil ticamente, mientras que olras deben ser evaluadas en  forma
numérica y debido al gran numero de ecuaciones del Jacobiano i
paso gue mas cansume tiempo es la inversién de la matriz. FPara
simplificar la inversidn, las escuaciones y variables en la matriz
Jacobiana son agrupadas en forma de submatrices; la forma de estas

submatrices, es lo que caracteriza a cada uno de los siguientes
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métodas.” : SR v
, wang y Uleson (1954) y Naphtali '(ﬁ965)

primeros mé todos -de snlucxén sxmulténea.i'

dpu eron . los

la matriz Jagobiana en ecuacxnnes pct tlpD, mientras »ue ““Naphtali

agrupd las ecuaciones por etapa.

En los 70°s aparecieron un QFan,nﬁmérus de rafticulns sohre
métodos. de  solucién simuiténea, perc’ los - siguientes son los
trabajos mis significatives en esta década.

Goldstein y Stanfield (197¢) hicieron una extension al
trabajo de Wang y Uleson, incluyendo especificaciones de disefto,
proponiendo ademis upa técnica llamada de “"Secciones", por wmedio
de la cual preblemas con un gran pumero de etapas pepdrian  ser
resueltos eficientemente. En este trabajo las ecuacianes MESH son
escritas por secciones en lugar de por etapas, cada seccidn pucde
contener una o mas etapas. Hientras que valores promedios de
flujos, pueden ser usados. Este concepto de secciones prdvee una
buena aproximacién d= las etapas en las secciones.

Naphtali y Sandholm (1971); en este método las ecuacionss
del balance de masa y energia y las de equilibrio son agrupadas
por stapa y linealizadas tomando en cuenta que las carrientes que
entran y dejan un plato son funcienes de laos platos adyacentes.
El conjunto resultante de ecuaciones tiene una estructura de
bloque tridiagonal lo cual permite que la solucidn se lleve a caba
por alguna técnica simple, apropiada para este tipo de problema.
Debido a las caracteristicas de este método se tocarad con detalle

en la siguiente seccidn.

36. METODOS DE SIMULACION RIOUROSOS PARA  COLUMNAS  DE
ESTILACION,

3.6.1 METODO DEL FUNTO DE EUREUJA (BF) PARA DESTILACION
(METODO DE WANG % HENKE)

Con frecuencia, en el proceso de destilacidn intervienen
especies que cubren un ostrecho margen de relaciones de equilibrio
liquido-vapor (valores K). Un procedimientode resolucion
particularmente efectivo para este caso fue sugerido por Friday vy
Smith y desarrolado con detalle por Wang % Henke. Se denomina

como método de punto de burbuja (BF) dado que en cada iteracidn se
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. FUNDAMENTOS bs“DESﬁliAcmN' :
: .jde las-etapas a partir
En esta método todas las
sue éas dévfmma secuencial, excepto
sielven de forma separada
para cada cnmpunente por el mét dn ‘de’ l.:\ matriz tridiagonatl.

En la Fxg 347 se muestra El ;algaritmo para el método EF de
2Wang % Henke.

Comlenis
ESPECIFICAR TUDAB LAS FJ' z Y CQIMCIONED DE LA ALIENTACION (TFJ i ], o

TODAS 1AS Q J EXCEPTO QY Qi N Ly {retiujo),

Vl(ﬂ\l}a de veper dostiindo}
l Ahmter & = 1 {parn comerzer s primees fteeanton)

Afagtar veriablas de tanteo: Ty \]]

l

Caloulsr x do (3-33} eaplver Ia ceucion do matris
taidtagonal
per o metodo ds Themas
Apaatar kwko# 1 (s coroponents cada ves)
{rera comenisar s
algulents ltersctin)

tlormalizer X para cads

cada elepe, segun (I-37)

l \

Calevinr nuaves 1 lceguuln

enunclon de punlo de burbuja

(3-07) 5 y da (3-21)
Aestar las
varisbles de
tanteo Fraluncisnes
Calownr Q, sagnn (3-47) socuencinles
(una ecuacion
3-!
y QH e (3-09) onda vez)

l

Celoular nuovos V) en {a-47)
y L | vegun (3-25)

No l g
___.u._.{ B0 phl ocgun (3-49) = 001 N'l_}____.. Fined
No converge Conuvergs

Fig. 37  Alzeritme del metodo BP do Weng-Henko para destllacion,
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Las -especificaciones - del.’ problema . consisten  en las
condiciones y etapas de la lncaiizaéién“de todas -lag corrientes de
alimentacisn, presién de cada etapa; ?lujos totales de  todas las
corientes laterales, flujus de t?aﬁsferencia‘ de calor. hacia o
desde todas las etapas’ salvn 1a etapa 1 (condensador) y la stapa N

(abullidar), nUmero total de etapas, Flujo externo de reflujo en

el punte de burbuja, y: flu ‘de vapot‘destilado. i

Fara iniciar Lnﬁjﬁ& cillos-se asignan valores a las variables
de ‘tanteo. En'la mﬁybria‘fdé 105 problemas . es  suficiente con
estableéerrun' conjunts i -fpiélal " de “valores V, basados en la
suposicién de Flujﬁs moiares constantes e interetapas, utilizando
los flujos de destilado, alimentacidén, reflujo y corrientes
laterales especificados. For lo general, se puede obtener un
conjunto. inicial adecuado de valores Tj calculando o suponiendo
tanto la temperatura del punto de burbuja de un producto de colas
estimado, como la temperatura de rocio de un producte de vapor
destilado; o bien calculando o suponiendo la temperatura del punto
de burbuja, si rl destilado es liquido, o una temperatura
comprendida entre las de burbuja y rocio en el caso de que el
dastilado sea una mezcla (vapor y liquido)s; y procediendo despueés
a determinar la temparatura del resto de las etapas admitiendo una
variacion lineal de la temperatura con la localizagidén de las
etapas.

Fara obtener ui se utiliza el algerilme de la matriz
tridiagonal (método de Thomas) que resulta de una forma modificada
de las ecuaciones M (3~20}, en las cuales se procede a tantear a
partir de las otras ecuaciones, seleccionando Tj y Vi como las
variables de tanteo. De esta forma las ecuaciones M quedan como
ecuaciones lineales en las fracciones molares desconocidas en la
fase llquida. Este conjunto de ecuaciones para cada componente se
resuelve mediante un algoritmo de elpvada eficacia y seguridad
debido & Thomas y aplicado por Wang % Hanke. Las ecuaciones M
modificadas se obtienen mediante la substitucion de (3-21) en
{1-20) para eliminar & Yy substituyendo (3-23) en (3-20)} para
eliminar L. De esta forma las ecuaciones para el cadlculo de y y L
se separan de las otras ecuacionses., &e obtiene asf la siguiente
gcuacisn para cada companente y etapa, donde se ha omitido el
subindice i para los terminos B, C y D.
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dende - :

S -1

D = =Fj zij LT s g (3-33)

con x%,0 = 0, VNig = 0, V1. = 0 y'SLN = Q.
8i las ecuacicnes modificadas se agrupan por componentes,
pueden separarse escribiéndalas como wna serie de £ ecuacionas
separadas en la matriz tridiagonal, donde la variable de salida
para cada ecuacién matricial es la compasicion di para toda la

cascada en contracorriente de N etapas,

BT Ct O 0O u .. 0 M ] Mo ]
Az Bz C2 O LI “e [&] iz Dz
0 Aa EBa LCa 0O .. ‘e 0 win Do
-

] . oo AN-z Bn-z On-2 0 stin-2 DN-2
9 .. . v AN-1  EBN-1  CON- sitiet Det
0 . . 0 ] AN By i N

Ji J L d

(3-38)

Las constantes EBj y Cj para cada componente dependan
exclusivamente de las variables de tanteo T y V con tal de que los
valoree K sean independientes de la composicion. De no ser asl,
las composiciones obtenidas en la iteracién previa puedan

utilizarse para estimar los valores K,
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Fara cada 1tetacx0n, el conJuntu ‘de valurEE‘;calculadns Tl

fdé Qada etapa . -pof lo genElal~ ‘na satxsfacer&l
impuesta pnr (3—‘:)., Aunque no. haf

vﬁestriccxbn

(357

xgados seU 1r1-an bﬁ%alréodbé los “calculios
iteracion intervengan las uij.
. Se calcula un ‘uevo conjunto. de’ temperaturas T etapa a
'Qetapa mediante 21 ‘cdlculo de las temperaturas de burbuja a partir
;qe los valares normalizados #ij, Friday y Smith sefialaron gue los
calculos del punto de burbuja para la temperatura de las etapas
son particularmente efectivos para mezclas con un estrecho
intervalo de valores K dado que entonces las temperaturas no son
sensibles a la composicidn. Ast  pues, el métode BF es mejor
cuando los componentes tienen un intervalo relativamente estrecho
de valores K.
La ecuacién nacesaria del punto de burbuja se obtisne en  la
tforma descrita en el capltulo 2 mediante la combinacidn de (2-21)

y (3I-22) para eliminar yi; dando

¥ij wij = 1.0°= 0 (-3

10

=1

gue es no lineal en 1j y debe resolverse por iteracion.

tos valoras de yij se determinan juntamente con el cidlculo
de temperatura de las etapas utilizando las ecuwaciones E, (3-21).
Las entalpias molares para cada cortriente de liquido y vapor que
abandonan una etapa S8 calocuwlan & partir de un conjunto
consistente de valores de xi, Tj e yij. Fuesto que Fi, Vi, SLi,
SV1 y L1 estan especificadas, V2 se obtiene de forma inmediata de
(3I-24). E1 servicio del ebullidor, que es una cantidad (-), se

determina sumando (I~24) en lodas las etapas para dar

-4

0w (F:Hrs - GLiHL} = SViHvj) XUJ — ViHvs - Lebn (3-39)

b1z

TECIS CCN
FALLA LE CRiGEN
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';Se calcula un nuevu ton;untn de Vallables de tanteao Vj mediante la

Vcebde energia modificado, obtenido
(3;25)'dos veces para eliminar Lj-1 vy
AR 7 (3-40)

(3=41)
LA3RA2) e

(L = HRg)

"‘ SVJ (HVJ - HLJ) + 01 (3-43)

y 1as entalplas ”se evaluan  para ‘las ultimas temperaturas
calculadas de las stapas, en vez de las utilizadas al iniciar la
iteracidn. La ecuacidn (3-40) escrita en forma de matriz

didiagonal, aplicada a las etapas comprendidas entre 2 y N-1 es

B2 0 0 0 0 .. . 0 Vs yz - ozV2

as (35 0 0O o L. .o (4] Va r3

o] o4 fla Q00O .o (2] Vs ye

.o e -

DR : o Tants pn-a 0 Q Un-2 ¥N-8

] . o 4] aN-2  [in-2 0 V-1 yN-2

] . .. ] 0 aN=1  fIN-1 VN FN-1

L JL J L A
{3-44)

La ecuacion matricial (3-44) se resuelve de farma inmediata,
comenzando a resolver por la ecuacién superior donde V2 es
conocida, y operando hacia abajo en la misma forma, apoyandose en
los resultados anteriores. Esto es

r2 - azVa

Va = -—'——7;;——'- : (3~43)
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donde T es la temperatura y ¢ es ;la ncial prééstableéida.
§in embarge, Wang % Henke sugieren el Siguiente criteria sencillo,
basado exclusivamente en los .sucesivos conjlntos de valores Ti, =y

gue resulta adecuada

N 2
L) ['r,"“ - Tj"‘“’] < 001 N (3-49)
151

Se utilizan a menudo sustituciones sucesivas para iterar las
variables de tanteo, esto es, los valores Tj y Vi generados por
(3-38) vy (3-47), respectivamente, durante wuna iteracién, se
utilizan directamente para iniciar la siguiente. Sin embargo, la
expariencia indica que con frecuencia es deseable ajustar los
valores de las variables de tanteo generadas antes de comenzar la
siguiente iteracién. For ejemplo, deberian colocarse los limites
superior e inferior de temperatura de las etapas, y los valores
negativos de los flujos interetapas debertan ajustarse & un valor
positivo préximo a cero, Pe la misma forma, para prevenir
oscilaciones en las iteraciones, pueden amortiguarse los limites
‘de cambio en los valoras de Vi y Tj absoluta de una iteraciédn a la
siguiente -podrfa decirse un 1D%.

En el presente trabajo se emplea el método de Wang % Henke

para llevar a cabo la simulacion de la columna de destilacidn que
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se. propone.. La eleccidon de este método se hasa .en . el hecho de
que, si bien es un método riguroso para simulacién de columnas de
destilaci¢n, la implementacién del algeritmo  en‘ un programa  de
codmptito resulta relativamente seﬁéilio; "L :

El problema que se planteé eg la Eimqlﬁﬁidﬁideu una . columna
da destilacién ardinaria para separéf una méi:lé ‘de propano,
n-butanoc y n-pentano con fracciones molares de ’0.3, 0.3y 04
respectivamente.  ta alimentacién és, {quido saturado. De un
disefio preliminar por un métode corto (FUGi se encontré que la

-columna debe tencr 16  platos reales; manejar  una retacién de
reflujo de 4.804 y se dehe utilizar un  condensador total para
llevar a caho la operacidn de separacién. Se debe alimentar en el
plato numero &. E} programa y los resultados de la ejecucién del
misma se presentan hacia el final del trabajo.

La idea bidsica es implementar un procedimiento de calculo
de propiedades utilizando una ecuacién de estado. La ecuacidn  de
estado gue se utiliza es la de Ycave-Redlich Kwong la cual se
describis en el capitulo 2. El programa dehbe evaluar las cargas
térmicas tanto en el condensador como en el reboiler. Upa vez que
se tienen los valores de las cargas térmicas se procede a
implementar una bomba de cator en la columna planteada para
verificar que realmente existe una disminucidén en el copsumo de

servicios,
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INTPODUCGON

Tndns los pnn:escs de - qepana:xén, :un eccébciéh'lde 'équellos
que requieren de un agente  material de sepgracién .cohsum1b1é,
requisren de energta en farma . [ de calor y/0. -krabajo.
Historicamente los costos de  los Energéﬁitds qﬂé se utilizan
para producir la energla necesaria para realizar la separacién de
mezeclas habian sido poco importantes en comparacidén con los costos
de depreciacién del equipo. Sin embargo, en los Gltimos alos los
costos de 1a energia se han hecho mds significativos. Por tanto,
es interesante determinar las necesidades tesdricas minimas de
energla para realicar una separacién y tratar de encontrar un
procese practico que se acerque a este limite 0 que minimice el
empleo de formas de energla costosas. Fara alcanzar el primer
objetivo se emplea 21 apdlisis termodinimico (ver Capitulo 1). EIl
conseguitr el sequndo objetivo representa un reto importante, vya
que si bien se han desarrollado varios esquemas da interés, estos
na han sido del todo satisfactorios ya que generalmente resultan
caros en su proceso de instalacién.

En la actualidad dado al alto costo de la enpefgla yv a la
tendencia aumentar mis, se hace necesario la implementacién de
estos esquemas ya que si bien implican un gasto inicial bastante
fuerte, a mediano plaso traen grandes beneficios al proceso de
aharro de energla.

En este capi tulo, se pretende dar una breve discusién de las
principales causas que proveocan un  consume  eixcesive de  energla
(irreversibilidades) en el proceso de destilacion, asi como las
diferentes técnicas de caonservacién de energia aplicables a la
dastilacidn.

41 IRREVERSIBILIDADES DFL PROCESO DE DESTILACION

Benedict (1947) clasificd los procesos de separacién  en
etapas miltiples en tres categorias, como sique, basandose en al
consumo relative de energla para realizar una separacién, esta
clasificacién consiste en:

1) Procesos Potencialmente Reversibles: el consumo neto de trabajo
puede, en principis, reducirse al trabajo minimo isotérmico de

separacidén W,"T . Esta categortia incluye generalmente los
mn,
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“procesos de ‘separacién basados:. en elb,egﬁir}br o-entre; fases

inmiscibles, que’ enplean’ sélo’’ la. eﬁérﬁlé ; te ide

separacién... Algurios - ejemplos - son
cristalizacién y.1a condensacisn pareial.
2) Procescs Parcialmente Beversibles : 1a mgyorfparte d \
' potencialmente reversibles, excepto uno n’dué; coma. la adidiéb e

un disolvente, que es en si misma irreversible

engleoban generalmente aquellos prccedimieﬁtd@ de
equilibrio, que emplean wuna corriente Vae’;mate i
separador. Algunos ejemplos son la aﬁsufciéh,
extractiva y la cromatografia. Sl

3) Procesos Irreversibles : todos los

irreversible de ensrgia para la operacién."i - procesos o d
separacién son generalmente cantrolados por:ila _tin&kica; '}" Bon.
ejamplos los proceses de separacién con membranas,k'la difusién
gaseosa y la electroforesis, )

El consumo de energia para una separacién dada con'un factor
especi fico de separacidén tiende a aumentar en 21 orden creciente
que sigue: pracesag potencialmente reversible 4 procesg
parcialmante reversible < proceso controlado por la cinética, con

tal que el factor de separacién estée en el rango 0.1 a 10,

4.1.2 IRREVERSIRILIDADES INHERENTES A UN FROCESO DE
DESTILACIUN, '

Camo puede verse la destilaci®n es una de las operaciones
clasificadas camo potencialmente reversibles, que pueden
aproximarse bajo ciertas circustancias a condiciones muy cercanas
al equilibrio.

Fara poder encontrar estas condiciones que nos  permitan
hacercar la operacidn de  desgtilaciédn hacia las condiciones de
equilibrio, primeramente se analiza en este capitulo las
irreversibilidades inherentes que se presentan en la destilacidn
binaria y posteriormente se realiza una eitrapolacién de estos

conacimientos hacia la destilacidén multicomponente.

a) DESTILACION BINARIN )
Fara una destilaci¢n binaria, una de las irreversibilidades

termodinidmicas que se presenta muy frecusntemente es la pdrdida de

separaciones: en’ i
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quE‘Fluye a. través de la tnnre. §1 el ‘ntmero de

la causa de que. la diferencia. entn las tempe:aturas

abeza.y. Fonda aumente. Ello a su - ves hA}é que la energla
caloriFlca que atraviese la torre se degrade en mayor extensién vy

como ‘consecuencia aumente el consumo neto”de trabajo: por unidad de

i tiémpo, L (definido coma W = W - F.,.donde. F es el

NETO NCTO NETO
£lujo de alimentacidn y. W el consumo de trabajo neto). En

prxncxplo, el camino para r:z:21r este incremento de presidn . es
aumentar el diametro de la torre y reducir el nivel de liquido en
.cada plato; sin embargo, una columna cuyo diametro .aumenta lleva
:canSigo un aumento en él costo’ del equipo, por lo que en la
practica se busca una relacidn éptima entre el didmetro de la
- torre y el nivel de' liquido en el plato gue permita tener upa alta
eficiencia en la opetracion, Y bajos costos de produccion y de
équibo.

Otra causa, y normalmente mas importante, de irreversibilidad
en destilacién es la no existencia de equilibrio entre el vapor vy
el liquido que entran en un plato dada, tanto desde el punto de
vista de la temperatuwra como desde el punto de vista de la
camposicién. El vapor 1llega al plato., procedente del plato
inferior se encuentra a mayor temperatwra que el liquido gque
proviens del plato superior. bel mismo modo, el vapor de entrada
contendra menor proporciéen del componente mas  volatil que la
correspondiente al equilibrio con el liguido que entra al plato.
En una etapa hay una transmisién de calor sensible del vapor al
ltquido y una transferencia de materia entre las fases.

Para reducir el consuma neto de trabajo en una destilacion
binaria es necesario reducir 1os potenciales que permiten la
trasfaerencia de calor y materia en cada una de las etapas. Esto
implica resolver el problema de hacer que las curvas de operacién
y dg equilibrie s2 aproximen entre st al manimo. Este punto se
ilustra en la Fig. 4.1; como puede observarse en las Figs. 4.1a vy
4,1b, para una destilacidn ordinaria con una razén de reflujo
mayar al reflujo minime (Fig. 4.la), los potenciales o
transferencia de calor y materia pueden reducirse llevando las
i neas de operacidén mas cerca de la curva de enuilibrio; para la
condicidn de refluje minimo mostrada en la Fig. 4.1b , las lineas
de cperacidn han sido llevadas lo mas cerca posible de la curva de
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equilibrio, en estas condiciones de reflujo minimo, el

w2 es
: ; METO
menor que WNéTo para una raén de reflujo mayor. -
7
7 z
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Fig. 4.1 Auhentc de la reversibilidad de un proceso de
destilacién binaria. (a) Destilacién ordinariatnimero
infinito de etapas.(b) Destilacién ordinarias reflujo
mlnimo, (c) Reflujo intermedio y extraccidén lataral.

" (d) Destilacién totalmente reversible,

Incluso a reflujo minimo existen notables potenciales que
permiten la trasferencia de calor vy de materia an las
composiciones de los productos obtenidos a partir de la etapa de
alimentacién en una destilacién binaria. Estas irreversibilidades
pueden reducirse empleando diferentes l{neas de operacién en las
porciones de la columna donde las irreversibilidades respecto a
las linpeas de operacidn ariginales sean m&s severasj esta
situacisén se muestra en la Fig. 4.1lc, donde se supone que hay dos
li neas de oparanién empleadas en la zona de agotamiento y dos
aempleadas en la zona de rectificaci4n o enriquecimiento. Las
1{neas de operacién empleadas mas cerca  de la alimentacidn tienen
pendientes m&s prowimas a la unidad. Por ello los flujos de

liquido y de vapor cercanos a los de la alimentacidn son mayoraes
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aue ios tnrrespéhdientes a' los' extremos. de. .la. columna. La
zsitﬁgcién‘descrita en asta figura - corresponds -al “emplec de un
internedio en 1a zona de agotamiento y de un cendensador

“ef'lac-zona  de” enriquecimiento. Las. condicionas

"mqstfﬁﬁaéi Ada'Fig,~ 4.lc son las correspondientes a reflujo
_minimq'gh él‘puﬁ{o de alimentacisn; por ello los caudales entre
étapésién?eyﬁpisa,de alimentacidn son los mismos en las Figs. 4.1c
y:4.lb. ‘La-ganancia total de reversibilidad no se manifiesta en
1a Fdrma de reducir la rEFrigeracién total necesaria (la cual es
la'misma para ambas figuras), sino en la forma de una menor
degradécién de la energla calorifica que circula por la columna.
La energia calori{fica suministrada por el reboiler intermedio se
suministra a menor temperatura gue la del reboiler del fondo de la
calumna, v el calor eliminado del condensador intermedio se
elimina a mayor temperatuwra que el de la cabeza de la columna.

&1 caso wtremo  en la reduccidon de irreversibilidades
termodindmicas en una columna de dostilacidn serla disponer un
reflujo en cada uno de los pisos de la zona de enriquecimients, vy
de un reboiler para suministrar vapor en los platos de la rona de
agotamiento, de modo que la linea de operacidn en cada gtapa fuera
coincidente con la curva de equilibrio, como se muestra en la
Fig. 4.1d. En este caso el reflujo ser& mayor a medida que se
desciende en la columna desde el domo. Come resultado de ello
deberd haber un condensador que elimine calor en cada etapa por
arriba la de alimontacion de mode que la linea de operacién
coincida con la curva de equilibrio para ia compasicién
correspondiente a esta etapa. De modo similar, cada eatapa por
debajo de la de alimentacién deberd disponer de un reboiler para
aumentar el flujo de vapor ascendante hasta la cantidad deseada.
Cada reboiler y condensador deberan emplear un medio calefactor o
refrigerante a la temperatura del plato correspondiente.

Esta situacién hipotética de destilacién 'reversible" se
establece cuandolas curvas de operacién y equilibrio son las
mismas, esto implica que se requiera un ntmero infinito de pisos
para cada valor fipito de separacién. Como las curvas de
equilibrio y operacién estan cada vez mas préximas, es menor el
progreso por etapa a la largo del'diagrama x-y. For tanto, habria
un gasto considerable si se modificara una destilacién ordinaria

con el objeto de aumentar su reversibilidad. El nimero de etapas
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requerido para una separacién dada se hace mayor y el calor
necesario debe repartirse entre el reboiler terminal y los
reboilers y condensadores ngcesarios para suministrar los vapores
y reflujos intermedios. Como una compensacién a esta necesidad de
aumenta capital inmovilizado hay dos factores:

1) La energia calorifica empleada en la destilacidn se
degrada en menor extensién.,  La mayor parte del calor de los
reboilers puede adicionarse a temperaturas menores que 1a
temperatura del fondo, y la mayor parte del calor eliminado puede
serio a temperaturas mayares que la de cabeza,

2) Los reducidos  flujos vapor y liquido en los extremos de
la columna hacen posible reducir el diidmetro de la torre en estos
puntos a emplear torres de distinto didmetro cuando la separacién
requiera tantos pisos que con una sola torre no haste.

En la practica, la posibilidad de emplear vapor a baja
presién o cualquier otro medic calefactor a menor temperatura en
los reboilers intermedios no parece que sea suficiente incentiva
coma para garantizar la instalacidn de rehboilers intermedios en la
mayor parte de los casos, excepto en algunos poco usuales. £l
incentivae de generar reflujo intermedio en los procesos de
destilacién a baja temperatura seria mis fuerte, pues el reflujo
intermedio requeriria un menor nivel de refrigeracion que el
requerido en la cabeza.

Del  estudio de la forma de la curva de eficiencia
termodinimica para una, destilacién ordinaria, se observa que la
eficiencia termodipAmica es alta para bajas fracciongs mplares del
companente mas volatil en la alimentacién y es baja para altas

fracciones molares de dicho componente en la alimentacidn.

b) DESTILACION UL TICOMFONENTE

Fara un grado de szparacién dado entre las mismas cantidades
de una pareaja de componentes clave, el cansumo neto de trabajo de
una destilacien multicomponents es mayor que el de una destilacion
binaria por dos razones:
1) Los componentes no claves deben circular por la columna,
ocupanda una parte de las corrientes de liguido y vapor. For ello
parte de la epergla calorifica que circula por la columna se
empleard para evaporar, condensar y suministrar calar sensible a

e@stos componentes no clave sin ninglin provecho en la relaci®n de



NECEBIDADES ENERGETICAS EN DEBTILACION L 78

reflujo efectiva para la separacidn de lbsvcompqnenteérflave.‘

2) La presencia de componentes ligeros,vnol’clév5‘ bgja Vyla
temperatura del domo de la columna .y aéim{émp los ;Dmﬁﬁngnﬁes ‘no
clave pesados elevan la temperatura delffohda de“li}:o;ﬂmna; Coma |

resultado, la gama de

427 ESQUEMAS DE CONSERVACION s DE |

SDESTILACION i =i

Existén muchas ineficiencias. ligAdas :al pfo:asa de
destilacién, frecuentemente, alrededor del 954 de la energfa
suministrada en el reboiler de la columna es remavida par agua y/o
aire de enfriamiento en el condepsador, utilizando Gnicamente el
S% para efectuar la separacidén en si, Esta ineficiencia y otras
debidas basicamente al equipo utilizado en el intercambio de calor
y al proceso de mantenimiento que generalmente es pobre, colocan a
la destilacién y a muchos otras aperaciones con un alto consumo de
energlia como blancos principales para disefiar nuevas tecnologtas
que permitan utilizar mds eficientemente la energla.

La tecmologia para ennsnrvar anergla en destilacién no es
nueva, na obstante, no se ha utilizado extensamente, debido a que
los bajos costos de energla de afloes atras, haclan que el punta de
disefio dependiera mas del costo inicial del equipo que del costo
de operacién. El drastico incremento del costo de la energla ha
desplazado el punte de diseflo de sistemas de destilacidn hacia
reflujos de aperacion mas cercanos al minimo y ha incitado el
interés en nuevos disefios ¥y equipo superior para hacer de la
dasgtilacion un proceso mucho mas eficiente.

Fara obtener el minimo consumo de enargla, una columna de
destilacién debe operar a la relacidn de reflujo calculada con las
concentraciones de los productgs de domo y fondos al minimo
requerimiento de calidad. A menudo, sin embargo, el interés de
facilitar una segura aporacién puede acarrear eicesivas relaciones
de reflujo a una velocidad de alimentacién dada.

Fara alcanzar la relacion de reflujo minimo, la supervisidn
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e
For herramientas
i entacxén. buenas mediciones analfticas . y
cxén. Los supervisares de.la planta
."dev reflujo  minimo para - variadas
~Esto. puede lograrse par . medio . de
por experimentacién en planLa.
7 sp :iFlca:1onas de: pureza de los produ:tos de domo .y
X cambxantes. Fequefios cambias - en las
;concentraciunes de. los productos de domo y- fondos pueden- - resultar
"fen'glgndes incrementos de energla., For e;emplo, una columna  de
.destilacién de 70 platos con una volatilidad relativa de 1.4 es
diseffada para ebtener un producto de domos con una concentracién
del 987% de materiales ligeros y un producto. de Fondos con una
concentracién de 99.4% de materiales pesados. La operacién a 99%
de concentracion para los productos de domos y de 99.7%4 para las
de fondos resulta en un aumento del 8% en =1 consumo de energia.
Contrariamente, una disminucidn en la concentracién de ambaos
productos puede resultar en un significative ahorro de enetgta.

Otro aspecto importante es la velocidad de operacién de la
calumnpa. Las columnas deben operarse a velocidades con las cuales
se obtenga la maxima eficiencia de operacioéon. A velocidades de
alimentacién reducidas, las destilaciones a vacio pueden llevarse
a la eficiencia optima por la reduccién de la presién  narmal
superior de operacidn. Esto reduce el AT para la condensacién  de
los productos de donos. La operacidn de columnas a la maxima
eficiencia requiere de bunna  instrumentacién y  atencién  del
opetrador.

Los medios de suministro y eliminacién de calar mas
empleados, no obstante la mayor degradacién de la energla, son el
vapor y el agua firla, a causa de que san mas baratos y abundantes
en plantas. For otra parte, en la mayar parte de las
destilaciones a baja temperatura es mucho mas importante conservar
el nivel de temperatura de la energia calorifica y aumentar la
eficacia termodinamica del suministro y eliminaciéon de calor de
modo que el consumo neto  de  trabajo se mantenga lo miés bajo
posible.

Los mayores costos de energia estan generalmente relacionados

6BTA TESS K pEBE
SAR BE LA BeierECH
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reFFigérantesL' Nuchos Esquemaér paia obtener economias en estas
pértes S del sistema (hahj ._sﬁdo desarrollados, petro
Qdeééfortunédamente, ‘estos cesquamas - conducen con  frecusncia  a
inversiones adicionales en el equipn;supefiores a la . disminucion
. queyse caonsigue de los Enstns de opefraciédn.. 8in embargo, dado el
‘tapido aumento en los costes. de. operacién; en esta  seccidn se
tratardn diversas esquiemas que: aparecen’ en- la bibliografia
reciente y que prometen ser econémicamente  viables. para algunos

procesas a gran escala.
4.2.1 TECNICAS DE CONSERVACION DE ENERBIA .

‘Las técnicas de cuhsefvacién He'eﬁergié se’ pueden dividir en
dos categorias principaieéiVanglléé'qﬁe mejoran la eficiencia de
separacidn’y aquellas que -mejoran lg‘e%{ciehcia del uso del calor.

Las técnicas especificas dentro de estas divisiones se listan
a continuacién : '

A. Separacién mas eficiente R

1) Reevaluacidn de sistemas de control
a. Balance de masa
b. Fresion flotante.
2

Reevaluacidn de internns (platos y/o empaques)
a. Internos mis eficientes o aumento del namero de
platos,
b. Internos con menor calda de presiéon
3) Relocalizacién del punto de alimentacién.
4) Empleo de varias salidas para elimipacidn de columhas
a. Froducto intermedio
b. Impureca intermedia
S) Empleo de wna nuova secusncia de separacidén.
&) Utilizacidén de técnicas alternativas de separacidn.
a. Destilacién extractiva
b. Destilacidn azeotropica
c. Adsorcién
d. Extraccion lquido-liquido
e, Cristalizacién
B. Uso mas eficiente del calar
1} Intercambio de calor entre producto de fondos vy

alimentacidn (integracidon de calor)
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a. Uso: de tuberias de alt
superficies EVtendidas
b. Aumento de la supevfi ¢

e

Generacxén de vapor - 25
condensador

~4} Uso de bombas de célor‘

b.,Pe:omptes1én de vapo
. c. Flasheo en el rebnl}
- 5) Calentamiento en cascadé

a. Divisidn de -columnas

b. Acoplamiento térmico.
c. Acoplamiento rebo1ler/:onden a

&

Uso de intercambladures,dE,calﬁr intelmedlns
a. Condensadores o :
b. Reboilers
7) Aislamiento
‘A continuacién se darad una discusion mas detallada de las
principaies técnicasantes mencionadas incluyendo descripcidén,
ventajas y desventajas de cada una de ellas.

4.2.2 TECNICAS FPARA LOGRAR UNA SEFARACION MAS EFICIENTE

1) REEVALUACION DE IMTERMNOS

Frecuentemente, 1los internos en las columnas de destilacién
seg encuentran en muy mal estado. Esto es particularmente cierto
para columnas de destilacidn oparadas a velocidades
significativamente menores a la velocidad de alimentacion de
disefo o columna con grandes factores de sequridad debido a la
falta de buenos datos de wvolatilidad relativa durante los
cidlculos originales de disefio. Internos de metal severamente
corroidas, o empagues de ceramica rotos debido a lo "agitado" de
la columna frecuentemente no son detectados si la relacien de
reflujo es aumentada por los operadores para compensar la pérdida
de eficiencia, Graficar los datos de la columna sobre un  periodo
de meses o afios, es a menudo necesario para detectar esta
tendencia.

La solucidn por supuesto, e@s reparar  los internos de las
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"NOS, de‘las‘mismas por unos

columnas, o mejor atn, :ambxar

MAS nuevos y eF1c1entes platos o Emp; ‘_ Lon platos diseflados
para operacién cnrrxent' “con’ emi es C Y posible a
menudo npo sélo Shst :" : " gino.c tambien
disminuir la catda:de pfésiﬁh vy/ﬁ;:ihérehéntaf; la cépacidad de
produccién, i e

2) 7 AUMENTD EN EL NUMERO ETAFAS DE GUILIERIO PARA
AUMENfAR LA EFICIENCIA DE SEFARNCION

En la Fig. 4.2 se muestra una grafica del porcentaje de

reduccién en la carga del condensador vs porcentaje de incremznto

en el namero de platos para varias columnas representativas, los

componentes clave correspondientes a los numeros de columna en

esta figura se pueden encontrar en la Tabla 4.1, En esta figura,

el nivel de las curvas baja a grandes incrementos en el namero de
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Fig. 4.2 Forcentaje de incremento en el numero de platos Vs a
porcentaje de reduccidn de carga en el condensador.
B
platos debido a gque la relacidon de reflujo se aproxima a la
minima. En este punto, no es ventajoso un ajuste adicional,
debido al decremento relativamente pequefico en la carga del
condensadar que se obtiene, En las primeras porciones de las
curvas, sin embarge, descensos grandes en la carga del condensador

pueden ser obtenidos con stlo incrementos modestos en el numero de
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platos. Esto sugiere que aumentos en un 10-20% en el numero de
platos puede economizar suficiente  energia para garantizar un
corto tiempo de retorno de la inversién en platos adicionales. Un
estudio realizado por Mix y colaboradores (CEF Abril 1978) para 32
columnas representativas de la industria quimica y petroguimica,
en el cual se calcula el tiempo de retorno de 1la 1nversidn para
tina incremento del 20%Z en el namero de platos tedricos, mostré
que la mitad de las columnas estudiadas tenfan tiempos de retorno
de inversién menores de un alo, lo cual hace gue la reevaluacion
de platos tenga grandes potenciales de conservacién de energia.

La Tabla 4.1 puede utilizarse como una guia para encontrar
las caracteri{sticas de las columnas con corto tiempo de retorno.

TABLA 4. 1
TIEMPO DE RETOPHO POR - PEEVALUACION DE PL/\TOS DE COLUMNAS EN LA
INDUSI'PIA QU’IMICA

CEO/ de aumenLc del numero de plaLos acLual)

COLUMNA COMPONENTES No. DE VOLATILIDAD RELACION TIEMPO
No. “CLAVE" PLATOS '~ RELATIVA - reffuso  neRérno
: (ANOS)
Yy ETANOL-AOUA 17 2 400 ; 1,44 o.o506
1112 BENGENO/ EE] 9. 14 1.44 0. 25
TOLUENO
109 DICLOROETA-
NO/TRICLORO sa 2.439 1.24 0. 450
ETANOG
103 ETILBENCENO/ a4 4,90 1,71 1,12
ESTIRENO
119 1,3 BUTADIE-
NO/ACETATO 130 1.16 1.70 1.25
DE VINILO
102 PROPILENO/ 1ap 1.40 1.00 3.01
PROPANO
107 ETILENO/E- 73 1.a7 1.07 .90
TANO
148 FENOL/ACETO- £ 1.73 1,11 3.42
FENONA
210 AC. CYANNHI- 13 14,2 1.00 0.0z
DRICO/AGUA
121 ETANOL/AGUA oo 2,21 1.85 0. 1127
122 OXIDO DE ETI- 50 12. 60 1.20 0. 223
LENO/AGUA
190 PROPILENO/RU- 40 2.10 1.18 ©. 032
TADIENQ
221 PENCEND/TO- a4 8.09 1,15 1. 081
LUENO
112 ©0=-XILENO/ 130 1,17 1,42 4. a2
m-XILENO
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La relacién de reflujo real/reflujo, minimo (K) tiene un
efecto pronunciado en el tiempo de retorna. Las columnas con
altas relaciones (K) tendran por lo general cortos tiempos de
retarno de inversién. La Tabla 4.2‘muesfra como se modificarta el
tiempo de retorno con diferentes valorES'de K "reales en varios

sistemas de destilacion.

TABLA 4, 2
EFECTO DE LA RELACION DE EFLUJO REAL CK3. EN EL TIEMPO DE RETORNO

{RELACION OLATILIDAD PLATOS DISMINUCION TIEMPO
- g - : % DE LA CAR- B
TEORICOS aA DEL CON- RETORNO
. DENSADOR AL CANOS)
8 " AUMENTAR EN
2a% "EL _No.
DE PLATOS
B. 60 0. 0992
1o, 00,0718
12. 9 0, 0360
4.79 1,02
P29 o, 808
o, %0 0,273
5. 62 4. 42
09, v 0. 9z 2, %6
112 1,95 1.137 L1« -3 11,9 1,01

Es quiza mis priactico aobservar la posibilidad de un reajuste
de platos en términos econdmicos. FPor esta razdon se calcula el
tiempo de retorno de la inversién para el reajuste del numero de
platos para un columna de destilacidn.

Las caracteristicas bajo las cuales se favorece una
reevaluacién de platos son:

a) Fequefio numero de platos actuales
b) Alta relacién de reflujo : reflujo real/reflujo minimo

c) Altos costos de vaporizacién

Si la reduccién de reflujo generada por la reevaluacién de
platos fusra utilizada para incrementar la produccién, en lugar de
canservar energla, esto daria como resultado un menor tiempo de

retorno de la inversidn,
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Consideraciones de diseﬁo,mecahicc‘talés,camuila
empaque, numero de platos, eFiciencias,fdi&metrotldevlé calimna

calda de presidn son muy importanteé desde‘el,punto’def
conservacion de energla. . . .

Los platos de campanas. de burbujeo han sido ~rgemb1a9ad
muchos casos por platus perforadns y/o algin bfro 'tfb
para reducir :la caida de presién de la collmna. 'Eéﬁé~;F
especialmente importarite cuando diseffamos unafcolqhna;quérvopévaﬁéh
a vaclo o cuando ésta requiera de refrigeracion, .- puesto :que ‘EH
estas condiciones el consumo de energla dependera  fuertemente . .de
la calda de presién a través de la columna. .

Una alternativa a la reevaluacién del numero  de platoa, es
como ya se menciond, reemplazar los internos de 1la columna por
platos que permitan manor especiamiento o por un empaque con mayor
eficiencia. For ejemplo el plato tipo multiple Downcomer de Unioen
Carbide, el cual permite espaciados entre platos de 10°°-167°
comparado con el mas comin {B8°°'- 24’7 de otros platos, lo cual
permite utilizar un mayor numera de platos en la columna y
consecuentemente operar a una menor relacidn de reflujo. El
reemplazo de platos ineficientes por un empague puede de manera
similar, permitir la operacién & menor relacién de reflujo y por

lo tanto, reducir el consumo de energta.

3) REEVALUACION DE LOS SISTEMNS DE CONTROL

Las fluctuaciones en la operacién de una columna de
destilacidn requieren gue la puresa promedio del producto sea mas
alta que la especificaciédn para asegurar que no  serd producido
ningdn material fuera de la especificacidn. Estas fluctuaciones
pueden ser minimizadas por el mejoramiento de los Ssistemas de
control de la columna. lLa minimizacion de las Ffluctuaciones
permite la relajacion de las especificaciones de 1la pureza
promedio del producto, las cuales, a su vez, permiten la reduccidn
de los requerimientos cn el reflujo de la columna, minimizando asft
el consumo de energLa.

La mejora del sistema de control es potencialinente muy
importante desde el punto de vista de 1la conservacion de la
energta. Upa grafica de porcentaje de decremento en la carga del
condensador vs parcentaje de decremento en el logaritmo del factor

de separacién (Sp), donde Sp se define como



clava ];glro dant, c;n:;
:l»n ve lfguro Vfon‘do-"] [ ci:on‘qk. e}l“avn :pyc.-‘n;i(ok»Vl‘ondo- ]
! alﬁuyilsimilar‘ a"é§QEIIa' greséntada en :la
1 efecto del ihcremeﬁté en elj‘nﬁmefo'rde7 platos.
i tu vgndicé‘un incremento en el purcenfaje del - nimero  de
ésgﬁén efectivo como el dearemento’ en el mismd poreentaje
_'dgi 1 g.(Sﬁf paré la mayoria de los casos. ) L
ﬂ'—{ La"feevaluacién del contraol :se - favorace pat” _Factures que
incrementan la carga de calor en el reboiter. “El mejoramiento 'en
los 'sistemas de control seraA justificado solamente sobre las bases
de la energla aharrada.

Asimismo, los altns costos do la ensrgia han  justificado ia
instalacidn de instrumentacion mis sofisticada:
a) Pegueffas computadoras son usadas extensivamente para controlar
porciones de un proteso incluyendo una sola destilacién o, en
algunos casos, grandes sistemas de destilacidn. Las computadoras
operan los equipos en la proximidad de las condiciones déptimas
reduciendo los requerimientos de energia, minimizando las
pérdidas, poca calidad del producto y labor de aoperacion al  mismo
tiempa. .
b) La alimentacién a ciclos de control hacia adelante saon
extensivamente usadas con procesos controlados por computadora y
sin computadara.
c) En algunos casos, el reemplazo de instrumentos obseoletos, con
mal funcionamiento, e incluir una planta de instrumentos en
cuartas con aire acondicionada donde pusden set apropiadamente
mantenidos se han pagado con escasag operaciones de control vy
considerables ahorros de vapor,
d} Los registradores de {lujo deben colocarse en todas las
corrientes de la destilacidn que consuman grandes cantidades de
vapor, de manera que el wuso real de vapar par unidad de
terminacién pueda compararse con el consumo de disefo. Esta
relacién debe graficarse diaria o semanalmente de forma que la

deteccion de consumo excesivo de vapor es aparentemente facil.

4) ADECUADA LOUALIZACION DEL FLATO DE ALIMENTACION
EL suministro de la alimentacién en el plato adecuado es un
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unto muy 1mpartante para: . la conservacién de enefgla;, ‘LLa N
"incorrecta’ lccall~ac16n del platu de alimentacién en columnas'ide
destxlacxén contxnua puede resultar. en-upa. reduccxén déLfIa
eficiencia y un aumento del consumo de vapor‘de'la columna.. :'Si:‘

las condiciones (temperatura o composxcxén) de.la alxmentaclbn del -

diseo ariginal o las especxfzcacxnnes de- 105 o] nductos cambian,

es desgable recalcular el punto éptimo .de alxmentac “Muchas

columnas continuas tienen maltiples puntus:' taclén que
pueden ser facilmente cambiados. : y

5) ﬁPTIHIZACIDN DE LA ALIMENTACION

La condicion térmica de. la alimentacidén -es. un ‘parédmetro
importante en el diseRo de‘una columpa de’ destilacién, ya que la
condicién . de ésta; puede afectar en forma significativa la
invarsién 'y los costos de operacidn. La alimentacidn puede variar
desde un liquido subenfriado a un vapor sobrecalentado, y puede
provenir de muchos tipos de equips de proceso tales como otra
columna, un reactor o d2 un intecambiador de calor. -

Un ejemplo de como la condicién de la alimentacién puede ser
modificada, ocurre cuande esta proviene del condensador de una
calumna precedente. La alimentacién puede ser llevada a cabo
completemente en forma de vapor o completamente como 1l{quido. La
condicién de esta puede modificarse, utilizando ya sea agua de
enfriamiento, vapar u otra fuente de calor, disponible en la
planta, si es usado vapor para este fin, debersd ser de una menor
calidad que el vapor utilizado en el reboiler. La fuente ideal de
calentamiento serfa el intercambio de caler con otra carriente de
proceso ya que estas son guneralmente gratuitas.
ambia desde vapor saturado a liquido saturada.

Cuando la alimentacidn estd disponible como un  lliquida,
daebera hacerse un anilisis econdmico para justificar la inversiédn
adicional necesaria para precalentar y/0 vaporizar la
alimentacién. Cuando etiste alguna corriente de proceso que debe
setr  enfriada generalmente es justificable precalentar y/0
vaporizar al menos parcialmente la alimentacién en los sistemas

que tienen las condiciones consideradas anteriormente.
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gs,;nf'v u:ntes del pr oce‘_syu"‘.f,'j .

de
una gran
-] v1n+er1m de

1a f:"‘alimentacién que entr

S quido subenﬁ iadu

srdas columna } con’ ﬂ'ecuencm ga’

C : prodictas  para
precalen,tm 1a “alimentacisn ¥ réduci’r

siglvisakvicia - dal
. vehoilen Entla Fig.. 4.3 se: muestra un- eJempln ‘de dus calumnas de
destllacién, dunde se utili‘an t:e

- vuduc’tosr para. precalentar - la

alimentacidn de la primera cnlumna

Ligaros Finaies
Producto Principal
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Petados Fineles Vapor Q Vapor

418°F

Fig., 4.3 Destilacidén con integracién de calor.

Tales secuencias de columnas de destilacién pueden

proporcionar sportunidades adicionales de conservar la energia
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mediante intercambio de calbr‘ehtre>el condensador. da una = columna
y.el reboiler de otra.:column

Z'Ejemp;nsf.de estos ' esquemas 'y

métddos para determinar-i-las® éehuénciés‘ épfimas .de . integracion
energética de columnas . dé d25€ﬁ1aciﬁnl con.das productos . puede
encontrarse en los trabajos;de:Réthqré;,Van Warmar.y Fawers (1974)
y en Umeda, - Niida y _Shiqud 5(1978). Secuencias.  conteniendo
columnas diferentes dE»léé'cbn§encioha1es de - dos ' productos han ©-
sido evaluadas par Tedder y Rudd (1978).: R

2) .  RECUPERACION DE CALOR. L s

Existen muchaos caminos para rccﬁperar calor en destilacién,

uno de estos es la condensacion por etapas, la cual consiste ent

Un sistema de condensacidn en dos etapas; la primera etapa de

condensacién properciona unicamente-el liquido necesario para. el
reflujo de la columna. En la segunda etapa de condensacién, es5
obtenida el producto de la columna.-

Fara gue esta forma de recuperacidn de calor sea de valor se

requiere reunir las sigulentes condiciones:

a) El producto del domo debe ser una mezcla multicompeonente,
con una apreciable diferencia entre el punto de rocic y el
punto de burbuja del producto.

b) La segunda condicidn es que la temperatuwra del dome de la
columna sea lo suficientemente alta para que el vapor

pueda ser utilizado para producir vapor o intercambiar

calar con alguna ecorriente de proceso. El nivel de
temperatura necesario dependeri de la aplicacidn
especi fica.

Un proceso comercial en el cual la condensacién por etapas
puade ser wtil, es la obtencidn de gasolinas a partir de una

alimentacién conteniendo hidrocarburos pesados.

3) GENERACION DE VAFOR

Cuando las columnas de destilaciéon tienen un producto de
domos de alta temperatura de condensacion (aprodimadamente 280°F)
25 a menudo posible generar vapor de relativamente baja presiéon
(20 psig) para empleario en otras partes del procesao. El
condensador de los productos de domos es reemplazado con un

generador de vapor, usando vapor de proceso condensado  come

e e e
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alimenta La mEJnr op::én par emplear el ‘vapor. - de -baja

1én
prESxén generadn es usarlo en equlpus de . procesc cercanas debido a
“que.la transmisisn: de: vapor de bija pvesxﬁn sin péndidas de ' vapar

’sxgniflcatlvas requlere de 11npa= de. grandes didmetros.

4y, BOMBAS DE CALUR ;

Los sistemas de deétilacién, que. utilizan _él principio de
"Bombas ‘de Calor' (o HEAT FUMPS)"han sido " conacidos desder hace
tiempo en la industria  qulmica, -su reciente Vresﬁrgimienta en
pdpularidéd es atribuible a el ahorro batencial an los  costos de
gperacién de estos sistemas.

En un sistema convencional, la energla es utilizada una sola
vez, siendo suministrada de una fuente de calor der alta
temperatura, y siendo esta energla degradada al salir de la
columna en el sumidero o receptor de calor a baja temperatura
(condensador). El costo de esta operacidén es muy alto debido a
que la energla es totalmente degradada.

En un sistema de "Bomba de Calar", el vapaor del damo de la
columna es comprimido a una presién suficiente tal que su
temperatura de condensacién es mayor gue el punto de ebullicidn en
el fondo de la columna, de ésta manera el calor de condensacidn
del vapor se utiliza como fuente de calor del reboiler. La
energla requerida por el compresor serid en la mayoria de los
casos, una fraccidén pequelia de la requerida para operar el
reboiler en el sistema convencional, pero en su  lugar sacrifica
simplicidad e inversién de capital.

Las condicionas bajo las cuales las bombas de calor pueden
ser economicas para sustituir un gistema canvencional de
destilacién son:

a) Pequefias diferencias de temperatura entre domo/fondo de la

columna

b} Separacién dificil gue requiere alta relacidn de refluio

c) Catda de presidén pequelia comparada con el valor absoluto

de la presién de operacidn

d) Necesidad o deseo de disminuir el consumo de vapor

e) Hay incentivos econdmicos o dr operacién para reducir el

consumo de agua de enfriamiento
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La decisién de usar o no Bombas' de  Calor ~ usualmente no es
dificil, puesto que es muy econ&mito para sepalkatr = ‘compuestos ton
puntos de ebullicidn proximos, que,sod los que requieren operar a
altas relaciones de reflujo. pds‘sistemas con-altas velatilidades
relativas tienen una gran qiferéncia‘de'temperaturas entre domas y
fondos y por lo tanto requiérén mas” ehergia para opetat. el
compresot, haciendo el ciclo defﬂombavdé»galur menos atractive.

Los distintos tipos de arﬁégfds—de' :ulumnasr*da destilacidn
empleando bombas de calor, se tfaﬁar§n5cbn'amplitud en el eaplitulo

siguiente,

3) COLUMNAS EN CASCADA ;

Otra modificacién a'un'sisfema convenciuﬁal de destilacion
que permite economizar energia, es él sistema . de  columnas en
cascada o de multiple efecto, el cual emplea el mismo principio
que la evaporaciéon de multiple efecta.

La evaporacién en miltiple efecto emplea el calor latente del
vapor generado una y otra ver, y reduce el consumo de energia  de
un procesg de evaporacion en  proporcion  inversa al  pumero  de
efectos empleado. El empleo de este principio es posible cuando
la diferencia de temperatura entre la fuente de calor y el
sumidero o receptor de calor e5 sustancialmente menor que la
diferencia real de temperaturas entre 1a fuente disponible de
calor y el sumidero o receptor de calor. En el caso de la
evaporacidén, la diferencia necesaria de temperaturas entre  la
fuente y el sumideto de calor es el incremento del punto de
ebullicidn debido al soluto no volatil de la solucién, pero la
diferencia de temperaturas disponible es normalmente la existente

entre el vapor y el agua de refrigeracién, que es mucho mayor.

En la Fig. 4.4 se muestra un esquema general de la
destilacién de miltiple efecto. La alimentacién se divide, de una
fotrma mads o menos igual, entre las N culumnas' que  gperan en
paralelo pero a diferentes presiones. Feducienda sucesivamente
las presiones de operacién de las columnas de izquierda a derecha,
el vapor de cabeza procedente de una columna de presién mis  alta
puede condensar en el reboiler de una columna que apera a presién
mas baja. 61 se equilibran los servicios del condensador y el

reboiler de columnas adyacentes, solamente se regqueriran servicios
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en el,veboiler de-- la' tesxén mas Aita “yoren el

condensador de la cnlumna de bajé.* ‘vElafnﬂmeru de

tales

.4529‘

que
en '

v el

de

los reboilers de 1§;ségﬁy

evite el acercamiento

Almantacién
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Nota:
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Fig. 4.4 Destilacidn multiple efecto

descomposicién; y permitir, si es posible, el empleo de vapor de
agua en el treboiler de la primera columna y agua de enfriamiento
en el condensador del efecto N. Cuande la volatilidad relativa
permanece esencialmente constante para el intervalo de presiones
de operacién, los requerimientos de calor para un sistema de N
efectos se reduce a un valor 1/N del que se precisa para un
sistema de un solo etecto.

El esquema multiefecto tendra siempre una mayatr inversién,
comparado con upa unidad convencional y proporciona en el mejor de
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los casos una reduccidn del 50% en el consumo de ‘servicios.- Una
unidad con’. recompresién . de ~vapor,} gereralmente es una MEjur
alternativa en inversidn:y consumo de serv1cxos, sxn emhavgn el

sistema multieFectu padvia ser mas atlactiva para expansién en una;‘

unidad existente, puesto que’ lal,mltadh de . equfpo EStaria‘ ya'

instalado, y prabablemente'amort[:add'

6)

El puede .
produtir una significativa redu;cién' B os' de 6peréci6n de

un sistema de destilacién, o Er “las “‘columnas
existentes el suministro y remoﬁién7de ‘calor se “llevan a caho
dnicamente en el fondo y en el: domo dE‘la coluﬁna; una alternativa
con mayor eficiencia termodinAmica es el suministro y remocién de
calor en varios puntos de.la- columna - (Fig. 4.5), especialmente
cuando existen grandeé diferencias de temperatura entre ambos
extremos de la columna. Tal camo demostraron Fetterson y Wells
(1977}, elAahm'z'o en los costos de calefaccién y refrigeracién
tiende a compensarse algo can los costos del inmovilizado
adicional.

En una columna con un sdlo reboiler el suministro de calor se
hace en la base de la columna y par lo tanto la fuente serad de
alta temperatura, por otra parte, el uso de varios reboilers basa
st economia en la capacidad de utilizar varios niveles de
suministro de calor. Cuando ol suministre de calor se da en
varios puntos de la columna entre la base y el plato de
alimentacidn, los niveles de energla son progresivamente mads bajos
conforme nos acercamos al plato de alimentacién. La temperatura
de la fuente de energia en cada punto particular, debera ser solo
lo suficientemente mas alta gque la temperatura del liquido en ese
punto y que ademas resulte en una area de transferencia de calor
econdnica del rehboiler.

El mismo concepto se aplica a la seccidn de rectificacidon de
la columna, en donde en lugar de utilizar un sélo sumidero o
receptor de calor, el calor es removido en varios puntos que
utilizan sumideras de calor cuya temperatura es mayor conforme se

aproximen al plato de alimentacisn.
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s I Condensador

TITI71T

Almantacién
Liquido
Vapor
Interraboller
Uguldo
Vapor
Raboller
b

v

Fig 4.5 Uso de intercondensador e interreboiler

7) REBOILER A FUEGO DIRECTO

En las columnas en que la seguridad lo permita, los rebeilers
de la columna de destilacién que emplean vapor pueden reemplazarse
por hornos o calentadores a fuego directo empleando una corriente
de desechos como combustible. Esto es especialmente ventajoso en
columnas gque usan vapor de alta presién. Los calentadores a fuego
directo son capaces de operar a altas temperaturas. El vapor de
alta presién eg caro y puede emplearse mejor para turbinas de
proceso, mientras que el vapor agotado de baja presién puede
usarse en otros servicios deo proceso de relativamente baja

temperatura.
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8) AISLAMIENTO :

dtra area gue:.no bﬁedé ser,ﬁaéédampér alto es la posibilidad
de aislar la columna y el réboi;én;” En columnas: antiguas, no solo
el aislamiento se encuentrarnMy‘qéteriorada, sino que éste . fue
especificado cuando los éostoé'qe'énefgla se° encontraban en un
nivel mucho ma&s bajo. 'Ast, el\aislamiento adicional o un nuevo
aislamiento (con los -altos costos -de  energla actuales) puede
reducir significativamente las 'pérdidas de calor. Ademas, para la
detecclon de aislamienta dpfnétuusu o _inadecuado, se han empleado
modernas técnicas cemo son los-esploradores y cAmaras infrarfoibé.
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teérxcn suFicientemente mp y hacer*

una comparaclén Entve 105 d bombaﬁ de calor que

de nperacién. Un:

se pueden utilizar usandu EUAiquie
buen entendimiento de la teoria ayudarﬁ al: léctor a: deteomxnar las~
limitaciones de las bombas de calur ya que- Estas lxmltaciones sonrf
impuestas no sélo por problemas de txpn mecénzco y de ingenierfa
sino también por las leyes d=2 la naturaleza, o

Serd supuesto que el lector comprende el significado: de
“estado" termodinimico y - que asti familiarizado con las
propiedades gue definen a dicho estads, como son la temperatura,
presidn, entalpla y entropla ( en el capltulo 2 del presente
trabajo se dan algunas de las ecusciohes de estado que se
utilizan para el cidlculo de astos parametros).

La mayar parte este capitulo tratard con la bomba de calor
como un ciclo de compresién mecidnico de vapor, ya gue este es por
mucho el tipo mis comin de ciclo de bomba de calor que se
prasenta. Esto serd seguido por la discusidn de dos cicles
termodinidmicos que son el ciclo de Carnot y el ciclo de FRankine,
el cual es considerado por varios autores comoc el de mayor
potencialidad de uso. Tambi4n se prasenta una descripeidn breve de

otros ciclos cominmente usados en los ciclos de bombas de calor.

5.1 HISTORIA DE LAS BOMBAS DE CALOR

El principio basico de la bomba de calor deriva del ciclo de

Earnot que +ue dasarrollado a principios del siglo  XIX.

Fus William Thompson ( mis tarde Lord Kelvin ) quien
primero propuso un sistema practico de bomba de Calor o
" multiplicador de calor " como fue desptis conocida, indicandao

que una maquina de refrigeracién también se podia usar para
calentar. Exponiendo los atrgumentos para un sistema tal, Thompson
anticipé el hecho de que las reservas de energ{a convencional no
permitian la combustién directa y continua de combustible en un
horno convencional. La bomba de calor propuesta por Thompsen se
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muestra en la FigUFA‘GS,i; ‘eamo fluida de

trabajo. En donde “Bl ai E;qu:i By ‘”:";7, VféleediO'ambiente
se dirige hacia un €iline \ndido

y. . asl  se  reduce
tanto su presion.como s a >;E1'“a1ﬁé pasa -después a
través de un intercambiader jj{calaﬁ'?hfré#ﬁire, loealizado del
lado exterior, donde el gani?dqg dg.‘aiPé es  capaz -de remover
calor del-aire gue se encueqﬁrayén ellmégyo ambiente. Antes de ser
expandido dentro del edificio;. el aﬂre se-comprime de reqgreso a la
presién atmosférica, lo cual” resulta “en . un .incremento de la
temperatura por sobre la del:nivel ambiental. Una versién enitosa
de esta miquina fue construida en Suiza, Thompson afirmé que su
bomba de calor era capa:”du producir calor usando solo el 3 % de

ia energia que se requiere por medio de un calentamiento directo.

Cllindro da
Ingreso
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Al edificlo N Amostora
. )
1 W ! exi
I \;F>\\\;]:] t} rne
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Cllinairo de ‘ /]]: Fl
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Fig. S.1 "Maquina de Thompson (multiplicador de calor)

La segunda instalacién de bhomba de caler que se cita
frecuentemente en los dorumentos histdricos indican gue fus
desarrollada en el Reino Unido en las instalciones del Royal
Festival Hall, en la ribzra dol Thames en Londres. Esta unidad
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exparimental | Fue dlseﬁada pana calentan El'Hali eﬁ‘el in?ietnc Y
enfriarlo en el verann, la carga de-calefaccién del: dlsefio fue del
orden’de 2,7 -MW. La fuente de calor para-el evaporador de la bomba
fue el agua prnvenxﬂnte del +io Thames, Y la tempeyatura de salida
‘;del agua -del condensador fue. de 71 °C . Cun_,el enfriamiento  se
produjo agua fria a la temperatura de 4 °C. La bomba de calor en
si misma fue Unica va que se construyd usando mAquinas de la
Rolls-Rayce Merlin. El refrigerante de tgaba}o fue el fredn-12, el
coeficiente de operacidn Fu¢ de 9.1, y. elv FPER . efective de la
unidad fue aproximadamente de 1.5. ‘ El 'sistema demostré ser
antiecondnica, an parte debido a 105 ccstns de mantenimienta, y al
sobredisefio que presentaba. o

Estudios posterioras permitieréh”léffedu@cién‘del tamafio de

las unidades cunstruidas'reduéieﬁﬂb © to de estas, permitiendo

ast su aplicacién en otras &rsas
52 TEORIA SOBRE HOMBAS DE CALOF

La bomba de calor puede cohsiderarse simplemente como una
maquina térmica invertida.

La maguina térmica elimina calor de una fuente de alta
temperatura y descarga el calor a una de baja temperatura; proceso
que permite ganar trabajo. La bomba de calor requiere de una
aplicacién de trabajo para remover calor de una fuente de alta
temperatura y distribuiria a una baja temperatura, esteo se ilustra
en la Figura 5.2,

Los elementos esenciales del sistema termodinamico (o maquina
termodinAmica) con un fluido como sustancia de trabajo son: (&)
primero, un gperante. o sea, una sustancia que reciba calor, coda
calor y realice trabajo; (b) una fuente de calor, de la cual

recibe calor la sustancia de trabajo; (c) un sumiderg de calor
(tambien denominado sumidere o receptor frio), al cual cede calar
la sustancia operante, y (d) una mdguina, en la qgue el operante
puede efectuar o admitir trabajo.

Como se dijo anteriormente la bomba de calor es un ciclo
termodinamico inverso, el cual es un término general que incluye a
todo aquel sistema en el cual el trabajo neto corresponde a una
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| Dapostto de alta temperatura

X Qg
CALDFRA

(condensador)

CONDENSADOR
(svaporador)

@ @y

Daposito de bafa temperatum

Fig. 5.2 Modelo termodinimico de una bomba de calor y una

maquina térmica.

entrada; y el calor neto es cedido, donde el valor absoluto de Gn
(calor del depdsito de alta temeperatura) es numéricamente mayor
que OA o Dc (calor del depdsito de temperatura fria).

tos ciclos inversos se utilizan basicamente para das

objetivos:

(1) .~ Froducir un efecto frigorifice (en un sistema de
refrigeracién), y
(2) .- Llevar a cabo un efecto calorifico (en un sistema de

alefaccidén}.

Si el sistema recibe trabajo desde el exterior, puede hacer
que pase calor hacia el sistema desde el depdsito frio, y que
fluya calor dasde el sistema hacia el depdsito caliente, Figura
5.3. For consiguiente, un nombre general para los sistemas de
cicle inverso es el de sistemas _de bombee de calor (suministro vy
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extvaccxén), peru En el uso Eamun suele 1lamarse bomha de calagr ‘o

‘bomba térmica.

ado a ptOdUCIi calentamiento -de un
-ambiente.’

Conaucto adlabdtico

CUé};bo callente /
- e

We /< W Compresor

Cuerpo filo

Fig. 5.3 Ciclo inverso-bomba térmica

En los puntos siguientes se trataran los -principales ciclos
termodinimicos eiistentes y la generacisdn de  bombas de calor

(cicles inversos) que se pueden hacer de éstos.
S.2.1 EL CICLO DE CARNOT

Fue en 1824 cuando Carnot usd por primera ve: un ciclo
termodiniAmico para describir un procesa, y el ciclo que concibié
en ese entonces permanece como la medida fundamental contra la
cual se puede juzgar la eficiencia de una bomba de calor o de
cualguier otra mdquina termodinAmica, ya que es la miqguina

termodinAmica mids eficiente que se conoce hasta ahara.
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escﬁibg en - la
El"dia grama —P-v
”kqaf?cpndensable. Un
empefatﬁra‘Tt ~ AT tiende

nico ‘ligar . por donde el calor

~Paracios adiabiticas

Fig. 5.4 Operacién de la maquina de Carnat ¥

puede entrar o salir del sistema, se supone en con tacto con la
fuente que tiene una temeperatura constante T1 . La energia fluye
desde la fuente hacia la sustancia en el cilindro, la cual por
tanto experimenta un proceso isotérmico SE, y @l pistén se muaeve
desde a* hasta b* . Si la diferencia do temperatuxés AT es
infinitesimal, la transmisién de calor ss raeversible. En sequida
ge retira del cilindro la fusnte de caleor, y el aislante térmico A
52 coloca en la cabeza del cilindro, de modo que no existe vya
flujo de calor; cualquier proceso adicional serid adiabatico. El
cambio isoentrépico ocwre ahora, en el que la temperatura
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descxende de T --A1 a T o AT. debxdo a. que sef'ééﬁi vealxvandu
trabajn en detrxmentu de lA energia 1nterna, y el pxstén se . mueve
qesdeAb hasta - Luando el pistén vllega Jal T extremo; de . la
_carrera S el‘axs]ante‘ﬁ se. retira y fa cabezé.dél cilindro  se
pone  en cnntaﬁtn con el cuerpa: frie, . que permanece a la
tempetratura constante-Tz. El calor fluye entonces reversiblemente
hacia el receptor frio y "ocurre la- isoterma “cd moviéndose el
piston-desde c° hasta d* . Finalmente, el aislante A se coloca de
nuevo en la cabeza del cilindro y 1a presién iscentrdpica dc
regresa la sustancia a su condicidn inicial; la temperatura se
incrementa desde I; + AT hasta T‘ - AT debida a que el trabajo de
compresién aumenta el almacepamiento de energia interna.

En la practica el calor fluiria muy lentamente en el caso de
una pequefia diferencia de temperatura AT, y por lo tanto, el
movimiento del piston y la rapidez de ejecucidn del trabaio serian
infinitesimales. Una diferencia finita de temperatura excluye la
treversihilidad externa. La friccidn mecadnica do las partes méviles
de la maquina, la friccion interna debida & la turbulencia dentro
de la sustancia, y el calor transmitido a través de las paredes

del cilindra tambié¢n excluyen la reversibilidad de la madguina.

La maquina de Carnot puede ser descrita en un diagrama T-8

(Figura S.5) por los siguientes procesos

(a)«— Un proceso isatérmico reversible en el cual el calor es
transmitido a, o de, un depdsite de Lemperatura alta
(a=b}

(b).~ Un procesg adiabatico reversible en 21 cual el fluido
de trabaje decrece de la temeperatura alta a la baja
{b-c)

(c)y= Un proceso isotérmice reversible en el cual se
transmite calor a, o de, un depdsito de temperatura
baja (c-d)

(d} .~ Un proceso adiabitico vreversible en el cual la
temperatura del fluido de trabajo aunenta de la tempera-

tura baja a la alta (d-a).
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S5.2.1.2 Ciclo De Carnot Inverso

Fuesto qua cada proceso del ciclo de Carnot es interior vy
exteriormente reversible, el propio ciclo se puede hacer operar
como una bomba de calor. Un examen de la figura 9.6 muestra que
en un intervalo dado de temperatura y una curva isotérmica
particular a-d, el trabajo debe ser necesariamente el mismo que
en el ciclo de potencia: el calor cedido en el ciclo inverso a la
temperatura alta debe ser igual al calor suministrado en el citado
ciclo de patencia.

En 1la figura S.h4 {Ciclo de Carnot inverso) una
expansisén isoentrépica ahate la temperatura hasta el punto en que
el calor pueda ser entregado al sistema reversiblemente desde un
receptor frio a T2 + AT, a lo largo de wuna isoterma be. La
compresisn iscentropica cod produce una temperatura  ligeramente

m&s alta que la de la fuente de calor (por ejemplao, T1 ~ AT}, de
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Fig. 9.6 Ciclo de Carnet Inversao

modo que el calor puede ser cedido a lo largo de d a. El efecto
frigorifico esta representado par el area mbcn. Si el ciclo se
utiliza para la calefaccién en vez de para refrigeracién, la
engrglia representada por el Area madn - siendo calor cedido - sera
el efecto calortfico.

El parametro empleado para indicar la eficiencia de un ciclo
inverse recibe el nombre de goeficiente de operacidn que se
abrevia COP y se simboliza por la letra griega y . De acuerdo con
el objetivo del ciclo inverso, el cor (evaluado como
salida/entrada), que se expresa siempre como un namereo positivo,
est
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‘(ranigeraci6h)'f ’ D“
Y. = - T = 6~m
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Trabaju neto
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" En el casa de una m¢qu1na telmodxnamxca esta  relacion se

ewp'esa camo w/a y recxbe al nnmbrE de eFxc:encza termodinamica,

cabe mencionar que’ “rel Lo Tutxlx*ado en refrigeracién

(co Prol‘rtgeracnon
({que es el COPFP utxlxkada en este ttaba;u para la bomba de calar);

) es d1ferente fdi CEOP T Gtilizads  calorificamente

la diferencia de estos: :ue#icientesvse muestra a contipuacidn:

0 = W * 0 . entonces “COF = COP

n AT e B (rafrigeracion)

o bien

§.2.2 EL CICLO Y LA MAQUINA DE RANKINE

“El ciclo de Rankine se ilustra en la figura 5-7.

Los volumenes de liquido en {(a) y la elevacidén de temperatura
3~B.en (b) se han exagerado: el estado 1, o e, es el estado de las
sustancia de trabajo cuando deja la fuente de calor. Los ciclos de
Carnot equivalentes para los estados 1 y e son 3I-g-1-2 vy
2-g-e-f, respectivamente. For lo comun, el liguido que sale del
condensador es subanfriado unos cuantos grados hasta algun estado
33 el efecto del subenfriamiento es despreciable, pero la entalpta
a la entrada de la bomba correspondiente es real. (b} planta de
vapor simple que opera con este ciclao.

Los procesos comprendidos en este ciclo son:

3-B Froceso reversible y adiabsticn de bombeo en la bomba
B-1 Transmigion de calor a presidn constante en la caldera

TESIS CON
FALLA [E ORiGEN
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Fig. 5.7 Ciclo de Rankine

Si el vapor se sobrecalienta antes de que salga del
generador, el ciclo de Rankine correspondiente seria ef-3-B~4-e.
Como el generador de vapor, la turbipa, el condensador y la bomba
de alimentacién se consideran todos como miquinas de flujo
continuo, la ecuacién aplicable es @ = Ah + AK + W. En el ciclo
ideal, AK se toma siempre igual a cero para cada proceso. El

trabajo neto W $ dd = § dW; tomando en cuenta § dO se

NETO
tiene
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LA ENTRADA DE LA TUREINA}

Ranking esta definida por

iclbclde
UFa’ 5.7(b) y de’' la etuacién (S5-4) se tiene

B - h, tH
g = ‘D = = (CICLO RANKINE) (5-7)
A [a} - h

5.2.2.1 CICLO DE RAMKINE INVEREQ

El ciclo ideal de refrigeracién por compresién de vapor se
muestra en la Figwa ©.8 .

En el ciclo 1-2-3-4., Entra vapor saturade a baja presion al
comprasor y sufre una compresién reversible y adiabatica, en 34,
El calor es cedido a presidn constante en el proceso 41, y la
substancia de trabajo sale del condensador como liquido saturada.
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Fig. S.B 'Citlo de reFrigeracién por  compresidn de vapor

Sigué un proceso adiabatien de estrangulamientc durante 1-3,
luego, la substancia de trabajo se evapora a presidén constante
durante 2~3, lo cual completa el ciclo.

El ciclo explicado anteriormente, establece los fundamentos
para la formacién de la bomba de calor Rankina.

Una mejor manera para representar los ciclos de bombas de
calor es la de utilizar un diagrama de Fresién-Entalpia ya que
este diagrama es capa:x de proporcionar todos los datos rrgueridos
en el disefio de una bomba de calor. Este diagrama es mostrado en
la figura 5-% y es el que se utilizard para representar los
ciclos de compresién durante el resto del capftulo.

El anilisis de este tipo de diagramas es similar al que sa
realizé en el diagrama presentado en la figura 3.8, fFara oste
caso se tiene que el refrigerante se encuentra como  vapor
sobrecalentado a una alta presién cuando deja al compresor en el
punto ( 4 }. Fara ubicar el refrigerante en el punto ( b ) es
necesario enfriar parcialmente el refrigerante hasta su
temperatura de rocto, procese que se realiza a presidn constante.
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N\ TEMPERATURA DE
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e EL § /y/V;/,/ |
R |
) g ="K @ \/}/ vmnlaoansmmwo
e Qe BTUL A ! I
| A :

e
H =,H Hy H,
Ho o ho=2H o e stuw b 4

Fig. ‘5.5 -Ciclo ideal de compresitn de  vapor  en . un  diagrama

Fresisn-Entalpia.

£l proceso gue debe seguir el refrigerante para situarse en el
punto ( 1 ) es una condensacién total del vapor saturado a liquido
saturado, proceso que se lleva acabo a presion constante. Cabe
mencionar que el paso del punto ( 2 ) al ( 3 ) se punde realizar
en una sola etapa.

L.a e2upansion adiabitica se muestra en el diagrama #-H como la
linea que parte del punto ( £t ) al ( 2 )« proceso que se lleva
acabo isoontilpicamente. En la linea situada par los puntos ( 2 )
y {( 3 ) se realiza la evaporacian dz2l refrigerante (es decire es
la ctapa en donde se lleva a cabo la refrigeracion), proceso que
se realiza a presidn constante.

Fara pader trarzar este tipo de diagramas basta con  conocer
las caractertsticas del refrigerante antes de entrar y después de
salir del compresor, los demis procesos serin obtenidos madiante
el trazado de las lineas correspondientes.

La ventaja inmediata que presenta este tipo de diagramas es
que se puede obtener una medida directa de 2 Gc y W. La relacién
entre Gn = L% + W purde verse mads claramente, lo que permite
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estable:en mas facilmente el valar del COP, ‘Fara; bbténef:dﬁ‘ “A‘v

alto del COP es necesalxu que el D deba ser grandz vy ,N .
-de cnmplaalﬁn) deba sel” pequefio. Por tanto EE- pa':ble estébleéer 1
frépxdamente el estado de trabajo del Fluxdo a pa|t1|;d r 3 :

en el dlagrama Pr951bn Entalpia.

El ciclo de compresién mechnico de- vapox desc 1ta es xdéntico.

tanto para "bombas’ de-calor como -para servicios deu

EL cIcL0 PszacTii:b

El ciclo de trabaja’ descr1tc en laiiBeccidn ~anterior  es un

: c1clu de compnes1én 1dea Aunque 'tbma encuenta-. limitaciones
pvéch

.una mdquxna de e pansxén,‘supone que ‘los compuestos utilizades en

as en el puoceso d CDmPlESlén de vapov. y la. ausencia de
el cicle presentan una eficiencia de operacion del 100 % , cosa
que - en la realidad no existe. FPor esta razén se consideraran
algunas divergencias entre los ciclos reales y 10= eiclos ideales,
ya gue estas nos permitiran realizar un mejor disefin de las
bombas de calor.

Las mas importantes que se consideraran son:

Perdidas en las Tuberias, El derscense de prasion, debido a

la friccidén y a la transmision de calor al inedio exterior, es la
perdida mds importante en las tuberlas.

El dascenso de presién y la transmisiéon de calor originan una
disminucién en la utilizacidn del vapor que entra en la turbina,

Hay upa pérdida similar en el descenso de presidén en la
caldera y debido a este descenso el agua que entra a la caldera
debe bombearse a una presidn mas ‘alta que la deseada ( Fig.
S5.7(b) ).

Perdidas en la Turbina, Las p2rdidas en la turbina, son

principalmente, aquellas qua estan asociadas con 21 flujo de 1la
substancia de trabajo a través do la turbina. bLa transmisidn de
calor al media circundante también representa una pérdida, pero
&sta es generalmente de una impartancia secundaria. Los efectos de
estas pérdidas, son las mismos que los indicados antes para las

p¢rdidas en las tuberias.
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Perdidas en la bomba. Las pétdxdas ‘anla bomba svn sxmxlaves

- a 1as. de la turbina.y se deben prxnc1palmente ?na : las
. 1rrever51b111dades, asociadas con el flujo del Flukdu. - pévdxda'

de calor genFralmentE es una pérdida menor.

: Perd1das en gl condensador. Las pérdldas en elf condensador

son relatxvamente pequefias, una de estas es debxda,al enfi-iamiento
del~11quxdn que sale del condensadar abajo de . la -temperatura de

‘satiracisn. Esto representa una pérdida, por que se  necesita  una

) g,anémisién de -c¢alor adicional, para calentar el agta a. su
temperatura de saturacién.

Ferdidas en el Compresor. El componente que domina el diseRlo

y las:pérdidas en el ciclo de bomba de calor es el compresor.  Ya
‘se ha mencionado gque este equipo es eéen:ial, como  su  nombre 1o
indica, para comprimir el vapor dgenerado en el intercambiado de
calor que se sucita en el evaporador y para este proceso, se
requiere de una cierta cantidad de scbrecalentamiento el cual se
aplica al refrigerante antes de que entre al compresor. Esto se
muestra en la Figura S.10, donde el refrigerante entra al
compresor en el punte 57 en ven del estado 3. Este
sobrecalentamiento da un margen de seguridad para reducir el
riesgo de gotea liquido en el compresor. Una desventaja de este
sobrecalentamiento es que el compresor ticne que aumentar su
tamafic ya que el proceso de conpresidn se torna mis difleil. -Un
probiema de mayor importancia que se origina con este sobre
calentamiento @5 que la temperatura de salida del compresor
aumenta y para muchos compresores es una limitacién ya que a altas
temperaturas se puede dafiar la valvula de descarga.

Debido a la transferencia de calor entre el fluido de trabajo
y el compresar, y a las irveversibilidades en el flujo a través
del compresor, el compresor aumentard la entalpfa mucho més de lo
necesario, par lo cual se incrementarsd la temperatura de descarga.
Este proceso se muestra en el punto 17 de la fiag. 5.10,
Generalmente este incremento se evalua a traves de la “eficiencia
isoentrépica" del compresor. La entalpia adicionada por un
compresor real esta dada por W’ y la entalpla requerida para la

compresion esta dada por  la relaciéen W/W° . Un compresor
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ciprocan

ptgc fco‘puedg‘téhef‘una.éfiﬁientia iscentropica  del

Fijl L9810 Ciclo practico de compresion de vapor.

Otras dos medidas comunes para la medicidén de la efeciencia
de compresién son: La "eficiencia mecinica" la cual es una medida
de que tanto del trabajo aplicado al compresor es distribuido al

fluido de refrigeracidn.

Fotencia de entrada al compresor
ici i canica = p Frp— T
Eficiencia mecanica Aumento de entalpia X flujo misico

(5-89)
Un valor tipico de esta eficiencia escila alrededor del 95 %.

La otra eficiencia que se utiliza es la que se denomina como
‘aficiencia volumétirica’ cuya caracte (stica principal es aque no
influye en el valor del COF del ciclo, pers repsrcute en el costo

el equipo, ya que es usada para seleccionar el tamafio del

compresar.
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MaSa'He:séiiﬁaix Vniﬁméh espﬁ.‘de 5uctgéq

Vulumen maneJado por Fl :umpvesorv

por.uni .

racticas “en

Otres cumponentes dnl c1clo de openacxén. Enéndd ,é1“‘¥1uido' del

‘}procesn pasé a t avés delos xntercambxadoles de' caIbr, hay una
. pequeﬁa pérd1da “dé presxén. El"efecto de estas caldas’ de presion
- gs,,u divergencia -del funcionamiento kéﬂtéfﬁicﬂ de los
intefcaﬁbiadores de calor, como se muestia en la figura &-10,

La tltima desviacidén del ciclo ideal que sa tratard aqui es
‘la cuestidén del “subenfriamiento". En la figura 5.10 se  pusde
mostrar el procesao de expansién isoentilpica (que se lleva a cabo
mediante una valvula de eipansién) a partir de la linea conformada
por el punto (3) que se encuentra situado en la linea de l1iquido
saturado y 21 punto (4) que se encusntrs a  la  temperatura TQ .
Cualquier p#rdida de presién en la tub=ria gue conecta al
condensador con la valvula provoca la formacion de algo de vapor,
que disminuiria el fFuncienamicnta de la  valvuala, lo cual
prapiciar{a gque el cicle digminuya su eficiengia, For 1o tanto es
deseable un  subenfriamiento que elimine la posibilidad de
formacién de vapor antes de la expansion, punto I, Este
subenfriamiento reducira la proporcion de  vapor que entra al
evaparador, Fara alcanzar este subenfriamiento, sin  embargo, se
necesita una fuente a wupa  temperatura mcnor y el agua de
enfriamiento del condensador (o aire) no puede lograr este
servicio.

Si el fluide de proceso se vrequiere sobrecalentar (para
cubrir las necesidades que se eixplicardon  anteriormente) cuando
salga del evaporador se puede proveer una @ solucidén  conveniente
tanto para este requerimiento como para fl de subenfriamiento si

se utiliza un interenfriader, vya qgue el calor removido del
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condensadot ‘duirante el subenfriamiento ‘hr TR

sobtecalentar el vapor de 5ucexén a 1

: - Este intercambiador de calor no afecta de
GDP pera nndlfxca algunos de los parametlus
térmlna. ya que 1a entalpia entra distribuida) pnr
Encuentr a alta tempenatura, entre 3 y 3
pcrmxte la recupelacx¢n de calor-a la tempr atur qua ptopxcxa
1a tEndencxa hacxa la :nndlcxén 1aotérm1ca du la erapé._':ﬁ 0

5.2.4:‘ LA BUMEA DE CQLOR RRNK[NE/RH&KINE

?iﬁ)f‘ Razén-Frincipal de Energfa (. FPER )

. Ei COF. proporciona una medida de la utilidad de la bomba de
calor, para producir grandes cantidades de calor a partir de
pequeﬁaa cantidades de trabajo. Esto nos eupresa el hecho de que
la energia disponible como trabajo es normalmente mas valiosa ﬁue
la energia disponable come calor. Aunque en algunas ocasiones este
hecho llega a ser aparente cuando se trata de decidir la mejor
forma de operar &l compresor, 51 se utiliza un motor eléctrico
para cubrir este fin, generalmente la produccidén de calor resulta
ser cara debido al alto costo de la electricidad. S5i para accionar
2l compresor se utiliza una especie de miauina téraica y el
rendimiento del combustible es alteo ez posible que la generacion
de trabajo por parte de la bomba de caler resulte rentable. 81 el
compresor utilizado en la bomba de caler es accionado mediante un
motor de combustidn interna  que  punde utilizar diferentes
combustibles entonces el FER o Razédn Frincipal de Energla es
aplicada. Esta razén toma en cuenta no solo el COF de la bomba
de calor sino también la eficiencia de conversién del combustible
principal, que es el que proporciena el trabaje necesario para
hacet fupcionar la bomba de calor, y ssta definido por:
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: txl dlStllbuldD por-, la bnmba d

“ealors

Ene gia prlnc1pa1 :;ansugxﬁa  (5—§0¥

A'menudoes. pos:ble utllxaar ‘una définiciéh aiternatiVa del
y calbrlca con una.eficiencia
-ar el-:omprggor~qe la-bomba . de .calor,

(5-11)

Cuando s’ utxlxza una bomba de -calor .. para calentamiento

dombstlcn o“de procesn o cualquxer'apltcacxén. el FER _properciona

una mndxda del |endxmxenta de: calefaccxén aportado por .la bomba,
esto se hace en . base a  la’comparacién ‘del servicio que puede
aportar un reboiler convepciopal , un calentamiento a fuege direc—

to o bien cualquier otro medio de calentamiento.
B) La bomba de calor Rankine/Rankine

Anteriormente se describié en la seccién 5.2.2 el "ciclo de
fiankine" tanto para el ciclo de potencia, como para el cicle de
compresién mecinico de vapor (ciclo inverso). Cuando una maquina
termica con ciclo de Rankine (ciclo de potencia) es usado para
operar una bomba de calor, se tiene que familiarizar con el
término FRankine/Rankine. Esta combinacion es particularmente
interesante cunado se usa un fluido de proceso comin para los dos
ciclos, ya que se permite un mejoramiento de tipo econémico.

La Figuwra 5.11 presenta un  arreglo bisico de un ciclo
Rankine/Rankine junto con la ilustracidén de su  operaciédh en un
diagrama Presién—-Entalpta.

El ciclo mostirrado utiliza como refrigerante el FR-11 que &e
encuentta a baja presidn y utiliza una maguina del tipo rotatorio.
Este ciclo también puede utilizar una maquina de eipansién y un
compresor reciprocante pero esta combinacién resulta mas adecuada

para un servicio de tipo doméstico.
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Fig. - 5.11 Esquema Rankine-Rankine (diagrama F-H)

Los puntos abcd sigen el patrédh de un ciclo de compresién
mecAnico de vapor (ciclo inverso) y los puntos azb-e-f el de un
ciclo de potencia. El refrigerante es comprimido adiabiticamente
en la linea situada por los puntos h—e por medio de la bomba de
alimentacién la cual pasa al refrigerante del estado de 1f{guido
saturado a liguido subenfriado y el trabajo adicicnado es
despreciable. Este tipo de bomba es también usada en las maguinas
can ciclo de absorcién. Entre el estado e y f el calor es
suministrado por un calentamiento externo en el reboiler, este
calentamiento es proporcionado por medio de tna combustidn directa
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del'cnmbuétiblé fv" pﬁédeLValtanvar Cen

esta"opefédiEﬁ‘ é%t determinada'lfpdrz' ia” estabilxdad - del

Lrefr xgerante (punto ‘F) mé.s que pm'v los: limlteq, ter modxnémxcos.

Esta ras Lccxén —impuesta -par “los refr1ae'antes 1mp1dan el -

'mEJnramxento del COF: por pa»te de este cxclo.

Entre el punto ( £ ) el refrigerante se encunntra camc vapor

:_sobracalentado se enpande en una mﬁnulna de*

cnmpresnr en el ciclo de bomba de :alur Las etapa5 de
y. expansién han sido establecidas qux ,cqh tna:

Cisoentrépica de 0.75. e o

Esta bomba de calor en feélidad uperé ;cpn=:doé'7ciclos,
separados, pero por simplicidad es que ‘se hace 'esta ’cdmbinéc1én.
Existe sb6lo un condensador, £l cual es comin para-ambos ciclos: y
las mAquinas rotatorias (compresor y maquina de expansién) - pueden
ser virtualmente idénticas y su combinancidn se rsalira a  traves
de la implantacién de un eje interconector.

A contipuacisn sa presentard un breve anilisis de este
sistema con el fin de proporcionar una idea de los valores de FER
que se pueden alcanzar. Fara simplificar el analisis se considera
que los ciclos estan combinados.

Existen 3 flujos masicos que corresponden a los tres niveles
de presidon del sistema Mc, Hc 1% |'|b que corresponden al ovaporador,
el condensador y el reboiler respectivamente.

E1 FPER estara definido pot:
FER = (h -~ h)¥ M/ (h, = b))t M (5-12)

Debido a que la maquina de expansidén es usada para apegrar el
compresor, se puede igualar el trabajo del eje para las dos

maquinas

Trahajo = (h, = h)¥ M = (h - h)t ™ (5-13)
3 a b a o k3
la relacion de reflujo masico existente es

M = N + M (3-14)
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Resolviendo estas tres’ecuaciones simult&neamente.se tiene que .

~Esta’ ecuacidn proporciona:los valpres’mbstradosrehilé“ Figura

é.i?n EQtoéfvaloresfcqrrespanden a..un serVicﬁé>:B§'bcalefacci¢n
Cocdoméstice LTS ) s o
Pérdicag. e
e U Efiolencla lsoentréplea = 76 %
. . Tetmperatura del hervidor = 110 °C
-1.5
— Tempgraturg dal
condgnsadol
q4 ensacer
J—
18
120
s 1 | 1

-10 0 10 °C
Temperatura del Evaporador

Fig. &.12 Pérdidas para las bombas de calor Rankine-Rankine

lLos valores de la Figura &.12 fueron calculados usando el
refrigerantes R-11, con una eficiencia isoentrépica de .75 y una
C.

temperatura mixima del ciclo de 110 °

$.2.5 SISTEMAS MENOS COMUNES DE BOMBAS DE CNLOR

Existen muchos otros tipos de bombas de ecalor coma son la
de célula de combustién, la bomba con calor de fusién, la de
efecto mecanico-quimico y la de efecto magneto-calédrico. La ralta
de familiaridad con estas bombas limita su estudio en este

trabajo.
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:'Déntrd?defié,gama»ﬁe:ﬁo‘

existen: muchas comblinaciones g

gFiciehtia de' Tas:bombas ¢
el dg.thkiﬁE/P' 1
_Otto/Rankine,
obtehféﬁdnég‘

especidlizadas

;iéé'(BombaQ? déircélur: pérmite “Hombéar" el  calor que se
;encuéﬁifﬁ>eﬁ?éi}ﬁoﬁdensador de la columna de destilacidn hacia la
bértg del reboiler,

“La forma esencial de trabajar de este sistema es la de
retirar el calor que llevan las corrientes del domn de la columna
mediante la utilizacidn de un fluido de trabajo, este fluido debe
de absorber el calor en el condensador que se encuentra & una
temperatura Tc (linea conformada por los puntos 2 a % de la Figura
5-92 ) y posteriormente pasa a un sistema de acondicionamiento
formado por un compresor (linea establecida entre los puntos 3 a 4
de la Figura 5-?), el cual le proporciona la temperatura ( TR Yooy
presién Pn ) necesarias para que puedan ceder este calor en el
rehoiler de la eolumna (linea que o/ encuentra entre los puntos 4
y 1 de la Figura 5.9) y asi calentar la corriente del fondo, este
fluidn una ver que cede su calor es eupandido mediante una valwvula
hasta la presién ( Fc ) vy temperatura { 1c ) inicial &n la que se
realizé el intercambio de calor con el condensador (linea ubicada
entre los puptos | a 2 de la Figura 95.9), para poder as{ renovar
el ciclo.

La instalacidn de las Bombas de Calor puede realizarse de
tres formas en las columnas de destilacion. La primera de ellas se
muestra en la Figura §-13, en este esquema se maneja un fluido
de trabajo externo, el cual puede o nn ser alguno de los que se
encuentra en el  procese de destilacion. La segunda  forma de

instalacién { Figura 5-14 ) interactiéa con la columna ya gque en
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233.6 °F

61.2 psin48.3Ip.mol/n

n-Penteno 021217
n-Hexano 048384
n-Hoptano 020173

. v’ S P nOcano 009845
: parclal -10 °¢
A 2,245 KBTU/ly; paig
277.4 °F ) Comprasor de
Tanque da
Al 6¢ psla Roful Flujo da Refrigommie relrgeracién
mentsalén '—D 16 hp
Uguids Onndo | 8 13,205.9 Ib [ h
Ihatmolhy Bomba,
nPontano 8
n-Hoxano 31.1 2 0 °F Eofrigernnte  Propano
n-Hoeptans 53.3 38 psia o
n-Octanc 9.6 g ' 5°F
Ruboliar te2al :
Telat= 100 305.3 °Fl ( 38 psin
\[; psia b 2,704 KBTU!h
n-Pontano 0.00003
317.7 °F
n-Hexano 001314
71 psia n-Heotano 068119
nOcteno 032504
Fig. 5,13 Bomba de calor con refrigerante externo
2508 °F
64,1 psh 233.6 °F
61.2 psia 483 lb-molh oPranc 02IRIT
"\ nHmano 0428t
L] nHezteng 020178
258.8 1F n-Otiano 0.00MA
64.1 puin
2774 °F . .
66 psia Flujo da Refrigomnty Comprasor
Aimsntacldn 95,585.97 b 1h 202 hp
Uquids Baturade o
Igmolth
”':’”‘m’ ;1 26 F 2785 Y roducto de Domos
n-Hexano 31, 2 9.3 °F  4aps5 phig MPYne ozl
n-Heptano §9.3 | 1305 psin 305 PP ivano oass
n-Oclano 8.8 J nHupune 09178
305.3 °F < Rehollar total mDEIne 000048
. 2,104 T
80 paia (__4 2,104 K8TUIh
nPentano § 0000
177 °F  nHweano 0184
51.7 tb-mol i h 71 psia mHegtana 088119
nOdtano  ONEM

Fig. 5.14 Bomba de calor con compresion ds vapor del domo
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esta se retua una cantxdad de termxnada del pruducto de* dumns de
BEY ﬁ‘t:olumna\ ya- que:&ste ’pDEE’E _l(as ‘:ar_acte‘rl sticag.’
; se}“-el 'Fluido de trabajade 12 bomba ‘de ca
‘Forma-: de- mstalacxén  Figurs

adecuadas para

,ten cera’y ‘ultima
g t_1 rﬂtnav' una
cantxdad determinada del plOdLll:

ser el fluido de trabajo: ‘de la

t:olumna. . para

123365 F

T : o Domoa
: 2588 °F 61 2°psin” 49 5 ibimol 1h PPN ODT
64.1 pslal .| rHero oamst
i : : nHrzttro D PITS
rOctirg DO0MD
( Lon 18 -]\ - Gondenrador
parcial 283.4 °F
2,245 KDTU /(g psi|
277.4 °F Tanque do
66 pala Rsfiul Flujo da Refigeman{s’ Comprasor
Almentacion 155,800.6 Ih [ b -—.—D 041 hp
Uquido Satursda 0
la-molh Bombin Products ds Fondes
n-Pentano 8 A Pyero GO0
n-Hexano 311 2 68 _psia nHraro 001314
n-Heptano 83.3 317.7 °F aHrptir OEATIG

n-Octano 8.8 nCeto 03704

3053 °F Fendon
ndarano 0IN0T3
. pHraro cotaN

" alepten pes1te
7 tb-molih nOeare PATSNM

G8 psia

Fig. 9.15 Bomba de color con ebullidor por flash del liguido de
fondo.

Estos tres esquemas bAsicos fueron propu-==tos  por Hull. En
todos ellos se utiliza una valvuia de expanzitn vy un compresor
para modificar las temperaturas de cendenseci<n y/o ehullicidn, de
forma qu2 el calor liberada en el condensador pueda utilirarse
para suministrar el calor que se requiere on el hervidor.  Nunague
no se muestre en las dltimas tres Figuras, cuando los servicios
del condensador y el hervidar no  se  igualan  puods necositarse

condensadores o hervidores aaxiliares,



CAPITULO vi

RESULTADOS Y CONCLUSIONES
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DESCRIPCION DE LLOS PROBLEMAS DE: SEPARACION PLANTEADOS
COLUMNA DT DOS vCOIle‘ON[;NTES.(PROPANO"FROPILENO).
Cn ‘este” problem:\ se hace: el disei"o termodinimico de la columna

que sapara una mezcla dnl 60 % mol de propileno en propano, en

7presién de 114 psia y una

‘Lemperatura de" 52 F. en - dos’ prod cltes que contienen 99 % en mol

“da propilene y 957% mol de’propano, que'son lo= productos de domos
“yi’i‘ondos :réspecLivamenLe, Losi productos se. deben de encontrar a
\LeinperaLura y presién ambiente.
: Lacantidad que se alimenta a la columna es de 600 1b mol /h,
w.lo/que implica que la cantidad alimentada de propano a la torre es
“de 240 1b molsh y la de propileno de 360 lb molsh. Para legrar la
condicidn de liquido saturado se debid de contar con un sistema
come el que se muestra en la figura 6.1 en la cual la mezecla de
alimenlacidén se comprime en dos elapas con un interenfriador. Un
condensador que opera con un fluido de refrigeracién, y que esti
precedido de un postenfriador que opera con agua, genera una
alimentacién de liquido salurado para la operacidn de destilacidn.
Las caracteristicas de la columna son las siguientes :
Nimero de etapas en equilibrio necesarias para realizar ;
la separacién : 116 Csin incluir condensador)
Etapa de allmentacién @ 37
Reflujo de operacién : 8.76
Tipo de condensador : Parcial Cetapa en equilibrio)
Presién de operacién de la columna
Domos : 112 psia
Alimentacién : 114 psia
Fondos : 116 psia
Flujo de Destilado (D) : 351 1b molsh
Flujo de Fondos (B) : 249 1lb mol/h
El disefio de la columna se realizé mediante el mélLodo de Wang
& Henke Cmétodo de punto de burbujad y se reallzé la comparacidn
de los resultados con el disefio mostrado en la figura 17.8 del
libro de Henley y Seader (Operaciones de Separacién de Etapas de
Equilibrico en Ingenieria Quimica. Ed. Ediciones Repla S.A.J y con
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o IZ.W?I I,', ’ {\l{rﬂan : o “ndonsaz'@)—\noldgomnm
n cav 350 ' Agua de S
%2 Enfiamiontb 120 * £, 114 psta™*° K0TV 1P
52 °F,113.5 gsia
Postaronfriador
845 KBTU/Ih

141 °F 42 psia

192 °F, 116 psia

A la Columna

Interentiindor "o Dostincién
232 KBTU/h Comprasor 2.
267 hp

Agua ds 120 *F, 40 psia

Sistema de alimentacion pea separacion de Fropano-Propilens por destiinclona 100 psia

los resullados arrojados por el simulador de procesos MICROCHESS,
con el fin de verificar y cotejar los resultados obtenidos por le

programa de cémputo implementado en el presente trabajo.
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'DESCRIPCION DE' LOS PROCESOS DE' SEPARACION PLANTEADOS

~BUTANO =Y N-PENTANO).

“Eniiesle: \ : ' [ rocedis a realizar la

sep‘ar;arv:'”,lé' Les consu Luides por

PFoﬁabaﬁ ér_\ de ésta mezcla se
“ency a3 presion de 143 psia
1a.de liquido saturado
as composiciones son

mel  de

] ve' l‘iger’c Cn~butane) que
EE-1] ’deseﬁ ‘es ‘del 09.8 % mol. RE
El ‘disefio preliminar se realizéw ed riLr.;bnl matodo FUG el cual
proporciona los datos necesarios pnra aplicar posteriormente el
método de Wang & Henke, con el cual sc ‘obluvé el disefio de la
columna,
Las: caracterislicas de la columna son :
Mimero de etapas en equilibrieo necesarias para realizar
la separacidn : 185 (sin incluir el condensador)
Etapa de alimentacién : &
Reflujo de operacién : 4.8
Tipo de condensador : Tolal (no eos etapa en equilibriod
Presién de gperacién de la columna :
Domes : 140 psia
Alimentacidn @ 143 peia
Fondos : 146 psia
Flujos de Destilado (D) : 61.11 1b molsh
Flujo de los Fondns (B) : 38.89 1b molsh
De igual manera -que el ejemplo anterior les resullados de
disefNo obtenidos por el programa de cémputo realizado se cotejaron

con los resultados que arrojé el simulader de proceses MICROCHESS.
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“Ntmero

P larto)
Plato’
Plato

- las tempefaturas.f]ujog de liguido v vopor pora

Plato
Plato
Plato
Plato
Plato
Plate
Plato
Plato
Plato
Plato
Plato
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Platn
Mlato
Plato
rlato

1

2

3
4
5
6
7
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]
in
1t
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13
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B R R R R R e R e |

T O T T T T

Wouown omonon oo

Las composiciones de

®1, 1
xZ, 1
X3, 1

0. 49967
11, 49337
0.00696

317.5% L
3a30.8u L
340.20 L
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347.012
503.108
3531.553
3938. 061
410.287
420.229
411.69Y

as. 890

de vapor
0.73641

0.26221
0.o0nt3s

v = 0.0

U = 3%4.682

UV = 359.18

V= R

[V

v =

U o=

U =

Yy =

Yy =

[V

v =

y =

U =

(VIS

UV o=

, ¥ Kiij por plato

b1, 1 =
k2, 1 =
L3, 1 =

1
o,
0.19431

de destilacion,

cada plate son :

s0N 0

.. 47297

53116
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Las entalpias

Plato
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»

Plato 5 Hvap = 4974,96 hliq = 3918.19
g Svap - = 4.9% Slig = 0.5%
Plato’ 6 Hvap.= 5243,39 hliq = 4225.23
sl TSvap s 4.05 S§liq = . -2.53
Plato 7 Hvap = 5641.60 hliq = 4578459
; : S Svap.= 2.75 Sling = -4,
cPlate (8 Hvap = 5991.18 hliq = 4912,
Lol U Svap = 0.55 Slig = -7,
Plato’ 9 Hvap = 6376.69 hlig = 5739,
: : sSvap = ~2.78 . 51ig = 0T,
0 Hvap = A634.70 Llig
SV = ~6.39 &

Hvap .= 6390,39 hiiq
L Suap: = -0.59 Slig
FPlato”12 Hvap = 7080.56 hlig

SSvap = ~12,03 Sliq = -16.92
3 Hvap = 7214.11 hliq = 6059,62
Svap = =13.73 §liq = -17.91
Hvap .= 7303.67 hliq.= 6139.78
¢ Svap = -14.83 Sliq = - -1K.52
Huap = 7359,78 hliq = 6190.39
Svap .5 . -15.51 SYiq = -1A.90
‘Hvap = 7445.88 hlig = .6288.22
Svapos o -6 02 Slig = o-18.17

Las: exerygias por carriente v por plalo san

Rlato -1 Ex. vap = B441.40 Ex liq = 3759.
Plato. 2 Ex vap = 4252.06 Ex ligq = 2720
Plato '3 - Ex vap 5 3395.75 Ex liq = 2458,
Plate 4 Ex vap = 3167, Ex liq = 2879.
Plato & Ex wvap = 3498.C Ex liq = 3740,
Plato 6 Ex vap = 4334, Ex liq = 5067.8
Plato 7 Ex vap = 4820, Ex liq = 5956 6
Plato 8 Ex vap = B827. .82 Ex Jig = 7125.35
Plato 9 Ex vap = 7155.7 Fx lig = 3370.7
Plate 10 Ex vap = 8539 .: Ex ling = Q48381
Plato 11 Ex vap = 9747. Ex lig = 10364.37
Plato 12 Ex vap = 1066658 £x ligq = 10983.56
Plato 13 Ex vap = 11305. Ex liq = 11395.87
Plato 14 Ex vap = 11722.12 Ex lig = 11659.91
Plato 15 Ex vap = 11931. Ex lig = 11
Plolo 16 Ex wvap = 122208 Ex liyg = 120002.01

Caraga en el condensador @ 2,868,000 HRTU / Hora
Carga en el rehervidor @ -2,258,000  BTU / Hoia



EFICIENCIA TERMODINAMICA Y COSTOS DIARIOS DE OPERACION PRRA
LA SEPARACION FROPAND, n-BUTANO

Y n-FENTRNO

BGHBA DE €ALOR

BOMBA DE CRLOR BOMBA DE CRLOR
CON COMPRESION  CON FLUIDO DE

CONVENCIONAL ~ REFRIGERANTE DE VAPOR DE TRABAJO
EXTERNO ooMOS PROVENIENTE OE
FONDOS
EFICIENCIA TERMODINAMICA 18.70 26.98 77.39 11.16
COSTO , S 7/ Dia
Yapor de Agua (17.2 psia) 866,981.34 .oo Nsis) .00
fqua de Enfriamiento 141,645.93 .co ] .00
Elrctricidad . .00 396,826.02 188,396.90 1,314,769.84
TOTAL 1,008,627.27 396,136-02 188,396.90 . '1;314,769.84
HOTAS. ~ [
1. Los Costos de Produccidn de los Servicies son los costos que se | tiemen

en la Refineria de Tula Hidalgo (Julio de 1932>

Vapor de Agua

¥ 45,314.9 ~ TON

Agua de Enfriamiento % 2.837 7 £t ~ 3

Electricidad

* 296.6 sk Wb

# 20,551/1000 1b
$ 457.3/1000 ‘gal

% 298.6 /k H-hr

2. La Jornada de Trabajo se Fijé en 18 hrs.

Costo Equivalente s
%710 46 8BIU -0

L1316,
Yo2;74380°

87,501.52
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DESCRIPCION DE LOS PROCESOS DE, SEPARACION PLANTEADOS

COLUMNA DE CUATRO COMPONENb E

0. N=HEXANO. N-HEPTANO Y
N=-OCTANO). :

En esLe cjemplo se ! para separar una mezecla

de - cuaLro : cqmppnehtes 'pbr n-pentano, n-hexano,

n. un' flu_]o dn alimnnLacién total de
. " ! dicibn Lérmica es la de liquido saturado a
“‘upa’® Lemperatura e 277 4 °F. y una presion de B6 psia.

i o EL pnrcenta_je ‘des ecuperacién del ‘clave ligero (n-hexano) que

se desea para e, 1Stema es del 76 % mol.

Al j.gual que ‘el ejemplo anterior se realizé un disefio
prel.l.'mi,hzir ‘,med,ianl,e, el métode FUG para obtener los datos
necésarios fzara realizar el disefio de la columna mediante el
métndc de: Wang & Henke (punto de burbujad

', Las chracteristicas principales de la columna son :
Numero de Elapas : 18
Etapa de Alimentacién : 9
Reflujo de Operacién : 1.8
Tipo de Condensador : Total (no es etapa de equilibric)
Presidn de Operacioén
Domos : 64.1 psia
Alimentaciédn : GG psia
Fondos : 68 psia
Flujo de Destilado <) ' 48.3 1b mol/h
Flujo de Fondos C(F3 : 61.7 1lb melsh

De igual forma que en los ejemplos anteriores se procediéd a
comparar resultados entre el programa de cémputo realizado y el
simul ador de procesos MICROCHESS.,



Destilacidn

2774 °F
66 psia

Alimentacién

Liq. Saturado .

Ib-moiih
n-Pentano &
n-Hexano 31.1
n-Heptano 52.3
n-Octano 2.6

Total = 160

Condensador total

2288 °F <.‘-r—'//\% Refiigerarnite

84.1 psia S
A 2 248 FETU I 483 Ib-molfh
15
=15 2336 °F
61.2 psia
|9
! }
Tanque de refiujo
2 Y
R
Bomba
3053°F | 2104 kBTU /N StR7 °F
68 peia ..r"\ 71 psia .
- ¢
<t 51.7 b-mol/h

Rebailer total

n-Pentanc G.21217
n-Hexano 0.48S€4
n-Heptano 0.28173
n-Octano  0.CCE48

rn-Pentano 0.00003
n-Hexano 0.01314
n-Heptano 0.66119
n-Octano  $.32564
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3 de lw 51mu1ar1un para la rnlumna dﬂ d“’1l)dllun
: Hntmdﬂ der Uunn & HEnke:

Raﬁpy

CNumera; no un!as dp ln mw‘t]n vl

plato son

Plate’ 13
Plato 147
Plato 157
Plato 16

Las temperaturas‘flujbs de liquido y vapor para cada plato son t

Plate 1 T = 385.15 L= 24.15n0 V= o.ann
Plato 2 T = 399.15 i = 24,293 V= 72.450
Plato 3 T = 403.35 L= 23.298 v = 72.593
Plato 4 T = 404.85 L= 23.576 o= 71.594
Plato & T = 405.60 L= 25.1740 v = 71.876
Plato 6 T = .406.50 L= 27.968 v o= 73.470
Plato 7 T = 407.65 L= 32,216 U o= 76. 68
Plate & T = 409.50 L= 129.234 v = a0.516
Plato 9 T = 411.60 L = 132.976 v = 77.534
Plato 10 T = 413.410 L = 137.615 v = 81.276
Plate 11 T = 415,05 lL= 141.771 U = 85.915
Plato 12 T = 416.80 L. = 145.362 Vo= Q. 071
Plato 13 T = 418.80 L = 143.662 U o= 33.662
Plato 14 T = 421.40 L. = 151.399 U = 96. 962
Plalo 15 T = 425.00 L = 149.438 V= 99, 699
Plato 16 T = 431.90 L = 51.700 Vo= 97.7383

l.as composiciones dr linuido y de vapor, vy Kii por plato son

x1, 1 = .,31310 yvl, 1 = 1.52411 k1,1 = 1.67320
X2, 1 = N.50789 y2, 1 = 0.40659 b2, 1 = 0.80004
x3, 1 = 0,17341 y3, 1 = U.06827 b3, 1 = 0.39323

TESIS CON
FALLA T CRIGEN
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LXAGLIET 0, D05 y4; 1 = 10,0018 T4y 00.18576
Xl 0015516 yl, 2 = . 0.31472 K1, 2 s 202642
Cox@,e2 sl 049812 Y2, 2 = 07600 L k2,2 1101804
X3, RE 032695 - Cyd, =iz 0,17224 LR, IZTE 0.52629
CEXALEZUR L7 e s COAGAG e 0274745
okl 9= 0,10222 Vvl 3 0,26353 5 00 kA 215436
X2 80R T DTABBY. Lp2idss V50470 000 il 9710
X3,53 5.0 038529 v3,°3 .5 022176 - -3 (57806
X453 =" 003288 RRVZRE- SR (N1 111/ R "3 1.30641.4 -
®LG 6 8L MULI659 Lyl cbl=s 0025601 s LibiE 210534
X2, 4.5 0,43870 - y2, 4.5 0.49294 G4 1.12338
x3,74°5 040086 0 yd, 4 =T 0,23726 T4 n.59172
*4, 747 =00, 04385 YT R Ik T4 (0.31441
X150505 0 001505 - yl,. 8 =..0: o =5 21049575 7
X2, 6= 042848 2, 5. = 048658 RCE 13445
X355 040298 - Y3, 5=, 4166 2 7502059905
%6, 5= 005348 Y4, 8= 0L 0L708 " 6 031907
X156 = 0.11250 yl, 6= (51L& 6 7. 23259
X206 = - 0,41999 w2, 6 = 0,A8344 5 ;14866
x3,°6 = 0.40383 y3, 6= 0.24569 LU6TEL 0, 60838
%4, 6.2 006368 Vb, 6 5002069 B 032495
X1, 07 = 0,10787 Cyly7eEl 024416 7 el bed
X257 5T 0608404 2,7 7E0T47742. S 7E L6816
X3,.07 = QLAN685 yR, 7= 0.25282 7z 0.62103
x4, 7 = 0,07685 yh, 7 = 0002560 7= 0
X1, 8.= 010060 -yl 8.z 023258 . 8= 7
X208 = 0,.99068 2, 8 = 046921 g = 1
X3, 8 = 0,41227 - 3, 8 = [(.26481 8= 0.64196
x4, 8 = . 0.,09645 w4, B = 0.03340 8 = N.34607
x1,.0 = ..0.07113 " vl, 9 = N.16877 = 7.371m
X2,79 = 0,41780 y2, 9 = 0.519856 = 124032
%3,.9°5  0.41619 v3, 9 = 0.27825 = 0.66812
X4, 97 D N94B8 ‘w4, 9= 1,03443 = 0.36759
x1,10 = v1,10 = 0.11651 = 2.47161
x2,10 = v2, 0 = 0556466 = 1.27437
x3,160 = v3,10 = 0.29188 ER (511 (7214]
x4,20 = 0.,09319 v64,10 = 0.03515 = NL37BY6
x1,11 = 0.03104 v1,11 = 0.07666 = 746757
x2711 = 0,44235 y2,11 = 0.57807 = 1.30556
x3,11 = U.,43435 y3,12 = 0.30928 = 171144
X4,11 = 1.09226 v4,11 = 0,03604 =0, 39030
x1,12 = 0.01917 v1,12 = 0.04827 = 251748
X2,12 = 0.43314 y2,12 = 054013 = 1.33934
x3,12 = 0.45508 v3,12 = 0.33405 k3,12 = 0.73395
x4,12 = 0.09260 v4,12 = 0.03749 k4,12 = 040679
X1,13 = 0,01129 y1,13 = 0.02908 k1,13 = 2.57665
x2,13 = D.4N6D5 y2,13 = 0.56010 k2,13 = 1.37971
x3,13 = 0.48716 v3.,13 = 0.37052 k3,13 = 0.76048
%6,13 = 1, 09551 v4,13 = 0.04030 k4,13 = D.42138
x1,14 = 0.00624 y1,14 = 0.01660 k1,14 = 2.65756
x2,14 = D,35833 v2,14 = 1N.51385 k2,14 = 1.43348
x3,14 = 0.53071 v3,14 = 0.42291 k3,14 = 0.79657
x4,14 = 0.,10472 V4,14 = 004664 k4,14 M, 44517
x1.,15 = 0.00316 yv1,15 = 0.00877 k1,15 = 2.77512
X2,15 = 0.28937 2,15 = 0,43794 k2,15 = 1.51243
x3,15 = 0.57796 3,15 = 0.49117 k3,10 = 0.84906
x4,15 = 0,12951 4,15 = 0.06212 k4,15 = N.47935
x1,16 = O, 00140 y1l,16 = 0. 00408 k1,16 = 2.90639
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wh 16 = D.20606  y2,16 = 0.33348
X316 =0 B0BAG y8. 16 = 0,56285 0.92787:
Xl 167 = 0.18609 4,16 =.0,19949: | 0:53438

LaS‘?ntalﬁiés‘y entropias por cada pJatﬁ son’

6617, 02
=207
7671 42

" plato. 1 livap = 7784.68 hlin
LR Meapte. <1562 Sliq

Hvap 8718.15 hliq

FRTINTIT)

CiSvaipl = ~16.87°5iq -21.07
CHvap:=:9814.77 hlin 7939, 56
= ~17.25 513 = - =21:37.
=:91n9.53 hlig = 8056.87
= =+17.37 Sliq = ~71.46
=N = 915425 hlig = 811970
: S ‘Svap = -17.42 Slig = -21.49
s iPlatos 6 Hvap = 929,47 hliq = &192,43
s cbelean Svapes 170487 Slig = =21.52
iPlatel -7 Hvap = 9386.24 hlig = 8289.720
et 2Syap e ® 0 =17.56 Slig o=
Platd. "8 Hvap = 9411.19 hligq =
L o Svap = ~17.69 Sliq =
Platn .9 Hvap = 9612.80 hlig =
’ Svap = ~17.97 Slig =
Plato 10 Hvap = 9784.34 hliq =
g Svap = ~18.20 Slig = -21.94
Plate 11 Hvap = 9935.53 hliq = &8411.65
Svap = -18.41 Slig = -22.07
Plato 12 Hvap = 10081.09 hlig = 8965.89
Svap = -18.61 Slig = -22.20
Plato 13 Hvap = 10236.79 hliq = 9112.94
Svap = ~-18.83 Slig = -22.35
Plate 14 Hvap = 10431.97 hliq = 9312.03
Svap = -19.10 Slig = -22.54
Plato 15 Hvap = 10704.68 hliq = 9605, 52
Svap = ~19.44 Slinq = ~22.77
Plato 16 Hvap = 11193.15 hliq = 10163 381
Svap = -20.00 Sliq = -23.12

Las exergias por corriente v por plato son

Plato 1 Ex vap = 12439.47 : Ex liq = 126Nn7.06
Plato 2 Ex vap = 13744 .95 . Ex )iq = 13970.88
Plato 3 Ex vap = 14156.09 Ex lig = 143083.45
Plato 4 Ex vap = 14284.80 Ex liq = 14451.34
Plato 5 Ex vap = 14344,09 Ex lig = 14522.88
Plato 6 Ex vap = 14416.74 Ex lig = 14606.24
Plato 7 Ex vap = 14518.53 Ex liq = 14718.05
Plato 8 Ex vap = 14684.19 Ex lig = 145%96.71
Plato 9 Ex vap = 14966.88 Fx lig = 15093.32
Plato 10 Ex vap = 15208.86 Ex lig = 15261.15
Plato 11 Ex vap = 15421.78 Ex lig = 15416.06
Plato 12 Ex vap = 158627.46 Ex lin = 15530.60
Plato 13 Ex vap = 15G848.09 Ex lig = 15773.05
Plato 14 Ex vap = 16122,39 Ex lin = 16028 .67
Plato 15 Ex vap = 16496.5n Fx 1ing = 1639085
Plato 16 Fx vap = 1715445 Fx lig = 17042 .93
Carga en el condensador : 2,245,000 BTU / Hora

Carga en el rehervidor @ =7,104,000 BT / Hora
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RESULTADOS ‘Y, CONGLUSIONES

riores sﬂ- detﬂ-rnuné qu= uno™ de Io.,

b _j'éu vos

v:lran ['ar Le se deba ' que Jus rc:mbuﬂiblras uL|117udn<,

la prad\n.cxﬁn '.Ira “la energla’ son cada vez m—1§ BLCASOS, —,Tamme-nv
L que 1:\ deculamun 2% Una e las opelaciones gue

de’ lag ueanicas’

1o tante de
z.nt.erda< d‘-Ls-rnu nar las necesidaden Leoricas minimas  ge anerala gue

»rr—-qun:l* dha “Gel unha para realinalr una separacion’ yolrataro-ast: de

ki : "hCﬂnL[‘ul" MHn Prociso practico gue se acerdqus a este limte o que

r‘ -=l cpleo’de Tornes de energia costwsas. Para alcanzar el
vaJ‘?'.iV(' se euplea el analisty (srowdinamico. <uya meta es

determinar con cuanta eficiencia se emplea ¢ se produce la

eneryl

504 mestrar. cuant itativamenle el efeclo de las ineficiencias
‘e}i'i cada i‘eL"apa _"dell procesa, -

EL
impbr".énte. 51 bién se han desarrollado varios esquemas de interés

conseguir el v segundo - objetivo representa  un  reto

"és-t.i:;'s es un inicio no gozaban de gran tm ya que su instalacidn
‘represenlaba. un costo relativamente allo gue muchos industriales
no deseaban realizar. Pero debido a los costos de energla. estos
ssOUenas  cada dia tienen mas ateplacion  debtdo a  que  se &

r""li‘i'i'lllClVSLl'ﬂt‘IU 1N reducén considerablemente los costes de operacion
lo que implica gue a un periodo a mediano plazn estos sislemas se
vuelven rentables,

As{ mismo, Lenemes gque existen muchas formes para reducir u
oplimizar el consuma de la energia en las columnas. estas van
desde la implementacion de un buen sistema aislante, localizacidn
caorrecta la alimentacidn. hasta esguemas complejos como  la
destilacidn multielfecto, la destilacicon con integracion de calor o
la destilacidn SREY Cvistas en el capitule IV)., también existen
otros esquenas  no Ltan  conplejos. pero  que  tienen altos
rendimienlos cono son las bombas de calor.

En base & lo descrito en log ecapmtules anteriores se  pude

establecsr que las boumbas de calor son una de las allernatd vas mas

TESIS CON
FAL:A TE ORIGEN
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,nnurma. Fnl r

CONPLELAS | [3ar A

estu sisbami seill one e

ani dde: el evadas . Puizdeti uLx_l izars

’ ‘d}aL erminadas;

presenlaran : I'L;*.j_as ,‘dependxendo} la

Ttz aruerdo o —f:'

‘g up] Bareald mados G

pars e un
l‘unv.l nrm SALIEChehoriaenie m'-Lén, un-alte

urado de ahorra. energélico

1o Hn-r*cu\n d--x filda de Traba o o

E' L Péran BLIG e, d° "vxtal jﬁtborl(aﬁc

wlagins z:n:wx pc! ﬂmr-nta pr oveca ': op rmL chcia  del

compresor- (e 1,‘4 br\mba e calordiose inerenent e

cohsiderablemente © ot daul s reperéul;

B Un mavor
suminisiro de Lrabajc-‘. exter r\ovzyal" «istamd provocande gue
la eficiencia: Ler-nﬁodinﬁ_m;c_a ‘del sislema ‘&n ves reducida
v que V,icsv’r;og!.os'dé Speracian V- de equipo Seran mavores
e 105,'qué"s»j:.-vobl;/rendrla‘n si se.eligiera correctasmente.
Olra deiv lag razohes'pm{ las ‘cuales se debe de contemplar
este pararﬁéLrb. es r:jue sise’ selecciona un fluidoe de
"Lr;.‘aba_)o ‘Z?'err.(geraxxléir ¢on allo grade de peligrosidad

tanio toicol dgice “comd Jcorrecive el Lipo de matergal

ixuu. e utilice para construir ia bomba. de calor bLendra
ques ser e caracterisiicas especrales. provocando asi
gz Jos costos se incrementen.

2.~ Eleccién del esquema de bomba de calor a utitjzar.

Este estarid determinado por las caractwpisticas del

flujo de trabajo, ya que si cbhzser vane la potencia de

los compresares de los ejemnplos anteriores. tenemnss que
las pobLencias mas bajas se mostraron cuando se uLilizd
el propano como [(luide de trabajo, va gue esle es un
buen refrigerante qtie na hecesitns de arandes cantidades
de trabajo pai a poder comprinirle como sucede con el

propilene e la columna de dos componentes, si bien, el

prapilens tiene un valor de efecto refrigerante alto,

tiene que funu mrahlt arsele  uns cantidad  de Lrabaio

TESIS CON
FALLA IE GRGEN
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ronsi derabl emente

allanes

provnru :

ﬂlds .—.] evadalo cual’ Provie s conm
v.hsuunuw- 1a- cafi-:irencxa

,cnlumn.w'- cu._ JTl’e ie

vconl.,raric, es- r_lec&r. aungue; lo: rnrmdur‘o ate dUIu 05 Lon

L l‘ac.. Jes cl=- Lomprxnu nnpl igar 1:« unas polencia b ya o del

‘Cﬂll‘])l‘f.‘b(‘l‘ pero como e~:tb= r-rnsﬁntan Unacvaler Bijo del

'l'éc!,o; refrxgeran'.w B 1% '.1@[\9 »que. In‘\ll('_'_‘dl un:; ’ A yer:

cantidad, del flLurJo dp trabajo pruvor;.mqo' quu 1a_v

pqﬁenf:xa‘del compresar §2 vea elovada.

V. Hr—-nn unal Lo valor ?»de rumpl

3 bl dad

pI‘C\["J‘Cl}lI‘é qu,ln“la 'pl.‘Lt‘hCla‘ del  compresord ';92‘ L\\Jd v )as

dimensivnes drgl ‘demis. equipa tambien di Smihuvan. asit que s Lranr.h‘.s

Lo m.<

tin b jo costleo. de operacion:y de ins !alarxun dml si

si ‘e]" 1 uidia que {puses Cestas ‘caractar.\si.\u‘as e un flurdn

ajeno al .sistema enlonce> convendra utilizar F-l Ps'quwmd 1 ‘de’ la
bombi ‘de-calor’on refrigerante exlerna,” i al fluida »s el que se

i 2 de

encuentrra. eh-los domes entonces denvendra ut flizar: el psq
la 'boamba de calor” con reftigerante proveniente del . producio de
domes, . Por el contrario, si wste (luido se encusnlra en los

Siaeolondesisnbonces gconvendrd utilizar el esquema 3,

Cabe. sefialar que <i bien las bomb de calor h‘pm-l.un ahmeros
considerables de energla por s1 solas.  conviens  hacer  una
combinaci®n con olras Lécnicas para aprovechar aun més la cnergla.
entre -las alternativas que se pueden implemeniar juntn con lasg
bombas de calor para las columnas de destilacion se tienoen
1.~ Ubicacidn correcta de la alimeniacicn a 1a columna.
2.~ InLroduccidn de la alimenlacion en una condicion

Lérmica adecuada,

acjién de la

3.- Eleccion correcta de la presion de o
columna, ya que esta influve en el Lipo v condicidon del fluiden
que se ulilizara para apor Lar los requer1m ent os al
condunsador v al reboiler de i columna.

4. Seleccidn adecuada de la cantidad

TESIS COF
FALLA TE ORIGEH

Producto de




REBULTADUS Y CONGLUBIONES .oy

duymb'.; : Aajade. s l.a cu]vunna. Yanuees
rodue AN ' 1a-

nu‘mur n" d¢=-

Cseparacion:

F“dl @ J.n.

Fstias
e AT

Lenanda,

ol ras

mudnlar qusl S pmﬂden adoptar LUr‘ll"-‘L' va
la colmuna dm desiilacion. una de nxlas. JAlNERIL]
1,

'calvc':r como, el ,Eank)nerﬁanl,.\np‘ en L cualano de

- Lu unplnm“nl.nmmn de un. doble el

“ai{'{' bdmba cles c.\lor voel oira,

{ um.l otz my r~uLu

fou man Sl sLt-'-m;\ spncxll o un pﬂr mi L

gc.:u or,

uma

conzalgunas de-los

cpermitird’ acercar

nnLumplar on alaunas de

cono &5 la

térmica de  la

connL 1.1 on

de operacidn
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APENDICE 1

MEMORIA DE CALCULO.



APENDICE 1 hEMORIA DE' GALCULO | T

MEMORIA -DE CALCULO PARA LA DETERMINACION - DEL FLUJO DE
~VAPOR Y AGUA DE ENFRIAMIENTO EN EL REBOILER .Y GONDENSADOR
DE LAS COLUMNAS DE DESTILACION .

'DELAGUA DE ENFRIAMIENTO REQUERIDA

© FLUJO de
e t2a/n

CARGA DEL CONDENSADOR
BTU /' h

CALOR ESPECIFICO DEL AGUA (Liquida)

Cp. =
i =1 624.149 BTU / (ft*3 » ° F)
DIF T = DIFERENCIA DE TEMPERATURA ENTRE LA ENTRADA Y
LA SALIDA DEL AGUA DE ENFRIAMIENTO
[ =1 °F

FLUJO DE AGUA DE ENFRIAMIENTO EN EL SISTEMA DE

DIF T DOS TRES CUATRO
COMPONENTES ~ COMPONENTES  COMPONENTES
4 8,250.64 1.148.68 899,16
8 4,125.32 574.34 144958
12 2,750.21 302.89 299.72
16 2,062.66 287.17 224.79
20 1,650.13 229.74 179.83 '
24 1,375.11 191.45 149.06
28 1,178.66 164.10 128.45
a2 1,031.33 143.59 112.39




CAPENDICE' 1 MEMORIA DE GALGULO. = . " g

CNTE e VA R BB T

_FLUJO de: VAP, C:

= CALOR ESPEGIFICO DEL "VARGR DE . UA‘
[ =3 120.267(3+ b + of? + d1°3"+ eT*4) "
s TETU . (TON Y oF)

. 7.985742
0.4633191e-3
0.1402841e-5

-0.65783870-9
0.9795288e~13

noo oo
I3 L S )

DIF. T

OIFERENCIA DE TEMPERATURA ENTRE LA ENTRACA Y
LA SALIDN DEL VAPOR DE CALENTAMIENTO

I=1 -F
FLUJO DE VAPOR DE CALENTAMIENTO EN EL SISTEMA DE
OIF T 008 TRES CUATRO

COMPONENTES ~ COMPONENTES  COHPONENTES
4 6.297.96 825.65 536,65
8 3.148.61 01277 269,30
12 2.,098.82 27515 179.51
16 1.573.92 206,34 134,61
20 1,255.98 165.05 || 107.68
24 1,009.02 137.52 89.72
28 899.04 117.86 76.89
32 7B6.56 103.12 67.27

Donde:
S1587. FPROPANO-PROPILEND

§157. PROFANO., n=BUTAND Y n-~FENTANO
§18T. n-PENTANCO, n~HEXAN n-HEFTAND

n-0CTAND TES]S CCN
FALLA DE ORIGEN

SIST. DE 2 COMF.
SIST. DE 3 COMP.
§167. DE 4 COMP.

noRoa




FLUJO DE VFPCR DE CALENTRMIENTO EN (TON / R

3200

2400

ji=en)

FLUJO DE VAPOR DE CHLENTHMIENTO CONTRA DIFERENCIA
DE TEMPERATURA ENTRE LA ENTRADA Y LA SALIDA DEL REBOILER

SISTEMA DE DESTILRCION DE LA
=~ COLUMA [E 2 COF. - CoURes E 3 COP. - COUMWA [E 4 COP.




FLUR CE RGUA OE ENFRIAMIENTO EN (Pted / H)

3200

2400

1eC0

FLUJO DE AGUR DE ENFRIHMIENTO CONTRA DIFERENCIA
DE TEMPERATURA ENIRE LA ENIRADA Y LA SALIDA DEL CONDENSADOR

SISTEMA CE CESTRLFCION UE LA l
= COUMNA [E 2 COP. ~- COLUMA CE 3 CGP. — COLLMNR [E 4 COP.




MEMORIA DE CALCULO PARA EL SISTEMA DE DESTI.ACION

PROPILEMO = PROPANO
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AN

Ve =

Comn 1a Temperatura y F vadurtos son aauales &
los de. la “aliment o Fuertc e mpnnsntes Lience
analoga estruchurg moleculariy Las | e 1L Etm, e
admrbirse  gue: todas lag’ oot igntes. e entran vomalen uel
procesc son dlsLluClQﬁPS di gases: tdeel ey gue s1au 2 ]
gozideal o Porlanto el 1lahajm Nin:mo p:»a ]4 ze

ser caleculado por: 1a” ecuacion,

(-Hmin) .= RToCE M Iy ‘Inty O3 «<Tm Ly Inty 113
8 i.e i.8 E LK iE
" DONDE - ¢
To : Es la temperatﬁra de los alrededores ( Temp. del
Ambiente la cual se toma como 530 °R

Sustituyendo valares en la ecuacion anterior ee tiene:

(1.,987) + (5300 ( 351 * { 0.979 In{0.99) + (.01 1n(0,01) )
+ 249 * [0.051n(0.05) + 0.951n(0.95}1 ~ 60U (0.601nt0.60)
+ 0.401n(0.40)) )

{ =W min )

onon

352,500 BTU / h

2. - FUNCION DE DISFONIBILIDAD (e B

En este caso la funcién de dispomibilidad esla dada por la
ecuaciont

TR T T [ R
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*ya:qUQJYaéi;énﬂrédésyybééfidéé‘ﬂéri ;!
misma Temperatura vy forman disoluci
“eiguentla-leyidéligag ideal

1‘ElﬂéunﬁpmbldE¢Jf§Eaj
wIrabajo de’Arbel yie

Jampresar

e

Cumpféanfv;2 

(-H. '8

(=W 8. ) =

Bomba de Reflujo

1l

(-0 8 ) = 18 hp ( 2545 BTU / hp h )

B - Trabaje Equivalente

El Trabajo Egquivalente del Reboiler total se

a partir de la ecuacién

( -Heq ) = Gr (1 - To/Tr)

704965
679518

4072

45810

caleula a

Utilizando un valor de Tr = 680 "R (220 °F a 17.2 psia),
que es la temperatura del vapor saturado. Por tanto :



Ap:Nch 1 MEMORM DE. CALCULO

24“600 OOfBlU/h G- Suu/bBO)

{~H eq. f
3 el 170 6‘ BTU S

el 22 06 %in'del Berviciu,del Reboiler podrla

teoricamente’convertirse " en trabajo.’. medxantE' una

’ méqu\na térmica reversible, Rt

- Las Trabajoa Equivalentes de los demas tamblednres de
calnr 8on cevn debxdn a'que-Te'o Ti.gon 1guales a” To

Con:los''datos anterioraes se.calcula el Donsumo dc TrabaJD Netd
El cual se mueera en la siguiente Tabla :

CONSUMO DE  TRABAJO . NETO
Parte del Equipo Nola | Nota Il Nota [l Neta 1V
Compresor 1| 277 - —— 704365
Compreaor 11 267 _—— -— 679518
Bomba de Alimen-
tacion 1.6 -— - 14072
Bomba de Reflujo 18 - -— 45810
Reboiler Tatal - 28600000 27.06 5H26070.6
Condensador Parcia  ~—-  -20600000  ~-- 0
Interenfriadar ——— -232000 -— 0
Fosterenfriador —-- -BUBO0O - o
Calen. de Fropano -— 176000 —-—- s}
Calen. de Fropilen ——— 295000 --- 0
Valvulas 0 --- - [¢]

Conaumo de Trabajo HNelo —~;86083?.b

NOTA | = Flujo de Trabajo Comunicada For los Alrededores (hp)

NOTA 11 = Flujo de Calor Hacia el Proceso (ETU / W)

NOTA 111 = Porciento de Transmision de Calar Disponible Para
Trabajo

NOTA IV = Flujo Equivalente de Trabaje Comunicado al Proceso

BIU / h
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0= EFICIFNCXA TERMDU]NAHIGQ'DEL SISTENA fs_i‘

e la tabla anléiion .8e
hoy: pol medxor

Deacuerdo’ con. loa; Valore
tiene que’ el Trabaja:Neio
de la: ecuarxnn:~

o

6,860,83%.6.,

6.508,332.6"
2,557.3" hp°

[[E ]}
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* APENDICE. 1 : MEMORIA_DE ‘CALCULO"

ACIEL U ANALTSIS T
EXERGETICO

CALOR - CO| SISTEMA.-DE’ REFRIGERACION
SEXTERND'( PROPANO )

SANALTSTET

Dado a que-las condiciones de la alimentacion y de los productes
son las miesmas que en la cblumna convenciohal. ee tiene que la
Funcidn de Dieponibilidad- ( -¢:B ) ee igual'al “Trabajo Hinimo de
Separacién ( - H min ): esto est

(e B) = (- Hmin) = 362,500 BTU / h

Para este caso loe célculoa para determinar el Trabajo de Arbol
{Trabajo Externc sobre el Sistema) eon los mismos que se realizarén
en la columna convenciopal, salvo que ahora hay un tercer Compresor
que praporciona el trabajo necesario a la Bomba de Calor para gque
éota pueda remover el calor del Condensador y lo ceda al Reboiler.
Para éate Compresor el Trabajo de Arbol se calecula de la misma
farma que en lpa otros compresores, esto es:

( ~H = ) = 1572 hp ( 2545 BTU /7 hp h ) = 4000740

y dado que la Bomba de Calor eesta Recirculands el Calor necesario
para que ee lleve acabo la separacidn, no exisle alguna otra fuente
que suminietre calor al aistema., Por lo tanto no es necesario
calcular el Trabajo Equivalente del Reboiler. ya que para este
sistema el reboiler no cansume vapor de agua del exterior.

Finalmente el Trabajo Neto aee Calcula de la miema forma., y las
resul tadoa se muestran en la eiguiente Tabla:

4, = EFICIENCIA TERMODINAMICA DEL SISTEMA ()

Deacuerdo con los valoren mostrados en la tabla anterior se
tiene que el Trabajo Neto es de 5,435,100.0 BTU/h y por medio

de la ecuacitnh
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" CONSUMO  DE  TRABAJD  NETO

Parte del Equipo Nota | Nota 11 Nota 11l Nata 1V
Compresor | 277.00 —--= -—- 704265
Compresor 1] 267.00 o - 679515
Compresor 111! 1.,572.00 -— ——— H000740
Bomba de Alimen—
tacian 1.60 - --- 4070
Bomba de Refluje 16.00 -—- - 45810
Reboiler Taotal - 24600000 -—= -—=

" condensadar Parcia - ~20600000 - .00 }
Interenfriador - ~232000 - o0 |
Posterenfriador - -848000 -=- .00
Calen., de Propano -—= 176000 - .00
Calen. de Propilen —-—— 295000 ——— .00
Valvulas .00 --- ——- .00

Consumo  de Trabsajo Heto 5435100

NOTA 1 = Flujo de Trabalo Gomunicado Por los erededoreﬁr}%p}

NOTA Il = Flujo de Caler Hacia el Proceso (BTU 7/ W)

NOTA IIl = Porciento de Transmisién de Calor UCisponible Fara

Trabajo
NBTA IV = Flujo Equivalenie de Trabajo Comunicado al Froceso
BTU 7 h
3 = ¢ B/ { -W-net) St . ¢ B = (+ )

Se tiene que la Eficiencia Termodinamica para esle si1stemna ee:

( 352,500 ) / € 5.,435.100.0 ) o+ 100
6.49 %

€

ton

S. - TRABAJO PERDIDO ( H p )
El Trabajo Pérdido se calcula mediante la siguiente ecuacitn

( ~Hnet ) - ¢B
5435100 - 353,500

Wp

o

5081600 BIl / h
1,489,265 KW

nou
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NFHORIA DE. CALCULO PARA. EL CICLO.DE' BOMBA DE CALOR
PAFIA EL SISTEMA PROPANO®- PROPILENO,

SISTENA DF ROMRA DE CALOR CON REFRIGERI\NTE i
EXTERNO ~ ( PROPANO }

DATOS PROPOHCIONADOS POR EL -DIAGRAMA PRESIOH- ENTALPIA !

CARGA EN EL CONDENSADOR. Qc 20600000 BTY / h

CARGA EN EL REBOILER Qor 24600000 PTU /- h
TEMP. EN EL CONDENSAROR Tc- = 285.4  ° K
TEMP. EN EL REROILER Tr. = 31675 ° R
ENTALPIA EN EL PUNTO a = ~44.00 BTU /1b
ENTALPIA EN EL PUNTO b = 133.00 "
ENTALPIA EN EL PUNTO 4 = 141.30 "
ENTALPIA EN EL PUNTO 3 = 118.00 "
ENTALPIA EN EL PUNTO 2 =z ~2.00 N
ENTALPIA EN EL PUNTO 1 =z ~2.00 "

a ). CALCULC DEL FLUJO DE REFRIGERANTE ( m )
m = Qc / (H3 - H2)
= l[mf;l?ﬁ’gy-_;l Ib/h
b ). DETERMINACION DE LA FRACCION DE LIQUIDO'VEN EL PUNTO (3}

= (H3 - H2) / (43 - Ha) :
= o120/ 162

“ . 7407407 '

c ). EFECTO REFRIGERANTE ( E.R )

x{3)

E.R. = H3 - H2
= 120 BTU/]b
d ). TRABAJO REAL { Wr )

Wr = Ha4 - H3

= [:——2_3—3] BTU/1b

d ). TRABAJQ ADIABATICO ( Wad )}
Wad = Wr » EFI ad
DONDE LA EFICIENCIA ADIABATICA SE DETERMIHA FOR LA ECUACION :

EFI ad = {0.7740.16X)/{1+0.,375X) + 1.33(EFI.p - 0.77)X%%0.16
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© Y LA EFECTENCTA. POLITROPICA (EFIp). SE-ONTIENEIDE TABLAS Y ES:.

S UN"VALOR QUE-DEP REFITGEHANT

Wri e m/2545 0

2545 BTU/h = 1 Hp

£°)," . COEFICIENTE DE OPERACION O FUNCIONALIDAD ( éOP c )

coP ¢ = COPr +.1 ‘
'DONDE . "EL. COEFIENTE DE OPERACION FRIGORIFICO SE DETERMINA POR:
COP r = E.R. /Wr

CoP r = 5.150215

COP ¢ . [ 6.150215

CALOR QUE PUEDE SER REMOVIDO POR LA BOMBA DE CALOR
EN EL CONDENSADOR

Qc = m({H3 - H2)

= 20600000 BTU/h

CALOR QUE PUEDE CEDER LA BOMBA DE CALOR
EN EL REBOILER

Qr = m{H4 - H1)

= 24599833 BTU/h

N EL,STSTEMAT .



I~ 12°F TN Propileno 99 %
f > 16.7 psia ﬂ—/”—- Alre’ 530°R, 1atm

/L Calentnuor
P “ 285 e3 HiU/
N 115 | /D =876 =
Destilacién ﬂ—] 7 y Cordensador ag oo
l491 °F ( ! parcial is r-
’112 psia E " 20,600 KBTU{h | rapsa
- . Compresor de
Tanque de i i
L } refrigeracion
Almentacsn l (\ Reflujo ,J Flujo ce Refrigerantz ¢
A I 171,666.7 ib{h
Liquido Saturado a7 b~
, o S ‘ 1572-hp
to-molh Bomba - Lo ' e
Propilero 260 pano
63.4 °F i : . Prepanc
Propano 240 2 116 psia 4 10 oF o i3 ‘Refrigérante
Total 6Ca | I T ‘ ‘ i
- ; T e
i { Rebo;lci' tntai - | 215 psia
J, i e 24,6C0KBTU{H
{ o8 o= 176 %3_\th Propano: §5 % .
w1 : o o
s - R -
16.7 psia <t —— Aire 530 “R. 1 atm
Calentadcr

Destitacion a baja temperatura utilizando bomba de calar con refrigerante
extesno al propano para la separacion dal sistema propanc-propilenc.
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“HEMORTA™ DE CALGULO - FARA EL © ANALTEIS:
- IERMODINAMICO . Y~ EXERGETICU. -

352,500~ BTU'/ h

Para este caso log cdlculos para determinar el Trabajo de Arbol
{Trabajo Externo sobre el Gistema) son los mismos que se realizaran
en la columna convencianal, salvo que ahora hay un tercer Compresor
que proporciona el trabajo necesario a la Bomba de Calor para que
¢sta pueda remover el calor del Condensador y lo ceda al Reboiler.
Para eésle Compresor el Trabajo de Arbol se calcula de la misma
forma que en los olros compresores, esto ee:

( -H e = 1180 hp « 2345 BTU 7 hp h ) = 3003100

y dada que la Bomba de Calor esta Recirculando el Caleor necesario
para que se lleve acabo la separacivn, no existe alouna otra fuente
que suministre calor al sistema. Por lo tante no es necesario
calcular el Trabajo Equivalente del Reboiler, ya Qque para este
sistema el reboiler no consume vapor de agu: del exteriar.

Finalmente el Trabajo Neto se Calcula de la misma forma, y los
resultados se mueatran en la siguiente Tabla:

4, -~ EFICIENCIA TERHODINAMICA DEL SISTEMA e )

Deacuerdo con loe valores mostrados en la tabla anterior se
tiene que el Trabajo Neto es de 4,437,460.0 BTU/h y por medio
de la eguacion
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CONSUMO  DE -

TRABAJO

NETO

Farte del Equipo

Nota 1 Nota 1!

Nota 111 Nota 1V

Compresor | 277.00 = - 704965
Compresor 11 267.00 —— ——— 679515
Compresar 111 1.872.00 - 3003100
Bomba de Alimer- T
tacion 1.60 - -—= 4070
Bomba de Reflujo 18,00 — — 45810
Reboirler 1otal - 28600000 -— -
CGondensador Farcia ——— -20600000 --- .00
Interenfriador — =-232000 -—- .00
Paosterenfriador —— -848000 . .00
Calen. de Propanc ——— 1746000 - .00
Galen. de Propilen -—- 295000 --- .00
Valvulas .00 - - .00
Consuma de Trabajo Neta 4437460
NOTA | = Flujo de Trabajo Comunicado For los Alrededores (hp!
NOTA Il = Flujo de Calor Hacia el Proceso (BTU / h!
NOTA I}1 = Porciento de Transmision de Calar [isponible Para
Trabajo
NOTA IV = Flujo Equivalente de Trabajo Comunicadoe al Praceso
8TU / h
€ = o B/ (-H net) St @B o= 0+
Se tiene gque la Eficiencia Termodinamica para este gistema es:
€ = ( 352,500 ) / { 4,437,460.0 3y ¥ 100
= 7.94 %
5. -~ TRABAJO PERDIDD (W p )

El Trabajo Pérdido se calcula mediante la siguientle ecuacion

Wp

{ - W net

"o

n

)y - ¢ 8B

4y37u60 - 353,500

4083940 BIU / h

1,196.67 W
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' APENDICE

MEMORIA DE CALCULO PARA.EL CICLO DE BOMBA DE CALOR
1PAHA EL SISTENA PROPANO - PROPILENO

SISTEMA DE BOMBA DE CALOR CON REFRIGERANTE
PROVENIENTE DEL PRODUCTO DE DOMUS

'DATOS PROPORCIONADOS POR EL DIAGRAMA FRESION-ENTALPIA

./ CARGA EN EL CONDENSADOR Qc 20600000 - .BTU 7. -h

~CARGA EN EL REBOILER ar 24600000 -.BTU-/h
TEMP. EN EL CONDENSADOR Tec = 282.6 ° K
TEMP. EN EL REBOILER Tr = 308.7 K.
ENTALPIA EN EL PUNTO a = =42.00. .ATU /1b
ENTALFIA EN EL PUNTO b s 124.00. "
ENTALPIA EN EL PUNTO 4 = 128,78 "
ENTALPIA EN EL PUNTQ 3 = 112.00 "
ENTALPIA EN EL PUNTO 2 = -10,00 "
ENTALPIA EN EL PUNTO 1 = -10.00 "

a ). CALCULO DEL FLUJO DE REFRIGERANTE ( m.)

m = Qc / {(H3 - H2)

= {768552.5 1b/h

b }. DETERMINACION DE LA FRACCION DE LIQUIDO EN EL PUNTO ¢ 3 )

= (3 - H2) / (H3 - Ha) ,
= 122 / 154 e

[:?7922078

ec). EFECTO REFRIGERANTE ( E.R )

x (3)

H3 - H2

E.R. '
122 BTU/1b

1]

d ). TRABAJO REAL ( Wr )

Wr = H4 - H3

= 17.78 | BTU/1B

d ). TRABAJO ADIABATICO ( Wad )
Wad = Wr « EFI ad
DONDE LA EFICIENCIA ADIABATICA SE DETERMINA POR LA ECUACION

EFI ad = {0.77+0.16%)/701+0.375X) + ) RR(FFI.n - 0. T7IX*~0 .16
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"MEMORIA DE" GALCULO®

SELOBTIENE:DE. TABLAS “Y-ES
; 'SISTEMA.

£, caniCIENTE DE OPERACION O FUNCIONALIDAD ( COP c )
cop c:.- e L . . .”;:; v
DONDE - EL COEFIENTE DE OPERACION FnIGonzsléb SéwDETEhMINAJPbR:
COF r = E.R/ Wr B e '

COP r = 6.861642

~COP ¢ = 7.861642

CALOR QUE PUEDE SER REMOVIDO POR LA BOMBA DE CALOR
EN EL CONDENSADOR '

Qc s m(H3 - H2)

= 20600000 BTU/h

CALOR QUE PUEDE CEDER LA BOMBA DE CALOR
EN EL REBOILER

Qr = m{H4 - H1)

= 23602197 BTU/h
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Dado ‘a7 que 148 condidibnes. de’laalimentacien: y de 1os ‘productos
aon . lag . mismas i que’en:la.columna canvengional, ‘se’ tiene que la
Funcien de Disponibilidad (¢ 'B ). es. igual:al ' ‘Trabajo  Minimo de
Segparacion ='W min. )}y esto es: R :

(98 = = Wmin) = 352,500 BTU / h

Para este caso las calculoe para determinar el Trabalo de Arbol
(Trabajo Externo sobre el Siatema) eson los miemos que se realizaron
en la columna canvencional, salvo que ahora bay un tercer Compresor
que proparciona el trabajo necesario a la Bomba de Calor para que
ésta pueda remover el calor del Condensador y lo ceda al Repoiler.
fara esle Compresor el Trabajo de Arbol se calcula de la misma
forma que en los otros compresores, esto es:

t-He ) = 511 hp ¢ 2545 BTU /7 bp h ) = 1300495

y dada gue la Bomba de Calor eésta Recirculando el Calar necesario
para que se lleve acavo la separacion, no esiste alguna otra fuente
que suministre calor al saistema. FPor lo tanto no es nezesario
calcular el Trabajo Equivalente de! Reboiler, ya que para este
sistema el reboiler no consume vapor de agua del exteraior.

Finalmente el Trabajo Neto se Calcula de la misma {orma. 7y los
resultados se muestran en la siguiente Tabla:

4, - EFICIENCIA TERMODINAMICA DEL SISTERA (€ )

Deacuerde con los valores wmostrados en ls ‘abla anlerior se
tiene que el Trabajo Neto es de 2,734,855.0 BTU/h y por medio
de la ecuacion
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CONSUMO  DE TRABAJOD

NETO

Parte del Egquipp Nota | Holta |1

Nota 11! -Nota 1V

e 704965

Compresor | 277.00 ——
Compresor 11 267.00 --= ——— 679515
Compresar 11] 1,572.00 -— --- 1300495
Bomba de Alimen-
tacion 1.60 - - 4070
Bomba de Reflujo 18.00 —— - 45810
Reboiler Total —— 264600000 -—— ———
Condensador Parcia --= ~20600000 - .00
Interenfriadar - -232000 - .00
Posterenfriador —— -848000 --- .00
Calen. de Propana - 176000 -—= .00
Calen. de Propilen - 295000 - .00
Valvulas .00 -—= —- .00
Consumo de Trabajo Neto 2734855

NOTA
NOTA
NOTA

NOTA

Flu)o de Trabajo Comunicado Par lo
Flujo de Calor Hacia el Proceso (
Porciento de Tranamision de Calor

mowon

Trabajo
IV = Flujo Equivalente de Trabaja Gomu
BTU / h

= @B/ (~H net ) 51 6B =

s Alrededores (hp)
BTU / M)
Dispaonible Para

nicada al Proceso

(1)

Se tiene que la Eficiencia Termodinamica para este sistema sct

5.

= ( 352,500 / { 2,734,855.0 ) * 100

= 12.89 %
TRABAJC FERDIDO ( W p)

El Trabajo Perdido se calcula mediante la siguiente ecuacion

Hp

(- HWHnet) - ¢B
2734855 - 353,500

FL ]

2381355 BTU / h
697.90 KW
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a ).

d ).

ﬂEHORIA DE CALCULO PARA EL- CICLO DF BOMBA . DE CALOH

PAHA EL SIQTEHA PROPANO - ‘PROPILENO

" DATOS’ PROPORGTONADOS POR.EL DIAGRAMA-PRESION-ENTALPIA "

SISTPMA DE BOHBA DE CALOH CON HEFR]GFRANTF
“..'PROVENIENTE DEL-PRODUCTO DE FONDOS

CARGA EN

TEMP. EN
TEMP. EN

ENTALPIA
ENTALPIA
ENTALPIA
ENTALPIA
ENTALPIA
ENTALPIA

EL

EL
EL

EN
EN
EN
EN
EN
EN

CARGA EN EL CONDENSADOR

REBOILER

CONDENSADOR
REBOILER

EL PUNTO
EL PUNTO
EL  PUNTO
EL PUNTO
EL PUNTO
EL PUNTO

Qc
Qr

Tc
Tr

—NWaA TR

non

oo oo

20600000

24500000’ .

274.67;
290.6

-42:00
123.00
127.08
118.00
' -26.00
~26.00

LBTU /" hil.

BTU /7 h
oy
® K

BTU /1b

CALCULO DEL FLUJO

m = Qc /

DE REFRIGERANTE

(H3 - H2)

145355.6 ! 1b/h

m

DETERMINACION DE LA FRACCION DE LIQUIDO EN-EL: PUNTO {3

x (3]

144 /

=]

EFECTO REFRIGERANTE ( E.R )

E.R. = H3 - H2
= 144 BTU/1b
TRABAJO REAL ( Wr )
Wr = Ha - H3
= 9.08 BTU/1b

TRABAJO ADIABATICO { Wad )

Wad =

Wr « EF1 ad

(H3 - H2) / (H3 - Ha)

160

)

DONDE LA EFICIENCIA ADIABATICA SE DETERMINA POR LA ECUACION :
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EFI.ad. = (0.7740:16X)/(140.375X) + 1.33(EFl.p - 0.77)X*v0.16

Y"LA EFECIENCIA POLITROPICA (EFI.p) SE OBTIENE DE TABLAS Y
* UN:VALOR ‘QUE ‘DEPENDE DEL ‘FLUJO DE REFRIGERANTE EN EL’SISTEMA!

PARA ESTE ‘CASO LA EFL.p = =~ .76

<2 BRI ad 6702868

£ ):1-‘COEF£CIENTﬁ DE ‘OPERACION orrunéronAplpAor( coPic )t
cop e = COPr o+l - Jk"” A i

DONDE  EL COEFIENTE DE OPERACION Fnledﬁxrxéo;sé‘DETEﬁmfNA POR:
COP r = E.R. / Wr o

cop r = 15.85903

COP ¢ = 16.85803

CALOR QUE PUEDE SER REMOVIDO POR 1A BOMBA DE CALOR
" EN EL CONDENSADOR

Qc = mi{H3 - H2)

= 20600000 BTU/h

CALOR QUE PUEDE CEDER LA BOMBA DE CALOR
EN EL REBOILER
Qr = m(H4 - H1)

= 21898844 BTU/h
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MEMORIA DE CALCULO PARA ELL SISTEMA DE DESTILACION

PROPANO , N-BUTANO ¥ N-PENTANO



AP'Eigmct" 1°: MEMORIA DE ‘CALEULO - . - PR -t
; CANALISIS S TERNOULNANLGO -
" DEL SISTEHA DE SEPARAGION PROFANG, n-BUTARO Y n-PENTANO

GOLUMNA  COMVENCTONAL

FLUJO ENTALFIA ENTROPIA-|[TEMPERATURA
i lb-mol/h BTU/1b-mel| BTU/Ilb-mol °F
VRLJMENTOC[ON 100, 3,424.55 58.70¢) 239.9C
QOMUS . - 51,11 -445 .82 CR VLX) 11~T55
FONDOS 38.89 H,325.69 7125 207 .80

1.. - FUNCION OUE DISFONIBILIDAD (-0 B

En este ejemplo las condiciones de ealida .de' los productos
no son las mismas que existen en la entrada -a:la columna, por
1o cual la funcion de dispanibilidad . (¢:B. ) no sera calculada
Como en e)] ejemplo anterior, sino que-se utijyzara ia siguiente
ecuaci6n: : Pl :

“Ta': Ea-la temperatura de lés alréededores ' Temp. del
“Ambiente la cual se toma como 530 °R

Sustituyendo valorees en la ecuacien anterior se tiene:

61,11 1 —4u9,g2) + (138,80 @
(100 * 58,7081 - [ (61.11 =
5 1)

(" ¢ B ) = {~(100 * 3,424.55) + [ ¢
4,325.69) 1 ) + {(830) {
41.065) + (38.8% » 72.172

BIF H = -201717.4 BIU / h
DIF 8 = ~5566.3766 BTU / h °R FOR LU TAHTD
t «B ) = 93162.182 81U / h

2. - CONSUMD DE TRABAJO NETO ¢ - W net

El consumo de Trabajo Neto ., se calcula a partir de la suma del
Trabajo de Arbol y el Trabaja Equivalente

(=W net ) = L[ (1 = To/T1) % 81 =+ L ~Hs



APENDICE  1:: MCMORIA ‘DE CALCULD PR 26
“DONDE 3. '

TrabaJo de Grhol

En este EJEmplD' NU ge especxfxcan equxpns adxcxonalns.
Bnlamente ‘ae’’ cnntemp]m unaeolumna -’ de’ déstilacien
‘fconvencinal es, ‘decir, i tan fsolo el Rehunlev wiels
“gendensador'y ia Columna. For-lo ‘tanto no.es . necesario .
';dutevmxnar trabaJn de” arhnl ya que eale n xisle‘para
 este EJemplo. e : T

- Reboiler

€ CWeeq

2, 868 000 BTU/R ~+ (17

( 4uueﬁ~f
498308 82 :BTU./-h -

Es decir, el 22.06 % del servicio del Reboiler podria

:-teoricamente convertirse en trabajo, mediante una
maguina térmica reversible y como el Agua de Enfriamiento
que se sumimistra al Condensador se encuenira a Ta, el
Trabajo Equivalentr es este eguipo es Cero.

Con los datos anterioree se calcula el Coneurc de Trabajo Neto
£l cual se muestra en la siguiente Tabla

CONSUMO OE RAEAJD NETD

farte del Equipo Note | Nota Nota il Naota 1V

Reborler Taotal -

CGondensador Parcial == 2865000 - [
Consume  de  Trabajo Neto YEIUE.BZY
NOTE ] Fluio de Trabajo Comunicado For los Alrededores (haol

It

Flujo de Calor Hacla el Froceso (BTU / o

Forciento de Transmision de Calor Digpormable Fara
Trabajo

NOTA IV = Flujo Equivalente de Trabajo Comunicade al Froceso
BIU / h

NOTA 1]
NaTA

n



APENDICE - 1: MEMORIA DE GALCULO . L . S er

Wi - EFICIENCIA TERMODINANICGA DEL SISTEHA ' (

Deacuerdo; 12
“tieng

most radoa’ :
! por.;:

es - de

vle aratema

YELTrabajo

HWp:. :
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é WAL [:51.8; T ERMN D O LN h M

DEL SISIEHA'DE‘SEPQRADION PROPANG; n- eu1nuu v n- PENTAND‘

CGN BoMBA DE GALOP CDN SISTEMA ()3 REFRIUERA TON

EXTEPNU e PRUPAND )

son las mismas ,que enla cnlumna
Funcion de Disponibilidad (. ‘¢ B

(eB oy = 93162, 182 BrUf/

Para. este caso si.se determinar
Externo que actua sobre el S)gtemé)VYa
un compresar, el cual proporecionaelit
de Calor para gue ésta pueda remover el
ceda al Reboiler. :

Para este Compresor el TrabaJn de Arbol ‘B8e 'calcula de’ la

forma

(~4s ) = 99 hp 2545 BTU / hp h ) =

y dado ¢que la Bomba de Calar esta Recirculando el Calar

251,955.00

o Trébajo
erlale N :
o ahlan Bnmba'ﬂ
del Cnndensadar y-lo

axgulente

necesario

para que se lleve acabo la separacien, no existe alguna otra fuente

gue suministre calor al sistema. For lo tanto no es
calcular el Trabajo Egquivalente del Reboiler., ya que

necesario

para este
sinstema el reboiler no consume vapor de agua del exterior.

Finalmente el Trabajo Neto se Calcula de la misma forma, y los

resultadcs so muecstran en la siguiente Tabla:

coNSUMG  DE  TRABAJO  NETD
farte del Equipo Nota ! Nota 11 Nota Il HNota IV

—

Compresar i 99.00 --= - 251,%55.00
Reboiler Total --- 228FH00 22,046 9]
Condensador FParcial - 2863000 - 0
Valvulas

Coneumo  de Trabajo HNeto 251.,955.00

Flun de Trahajo Gemunicado Par los Alrededores (hp)

NOTA ] =
MOTA 11 = Flujo de Calor Hacia el Proceso (ETU /7 h)
NOTA F1] = Forcilenta de Tramemiegran de Calor Drepomible Faca

Trabajo

NOTA IV = Flujo Equivalente de Trabajo Comunicado  al

BI1U 7/ h

Froceso



APENDICE 1 MEMORIA: DE ‘CALCULO »- " a9

4. - EFICIENGIA TERMODINANICA OCL S]!
Deacier du ‘con l‘bs'jvai‘nr'e,‘ ostr
tiene. .que el Trabaio:«iN
“medio de.la‘ecuagion’ ;
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a ).

b ).

c ).

d ).

MEMORIA- DE CALCULO PARAEL CICLO DE BONBA DE CALOR
--PARA EL SISTEMA PROPANO, n- HUTANO Y n-PENTANO

SISTEMA DE BOMBA DE CALOR CDN HEFRIGERANTE
( PROPANO )

' DATOS PROPORCIONADOS

EXTERNO

POR EL DIAGRAMA PRESION-ENTALPIA

CARGA EN EL CONDENSADOR Qc = 2868000 BTU / h
CANGA EN EL REBOILER Qr = 2253000 BTU /. h
TEMP. EN EL CONDENSADOR  Tc = 293.32 ° K
TEMP. EN EL REBOILER Tr = 311.48 " K
ENTALPIA EN EL PUNTO a = -21.00 BTU /1b
ENTALPIA EN EL PUNTO b = 132.00 "
ENTALPIA EN EL PUNTO 4 = 137.0¢ "
ENTALP1A EN EL PUNTO 3 = 126.00 "
ENTALPIA EN EL PUNTO 2 = .00 "
ENTALPIA EN EL PUNTO 1 = .00 "
CALCULO DEL FLUJO DE REFRIGERANTE m )

m =

Qe / (H3 - H2)

= _EE;EH.BO I1b/h

[

DETERMINACION DE LA FRACCION DE LIQUIDO EN EL PUNTO

x ( 3) =

126 /

D

8571429

EFECTO REFRIGERANTE

E.R.

TRABAJO REAL
Wr =

TRABAJO ADIABATICO
1

Wad =

{H3 - H2) / {(H3 - Ha)

( E.R)
H3 - H2
126 BTU/lb
{ Wr )
H4 - H3
11 BTU/1b
{ Wad )
Wr « EFI ad

147

3

}

DONDE LA EFICIENCIA ADIABATICA SE DETERMINA POR LA ECUACION



" APENDIGE 11 MEMORIA DL CALCULO

EFT ad,V‘ s 0.7700. 1sx)7(1io 3

f CYLA EFFCIENCIA POLITHOPICA (EFL.p ). SEZORTIENE; DE-TABLAS. Y: ES
UN VALOR QUE: DFPENDE DEL FLUJ DE. REFRIGERANTE, EN:EL SJSTENA

FARA ESTE CASO LA EFI p

£ COFFICIENTE DE OPERACION O FUNCIONALIDAD' ¢ coP ¢ )
cop"'f— L COP r + 1
DONDE - B COEFIENTE DE GPERACION FnIGORIFICO SE DETERMINA POR:
N WA

TGP r - = 11.45455

COP ¢ = || 12.45455

,'CALDR,QUE PUEDE SER REMOVIDO POR LA BOMBA -DE CALOR

EN EL CONDENSADOR

Q¢ = m{H3 - H2)

2868000 BTU/h

CALOR QUE PUEDE CEDER LA BOMBA DE CALOR

“

EN El. REBOILER

Qr = m{H4 - H1)

= 3118381. BTU/h



136.4 psia

>
1358 °F | 111.9°F 61.11 lb-meth
3 137 psia l propano  0.4967
TN nbutans  0.26337
——— 15 LD = 4.804 { = n-peniano 0.0OBSE
een _ Condensador
| \ parcial 8.3 °F
I} H .
\ / 2868 KBTUjh 120 psia
2389 °F ,5—' Cormpresor de
143 psia S et Flujo de Refrigerante refiigeracion
Alimertacion { feee) 22,761.9 Ib-mol | ]
tiquido Saturado [ .
> Q L~ s9hp
h-molfh R -
Bomba :‘(7
prepano . 30 .:}. . .
wbutano 20 2 L & Refrigerante . Propano
n-genano 40 1 101 °F i .
: i -] 190 psia 110.°F
e ) i 1o0-psia-
2539 °F t 7 Reteiler total o
146 psia | - Mo i 2,288 KBTUIh
S i ~— .
‘ 2578 °F  28.88 ib-molh propana 0.0600G
L = thutano 0.60837
150.8 psia npentano 0.59083

Destilacién a baja temperatura utilizando bomba de calcr con refrigerante
externo al propano para la separacion del sistema propano.. n-butano.
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COTERNOU LNAN GO
Epéknclom'haoréuu;,n—su1nuo Y»n~h£u1gwo

éUN‘éOHéhfﬁE CALOR CUN SISTEMG DE REFRIGERALIUN
: PRDUENIENTE DE. . DUMUS ;

; Dadn a que las cundxcnnnea de 1a alimentacion.y de lna productos
ron las ‘mismas igque ‘&n’la columna convencianal. 'y que. solamente
¢l compresor de la Bomba de - calor -es el que aporta @ trabajo. al
sistema, y dado gue no es necesario determinar tvabaJu equivalente
debido a“lag mismas razones que en el gistema de’ bomba. de .calor .con
refrlgerante externn. se tieng que . ; = E

El Trabaja de Arbol para el compreeof es elﬁé{édxeqte

(-We .= 47 hp (--2545 BTU / hp'h) i=-119,615700

Finalmente el Trabajo Neto se Calcula de la misma forma, y los
resultados se muestran en la siguiente Tabla:

CONSUMO DE  TRABAJO NETO

Parte del Eaquipo Nota | Nota 11 Hota 111 Nota [V
Compresor | 47.00 ——— ~—- 119,615.00
Reboiler Total -—- 2259000 - Q
Condensador Parcial - 2868000 - e
Valvulas T
Cansumo de Trabajoc Neto 119,615.00

NOTA 1 = Flujo de Trabajo Comunicada For loe Alrededores (hp)
NQTA 1l = Flujo de Calor Hacia el Froceso  (BTU ¢ o)
NOTA 111 = Porciento de Transmisien de Galor [isponmible Para

Traba o
NOTA IV = Flujo Equivalente de Trabajo Comunicado al Proceso

BTU / h

TESIS CCN
FALLA LE ORIGEN




5. TRABAJO' PERDIDD W p )
El “Trabajo Pérdido [:T] éalﬁula meaianié la aigui%ﬁfe,écuacian

“wp

C-HWnet) - o8B

26452.818 BTU / h
7.7524504 k W
10.394035 hp



APENDICE. 1 : MEMORIA DE CALCULO

MEMOR1A hE CALCULO PARA EL'CICLO:DE HOMBA' DE- CALOR
PARA-EL SISTEMA PROPANO, n-BUTANO Y n=-PENTANO

“SISTEMA DE BOMBA DE CALOR. CON REFRIGEHANTE
PROVENIENTE DEL PRODUCTO DE DOMOS

DATOS - PROFPORCIONADOS POR EL DIAGRANA PRESION-ENTALPIA

ENTALPIA
ENTALPIA
ENTALPIA
ENTALPIA
ENTALPIA
ENTALPIA

EN EL
EN EL
EN EL
EN EL
EN EL
EN EL

PUNTQ
PUNTO
PUNTO
PUNTO
PUNTO
PUNTO

CARGA EN EL CONDENSADOR
CARGA EN EL REBOILER

TEMP. EN EL CONDENSADOR
TEMP. EN EL REBOILER

_NWa T

Qc
ar

Tc
Tr

2868000 BTU / h
2259000 BTU /' hf|

330.8 e
3368 2

"o

4.21° BTU /1b
46.43 .
49.71 "
A8.16 . "
©10.68 "
‘10,687 "

CE TR TR TR T

a ). CALCULD DEL FLUJO

m =

x {3) =

c ). EFECTO REFRIGERANTE

E.R. =

d ), TRABAJO REAL

Wr =

d ). TRABAJO ADIABATICO

Wad =

Qc / (H3 - H2)

DE REFRIGERANTE ( m ) -

76522.14 1b/h

b ). DETERMINACION DE LA FRACCION DE LIQUIDO EN-EL,#U&TO 173

(H3 - H2) / (H3 - Ha)
37.47935

.B527313

H3 - H2
37.47935 BTU/lb

{ Wr )

H4 - H3

1.551169 BTU/1b

( Wad )

Wr « EF1 ad

/

{ E.R)

43, 95212

)"

TESIS CON
FALLA [E CRAGEN

DONDE LA EFICIENCIA ADIABATICA SE DETERMINA POR LA ECUACION :




APCNDIGE. 1t MEMORIA DE CALCULG -

EFI.ad - = (o.1700. 16x)/(140 375X) e

"PARA ESTE CASO LA EFI p

CEFliad "-&‘ffiﬂ

’an,~i'

£ ). COEFICIENTE DE OPERACION 0 FUNCIONALIDAD “COP ). -
P : coPro1 L
: DONDE ~ EL COEFIENTE DE OPERACION FRIGORIFI( :DET;hﬁiNXipbn:

COP 'r = E.R. / ur

coP r = 24.16201

COP ¢

25.16201

CALOR QUE PUEDE SER REMOVIDO POR LA BOMBA DE CALOR =~
EN EL CONDENSADOR

Qc = m(H3 - H2)

= 2868000 BTU/h

CALOR QUE PUEDE CEDER LA BOMBA DE CALOR
EN EL REBOILER

Qr = m(H4 - H1)

s 2986649, BTU/h
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n N ﬂ L1818 S TER H U0 NA H I L U

DEL SIS1EHA DE ‘SEPARACION PRUPANU, fi- BUTQNU Y ne ENTANO

CUN GonBA OE CALOR CON SISTEHA DE REFRIUERAL]UN
PROVENIENTE - DE FUNDUS P

Dade a'que-las condiciones de:la al)mentacxnn yi de lcs productna
son las mismas que en la columna convencional’, Ly que aolamente
el . compresor de la Bomba de calor ~es el gueiiaporta: trabajo. ..al
sistema, y dado que no es necesario delerminar. trabajos ‘equivalente
debido a las miasmas razones que’en el asisteds. de; homha(ds calnr con -

“refrigerante esterno, se .tiene que' : :

E1 Trabajo de Arbol para-el ccmﬁngauﬁ’eé:elislgulénte

(-Nos ) = 328 hp {2545 BTU/ hp.h ) = B34,760.00

Finalmente el Trabajo Neto se Calcula de la misma forma, y los
regultados se muestran en la siguiente Tabla!

CONSUMO  DE  TRABAJO NETU

Parte del Equipo Hota | Nota [1 Nota [1] HNota IV
Compresor | 328.00 —_— -— B3, 760.00
Reboiler Total —-- 2259000 —-= 0
Zondensadar Parcial - 2B63000 -—- 0
Jalvulas
Conaumo  de  Trabajo Neto &34, 760,00
NOTA | = Flujo de Trabaj)o Comunicado fFor los Alrededores (hpi
NOTA 11 = Flulo de Calar Hacia el Froceso (ETU /7 hi
NOTA LIl = Parciento de Traznamision de Calor [isponible FPara
Trabajo
NOTA 1V = Flujo Equivalente de Trabajo Comunicado al FProceso
BIU / h

TESIS CON
FALLA T ORGRY |




APENDICE = 11 \MEHORIA" DE- GALCULO + o L .739)

4= EFIGIENCIA TERMUGINANIGA DEL BISTEMA. (e ) ©

" Deacuerdo: ‘enla tabla anterior “se
tigne . quex
“medioide

Bl Tral_ié_;pj‘-‘-F‘iéi‘

o= ey

74156782 BTU 7
217.33790 7 KW o
291, 39U03" 1 hupie s

LIS P}

834,760.00 81U/ hy por
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APENDICE 1 : MEMORIA DE CALCULO

" MEMORIA DE- CALCULD PARA' EL CICLO DE.ROMAA DE CALOR”
PARAEL: S1STEMA- PROPANO, n= BUTANO - Y.n=PENTAND * -

..SISTEMA DE BOMBA ‘DE CALOR CON REFRIGERANTE

:gnPHOVEN]ENTE DEL PRODUCTO. DE FONDOS

DATOS PROPORCIONADOS POR EL DIAGRAMA 'PRESION-ENTALPTA

a ).

d ).

d ).

CARGA EN
CARGA ‘EN

TEMP. EN
TEMP. EN

ENTALPIA
ENTALPIA
ENTALPIA
ENTALPIA
ENTALPIA
ENTALPIA

EL CONDENSADOR
EL REBOILER

EL CONDENSADOR
EL REBOILER

EN
EN
EN
EN
EN
EN

EL  PUNTO
EL PUNTO
EL PUNTO
EL PUNTO
EL PUNTO
EL PUNTO

Qc
Qr

Te
Tr

—NW s oW

B

LTI T TR VR

2868000
2259000

3845
396,

47,
87.
.37
35

.89

82,
58,
.22

58

43

gl

76

22

BTU ./ hy|

BTU./ h
° K
oK

BIU /1b

CALCULO DEL FLUJO

DE REFRIGERANTE

m = Q¢ / (H3 - H2)

= 118842.8 1b/h

DETERMINACION DE LA FRACCION DE LIQUIDO EN EL PUNTO ( 3

x ((3)

"

= (H3 - H2)
= 24.13272 /

. 7007657

EFECTO REFRIGERANTE ( E.R )
E.R. = H3 - H2
= 24.13272 BTU/Ib
TRABAJO REAL ( Wr )
Wr = H4 - H3

= 7.020606 BTU/1b

TRABAJO ADIABATICO

Vad =

( Wad )

Wr » EF1 ad

/ (H3 - Ha}
34,43764

(

m

)

DONDE LA EFICIENCIA ADIABATICA SE DETERMINA POR LA ECUACION



PARA ESTE C.

1,551 ad

£ ). COEFICIENTE DE OPERACION O FUNCIONALIDAD ( COP ¢ |
’ coP ¢ = COPr o+l : o
DONDE . ‘EL, COEFIENTE DE OPERACION FRIGORIFICO SE DETERMINA POR:
COP r = E.R. / Wr

COP r = 3.437412

COP ¢ = 4.437412

CALOR QUE PUEDE SER REMOVIDO POR LA BOMBA DE CALOR
EN EL CONDENSADOR

m{H3 ~ H2)

2868000 BTU/h

CALOR QUE PUEDE CEDER LA BOMBA DE CALOR

"

Qc

EN EL REBOILER

Qr = m{H4 - H1)

3702348, BTU/h
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MEMORIA DE CALCULO FARA EL SISTEMA DE DESTILACION

N=PENTANO , N-HEXANO . N-HEPTANO Y N-OCTANO



233.6 °F

2o
2388 °F 61.2 psia - 48.3 Ib-malh n-Pentano 0.21217
& 611 psia n-Hexano 0.48964
TN, n-Hertano 0.29173
Destilacic 15 | WD=15 —] n-Octano  0.0CC646
on Vs \ Condensador
{ } parcial 16 °F
km\_/( 2,245 KBTU{h 37 psia
2774 °F e R : Compresor de
66 psia (Ta"que de \» L i refrigeracion
Alimentacién Reflue  / Flujo de Reirigerarte
16 h
Liquido Saturado g o 13,205.81b/h p
lo-moih Bor;ﬂ::a -
n-Pentano 6 . X :
n-Hexano 31.1 2_ SR Ry Refrigerante  Fropano
n-Hertano 53.3 38 psia -
n-Octano 9.6 ) : ; S 5°F
Total = 100 | 3053 °F \ ;) f‘e“j‘;z_; ";‘a' 28 psia
Les psia | ~ 2,104 KBTU 1A ‘
! 3177 °F n-Pentano 0.€GCO3
! e == n-Hexano 0©0.01314
71 psia n-Heptano 0.66119

n-Octano 0.32064
Destilacion a baja temperatura utilizando bomba de calcr con refrigerante
externao al propano para la separacion del sistema n-Hexano..n-Heptano.



288.8.°F

2336 °F

84.1 psia | :
/L\ *..61.2 psia. - 48.3 lb-moifh
Destilacién 5 s
lun= 15 Lo
2774 °F o \/ L
6 mei { Tanque de Flujo de Refrigsianie
psia \_Reflujo - 95,58597 b ih'
Alimentacidn d ”
Liquide Saturado 9 :
ib-mal/h Bomba L
n-Pentano 8 \,('
Hexano 31.1 2 T¢6°3 F
nHeptano 533 2 I 130.5 psia
n-Octano 96 p ’—{/\ . :
e | ; Reboiler iotal
3053 °F \ /
l . ‘J\_',’ 2,104 KS7U th i
L 68 psia | |
¥ - :
!
1
H

51.7 Ib-mol i h

n-Pentano 021217
n-Hexano 048364
n-Hepiono 029173 .
n-Octana  0.00646

Compresor

gy — | 202 hp

| Producto de Domos
n-Permano 021217
nHoeano 0.457.84
nHeptano 029173
nOctano  .0GG36

n-Pertane 0.0GOG3
n-Hexano 0.01314

o
n-Heptano 0.66118

nQciano 032664

Destilacidn a baja temperatura utilizando bomba de calcr can compresicn del
vapor de domos para {a separacién det sistema n-Hexano.. n-Heptano.



233.6 °F -

L
2588 °F. 612 psla 483 jomol/h
A : )
2 64.1 psia
Destilacian b D= 15 -
~,  Candensador
} parciat . 4 oF
2,245 KBTU IR 43 psia
2774 °F _
66 psia ) -
Alimentacién FMO_ de ﬁernge@rde
Liquicio Saturado 9 155,688.6 Ibin
Ib-nolh
nPentzno 6
nHexxano 31.1 2 68 psia
n-Heptano 53.3 -
nOctana 9.6 , 317.7 °F
T
2 3053 °F
€8 psix
51.7 b-mol i Bt !

1——2 o1 hp
| P

Domas )
nePentana 021217

n-Hexano 0.48864
nHeptenoe 029173
o-Qctano  0.0064S

Gompresar

rcducto de Fondos
n-Pemanc 0.00003
rrHexano 0.01314
n-Hepmano 086119
nQciano 032564

Forddos
nPentano 0.00063
nHexano 0.01314
nHepteno 066119
nOsane 032569

destilacion a baja temiperatura utilizando bomba de calor con reboiler de flash

del tiquido para la separacidn def sistema n-Hexano.. n-Heptano.
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a2 DcscRIPCwN Y LIJTADO DEL PR

APENDICES -

RS

sim)a

sigua I

qu'acx

deel parogr ama bee b de
wobtivcturade y i de lur-) ds ronpil ac LA

¢l Tmanejin de d;vn o procedimienion

degarroellar larvas bien é:p
ademds. un - manejo sdecuado de las warg it
prograna,

El ‘programa. es una dmplemsntac)

el YAl aorx tmel dq~'

Henke para da simulacidn de columnas:des dewtilacidn Ln,l«?nguq:c
Pazeals didho alonr itmo s€ diseutid ef el CEFedlcule

a cabo cen  una ceculcidn de Cestado.

de’-propicdades se llo:

specificamente la .ecuacidn de estado de edlich Kwong:

El: programa. cuenhd con un procedimiento’ para maneiar un
archivo que conliene les dalos de propisdades - de Tos compuestos
involucrados ‘en’ la .mezela; Con ‘este  prosedimiente. ze pueden
visualizar o cambiar los dotos centenides en el £l
programg. siempre desplegard 1a  infor macidn eontenids en esie
archivo al ejecutar @l preograma.. La informacidn gue senti sen

"los dates de tomperatura y presidn eriticas ¥ factor acdntrico de
cada. componente asi como el hombte del mismo
El programa cuenta con un procidimi 6hts dende re hacen T 1as

de la cclumns tales coma lag

cipreificaciones para la =zimulacy
dateos completos de la alimentasidn v laz salidas, preszicnes de
.-:.nd‘a plato, Sz ecpecifics un perfil de tempersaturas v une de
flitjos de vapor como aprovimacion inicial.  Como e especsfics un

tilado serd temadn por el

condeonsader total, entonces ol d

serd

cama cumo 1a salida lateral 3 (SLU13), el fluje de fend

liquide que abmndona la otapa N (LINTY, esto et el rebciler

cial, EL flujo de vapor de la stapa & &) oz (1o v VI es

igual a cerc (esto or la concdhei1dn de condensadior tetal )

laz papecificaciorne anteriores entdn fa jan Lt gt e
a0ser o oune Iimehaca S Gue presonta 2l press A va e
b PO ke Yoo 1o

“TESIS cop
FALLA 15 CRay.
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R

e no . pieda : ser

I -dxuc.xdo p..r.. udqru 4 n
Tl

nf e modul s sded

freca :.uncnl zia moditiesidn EE

{ erma _.rmu]lu racii

impl emenbar un prece

mient o que ane 1o an

- nﬁpw:x fieactones. ~ zimstar alil arehiovi

)1}:=d;.d':-:. dotlon v;r.mr-:.-m

e Fl progr :\mwempie |:--:-x caleular 1y o 2 . R

ra 1a alxmen! tédn. ¥ los considera umformr' rrn l.

conm prifera apros

wanidn, este con el objele decosnersr los

el

ent.os de 1a matriz . Lridiawsnal para obt

con

Atraciones de vapor v liguids en todas las

cortel seguiminnte de!l algoritme de-Wang- & - que

resuelve la matriz erdxdqonal par e =
raturas de burbuja para cada plavo Cen el culer. de esiaz; tempe~
raturas de burbuja va implicite el cdlcule de 5 -de
reparto y de ‘las yu.)"s). Pesteriormente caleula e:nLalp‘ia;' para

las corrientes de liguide y de vapor en mada elapa.. Una. wesz hecho
le anteriour calculalos Ilujos “de vapor ¥y posteriormente evalia el
criterio de convergenciz, . Este procedimiente se 'rn:r,zte hasta’ que
la convergencia ha sido alrcan::n:ic«.‘ ;

El progyrams clenta con un prozedimento c::pa: de m«m:‘,\ar l.‘

ronvergenciaien, el calculo deila Lemprralura de hurbumA,,_ 1)
de acuerde con’ el valor de Thuw (Zkasn = 100 r:-‘uacx’wn de’ ano

de burbuja), Si'la sumatoria estsd per debajo de o, Q‘;‘:;‘«:—l prr.-crama

prde sele dé olrs tempcratura mds alva con réterencio & aguelia

con- la. cual 1uc calculado Tkl ‘s por el coniraris laimumst

oriz
oL mayor. a 1.0-ertonces pedird unal lemperstura’ mas _taja.‘ Este

ergenci s actis sdlo La praimeras

procedimiente de pruchka de cons
itleraciones,
Una “wez que se. ha alcanzade la convergono:s global {del

zlagoritmo. de . Wano Henkeld, el programs crea un archive

resultados de la zimulacidn,  [icho archive s denemina F

yose pusde vizsualizor su contonido con wl mandsto tves de

cpeeralive 0

TESIS CO¥
FHLLA ME CRGEN




APENDICE 2 : DESCRIPGION Y. LISTADO DEL PROGRAMA™ ¢ oo .03

EONRAN coltng g b ORI
(% frogremnten lengvsie rrsrmﬂ parn afmitdenin
Se utilire &) métada de Wur 3 el
Lor r-h]tu]o" -lr- l-Por'imIml
Jettade de >oave Peﬁli:-h Fvi

gelevarriae WY

1nddeel,
indice2
indlandi=

CAREAY:Ta oc] (d)
.:—[Jn?O 1»'

VAR SRR, S ;
a,L.V, Vesle, F, 8V, SL BV ot hl
rc.pc‘l'ac tesle; 81 fa, hera,cam
B OIS pen riindeed e
nep 1 ARPAY- L1000, 10020) aFifie
pombre: :; ARRAY. [1) .10} OF ‘gtring[i0
suma, Hvproe, hlproe, '}'vtx*pc. Slproc¢
conte i infteger; : '
1,30mwr 10000
celee ¢ char: e .
‘eénvergencia,lecdat ;. hoole
dator,asig, vesp ¢ texti

AR .
idndieey

PROCEDURE contg
BFGIN

gotony (U5, 2R)

write('<return: pare cort'mna") )i

read;

clrser -l B S ST . Dl N
END:

PREOCEDUEE pantalla:

BEGIN .
clrger: gotomy (10, 8); :
virite(!' == o= e = == L)
gotawy(io, m. .
writel"| g
gotoxy (10,10
write(' [] SIMULACION DE COLNMNAR IF [| e
cotoxny (3O, 11): .
weitel || ey
sotoxy (10,121
writel'|| DESTILACION K
goromy (10,120 .
wl'it’e'.'“ RS
potavy (10,10, : '
write(’ II METORSY DF WANT ¢ HENKE ” s

gorany (10, 15

TEEiS ooy
FALLA TE CRigay
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RRERIN
ertonye (10,1

useitn(asiqﬂ3u§3une
Frpd ST RED
CUBEGIN o

=

&

VRl e [ PorAde, VR /N enmel pr e s

sprovimacién i : -

END; . A .
SLL1) 1= 6200330 7V2) 02 00 FIA) o 100; HFI6) = 091038 (Fenl gmal¥;
remlelL) =308 pll)i= 10, 406: )
tzalel2) :-- 31005 p[2) :-:1D0.070:
tealel3) 1= 32301 p{3) .15 10,022
tealef8] = 332, pllU) 1= 9,0974:
tealel5) = 329.; p[5]) := . ¢.926;
tealel6) 1= S4B, p[G) 1= 0,278
tealel7] 1= 3540 p(7] := .R30:
teala(8] := 358.; pl8) := LTRE:
tealel9) 1= 360.; pl9) := L73U
tealelle) 360, plied 9,686
tente(11] pl11] Q.638;
teale{)2]d rl12] 9.500:
tenleli3) pi1al 0,50
tealelilll piys] o.lok;
realel15] rl1s) Q. uu7;
tealeli6] pl1¢] 0.393;
ri1) == 2
r(2) 2
tl3] 2
t (4} 3z
v[5} 2z
€] 3
7] 3
t {8} 3
t (9]} 3
t[10] :

t{11) ol
t{1z] B
t113] A
v[14) .
{18} :
t[16]) N
20, 4) i= 0031 2[F.0) is 0.3 n3,6] nLhg S EE T N

TESIS coN |

{ FALLA Tf , ORIGER
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APENDICE 2‘:DtscqumN ¥: USTADO. DEL: PROGRAMA

Bl -

Pebive Ao Ayt e An pm‘\l-[nd:‘rm,:: Ad jee
eonpe o e

VAHiresr

PPfI(‘FI'llJP
BEGIN

DO 'E\Ef‘INk
atoE . nr-mbxmli]‘
etfoedy

5 o adln( ; SRR R
readldaterire(4)ipel ) fq“ FiYiVenninfaneiaty

“regd(dator, pep 1) ean 2  ihep a4 ), ennin, 400y

AL i rondln(dslc"\ e

e L T ey

clrecr. T ;

writeln(® Datnc AeYiarehiver s A e, T

writelnn('Nimero de compnnpnf et D enmpr vy

wiriteln:
TR 1:= 1. TQ comrr DO
BEGIN : . e
writoln('Compﬂnento o2, R ',ncmr"nfil)a
writeln{'Temperaturs critice : '.re[i)EE A
writeln('Presién eriticn ot peldlibizg
writeln{'Fector acéntrice P Yepaelili 7oy

writein('Constanter para el csleule dn] ep - (an Tmel b S IR
FOR J.i= 1 TO U DG wpiteln(ta'yd, ' o', uepld. ESESLALE
cont ’
END
END: (¥ procedure ver *)

PROCEDURE modificar
BEGIN
rewpiteldarcs);
clrseyriwriteln;
FOR 1 1 T comp DO
BEGIN
urite('Nomtre del Componente ' 3:2,' & '
write! 'Temperaturs erftics ¢ "Yyvesdin!rts
write('Frecidn criticn I
writel 'Factor scéntrico )
writeldatos, nembreiil): writeln(dnzos\;
writeln{dator, telil.peli1), facli)):
wrdteln{ 'Censtantes prre @l cbicnle del oy (e domal "KY ¢ty
FOR J := 1L TO I DO REGIKR
weltel a' A0 ¢ 'y
resAln(arpld, 410

veedint rambye FE1Y

. feant
ipendind fanlid

END;
wrdtelntdates, a2p[1,3),uco (2, 1) ner (2,40, wer {0,410
wpriteln
THID:
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close(detos)
END, (* procedure modificar *)

‘BEGIN (* procedure Brchivo *)
i essign(datos;’ columna det' )}
REPEAT- : pLTAE
elbgeriig otoyy(Lo 5
writeln('Seleccione ung de’ 1as eigui
gotoxy (20,10} :
writeln('1" Viuunlizar 1 co
datos')igotoxy (20,12); '
“writeln('2 : ‘Modificar el ‘contenido’
datos');gotoxry(20,1Ht); "
writeln('3 : ‘Ejecutar el rrogramal)igoto
writeln{'d : 'Salir del Prosramn. Eox
write{'Selececién --<--- >
REPEAT
read(kbd, selec) -

cirser:

CASE selec OF
'i' : ver:
'2' : BEGIN

write{'(Esth seguro?’ [s/n]

REFEAT .
resd(kbd. resp) :
UNTIL (resp='S') OR- (resp- g' ) OR (vesp-'N') OR (respr‘n )

IF (resp='S') OR ‘(resps's') THEN:modificar: .

END;
'3' ¢ IF NOT lecdat THEN ver
END (¥ case ¥%)
UNTIL (selec="'3') OR (selec='h!')
END: (*procedure archive *)

PROCEDURE tburbuja(VAR x,y : indicel; VAR t: resli p : resl; punto
char):
{# Programa para calcular temperaturas de Lurbuja y de rocic. Se

utiliza

la ecuacién de estado de Soave-Redlich Kwong., Aplics a mezelas
de

hidrocarburos y de componentes de polarided muy baja.
3!:)

CONST R = 1.987; (* cal/mol ‘K *)
Kij = 0; (* parsmetro de interaccién bineria *)

VAR alfa,m, tr,pr,BLl,xsup,¥sup.k,H1ldl,351di : indicel
A.B,z2,Hr,Hid,Htot,S1d,.Sr,Stot : indice2;
AL dndice3;
phi ¢ ARRAY [1..10,fases]) OF real;
face ; fases;
rl,r2,r3,bb,ce, t1,t2,t3, th, cums, sumatoria, tetal : real;

TLEIS CON
FALLA TE CRIGEN




APENDICE " 2 : DESCRIPCION ¥ LISTADO DEL PROGRAMA

numraices’ @ 1,030 .
. eonvergl,converg2 :. boolean;’

PROCEDURE. cu
CONST pi.e=" 3 "
VAR rm;q,d,;alfa,beta,gams,p

FUNCTION raizcub{x:
L VAR xx : resl;’”
“BEGIN : e
T IFx=0:.THEN:relzcub.
BEGIN s 5
TR E X
. IF %<0 THEN
IF x<0. THEN
-ELSE?
END - A wi
END; - (#* finciéon

BEGIN (¥ Procedure cubice *)
rl = 0;
r2 t= 0}
r3 1= 0
™M = b-sqr{s)/3:
q := 2%g¥sar{a)/27-a%b/3+c:
d := sar(qg)/M+rm¥sqgr{rm)/27;
IF d>1E-10 THEN BEGIN
numraices :- 1;
alfa := raizecub(-q/2ssqrt{d)):
beta := ralzeub(-q/2-2qrt(d)):
rl := alfa+beta-a/3
END
ELSE IF (d>-1E-10) AND (d<1E-10) THEN
BEGIN
numraices :=2;
alfa := raizcub(-q/2);
ri 2%alfa-a/3;
r2 := -alfa-a/3
END
ELSE BEGIN
nunraices = 3;

8 1= -q/2;
r = -rm/3;
gama 1= s/(r¥sqrt(r)):

phi := pi/Z-arctan(gamassart(i-gqr{gamn)));
rl := 2¥sgrt(r)*cos(phi/3)-a/3;

r2 = 2¥sqrt(r)¥ecos((phi+2*pi) 3)-a/3;
r3 t= 2¥sqrt(r)*cos((phl«lt*pi)/3)-a/3
END

END; (¥ procedure cubica ¥*)

PROCEDURE coefug(t : resl):
VAR terml, term2, term3 : real; TESIS C{\N

FALLA TE OXGER




APENDICE 2 : DESCRIPCION Y- LISTADO. DEL. PROGRAMA .8

BEGIN. (% proccdure coefuz *)
Bl11iq) ie 0y Blvanl t= 0}
FOR 4 1= 1 TO comp Do, :

BEGIN ' -
,Fr[i] ‘L(tc[il:'
prli) /pe i) B
Tm{d)res0 88041, 570%Fac[1]-0.176%sqr(fRc(1) )
‘alfalili = sar{lem{1]%(1~sqre(tr{i])) ) ~0 700
CAL[L, 1) 0= 0l ﬂz7ﬂ7*alfa[i]*pr[i]/£qr(rv(i]‘
CEBLA) smu0l 08660%pr[11/tr[1]; :

B1Tql
=Blvapl

Fe BlrigYex[1)*BL[4]:
= Flvnp]*y[il*ﬂilil

’Foh_j i= 1+1 TOXeomp. DO BFGlN;u,.Q D
it AL{IVITRAL (8,40 )

e ALLLQT e (114K (I RALL

: Alvaplsy= A[vapl+y[i]”y[d]*
CENDL ;
FOR’:f8me = 1iq TO vap DO 'F
BEGIN .
bb := Alfase]- B[fave]-sqv(B[feae]L
ce:.t= -Alrasel*B(fasel; .

cubica(~1, bb,ce)!
IF fase=1iq THEN
CASE numraices OF

1 : z[1l4q) = ri:
2 : IF rl<r2 THEN 2z(11q] := pj ELSE z[1iq) := r2;
3 : BEGIN ) ’
IF ri<r2 -THEN BEGIN
z[{11q) := ri;
IF =2{1iQl>r3 THEN n{liq] := p3
. END
ELSE IF r2<r2 THEN 2[1iq] := r2
ELSE z(119} := r3:

END
END: (#% cage #)
1IF fase=vap THEN
CASE numraices OF

1 : zlvap] i= ril;
2 ¢ IF ri>r2 THEN z(vap] := r1 ELSE z[vap] := ra;
3 BEGIN
IF ri>r? THEN BEGIN
zlvap] = ris
IF z{vepl<r3 THEN z[vap] := p3
ENp

ELSE IF r2>r3 THEN z(vapl := »2
- -ELSE zlver] = r3;




APENDICE 2t DESCRIPCION ¥ LISTADO DEL PROGRAMA =~ G

sl T END

. JEND3 (% cape '#)

ENDG D e

CFOR-1t« 17TO /eomp: DO
FOR- fage 1= 1iq 10 vap DO
JBEGIN %
Coterml Bi[i]*(z[fese] 1)/B[fnrn]

termz: 14 . 1n{Z(fasel-Blfacel);
term3.: (A[fase]/B[fase])*(?*sqrf(Aili i]/A[fAEE])-;
Bil1)/Blfasel)

*ln(1+B[fase]/z[rase]).
it e erp(terml tvrmz term3).

SRt} y[i]/v[x].‘
suma 1= auma*x[i]
o 2 EHD'A", g
FOR 1 o= 1 TO comp Do’ V[il Te’ x[i]/suma:
END N :
END (% case ¥)
END; (* procedure coefug *)

PROCEDURE entalpiai
CONST tref = 0,.0; (¥ temperatura de refevencia en-"K ¥)
VAR sumahl, suniahv : real;

BEGIN
sumahl ¢=0; eumshv 1= 0:
FOR { := 1 TO comp DO
FOR § t= 1 TO comp DQ

BEGIN
sumahl := sumahl+x{1]1¥»[331*A4([1,3T7%(1-
m{il*aqre(ter{i] )}/ {2*sgrt(alfali]))
migl*sart(tridl)/(2*aqri{alealdl)) )
sumahv = sumehv+y {11y [J1%A1(L, J)* (1~
m{L1*%sqre{trii))/(2¥sqrt(alfa{il))

m{J1¥sart (tr(41)/(2%cart(alfalil)) )
END:
Hr(1lq) - R¥t#(z{11g)-21-sumsh1*(In{(z[11a)+B[1iq) ) z(14q)))/B[(1iq));




APENDICE 2:'DESCMPCDN>V USfADQFDEL PROGRAMA - -~ 10

Hr[vap), 1= R¥E¥ (2 (vap]-

-Hid[1dq) ‘1< 0. Hid[vavl

FOR' 1 t= 1 TO ccmp D
BECIN o

i acr[l 1]*( )i

=={acp[2; i]/?)*((t*t) (tPeP*tlef))' .

= (acp(3; 1J/3)*(t*sqr(t) tver*nqr(tref)). :

th '=‘(ecp[ﬂ 1]/u)*(5qp(t)*sqr(t) sqr(tref)*aqp(rrpr))

Hidi[il' "

. esthd

’Hidf]iq]
Hid[vap]

END. : T
/FOR:fase 14 11q TQ vap DO Htot[raseI
vavoc te Htot[vap]' hlpvoe
END;:. Ll

'PROCEDURE entbopia.

CONST PO = 1.0; . (% prcsién de ref
“tref = 0.1;

. VAR sumallq,ecumavap : real;:

al,ac : indicel;
atot : indice2z;

BEGIN

FOR 1 := 1 TO comp DO BEGIN
ac[1] = 0. ﬂ27UB*sqv(P*te[i])/pe[iJ.

aif{i} := ac[i]*nlfo[i]
END:
atot[liq] := 0.0; atot[vap] := 0.0:

FOR { = 1 TO ecomp DO
FOR J := 1 TO comp DO BEGIN
atot[1ig] :=
atot[11q)+x[1]#x[J)*sqart(ai{11%a1([4]):
atot{vap] :=
atot[vapl+y [1]1¥y[J]1¥sqrt(ad (11%ai[4])
END;
sumaliq := 0; sumavap := 0}
FOR 1 := 1 70 comp DO
FOR § := 1 TO comp DO

BEGIN
sumallq := sumaliqsn{1]#x[J)¥mlJ)*aqrt (at[1])%ac[JI%rr[d]));
sumavap := sumevep+y[L1]*y[J1*¥m{g]*¥sqre(at (L} ¥ac()¥tr(3])
END:

Sr(ldq} := R¥(1n(z[14q)-B[11q])+(A[119)/B[11q) )%(eumaliq/atot[11q] )%
1n(1+B[11q)/2{119])):

Sr(vap) := R*(ln(z[vap]-B[vap])t(A[VﬂD]/B[Vﬂp])*(sumavep/ntot(vap])*
In{1+Blvapl/zc{verl));
Sidfliq) := 0; Sid(vep] := 0O;
FOR 4 := 1 TO comp DO
BEGIN
tl = aepl1,4}¥In(t/tref )

acpla, 1]
(aep[3,4)/2)¥(gar(t)-sqr(trer));

TESIS CON
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S re Cacplh, 11/3)%(trsqr(e)-trertaqr(trer))
CSEALfi) +e (£14t243 th)*Q 23B0BI (¥ 0.23B0R
R o e o

Sid[liq]*\[i]*“idi[i
Sid[vap]»y[i]*sidi[i

- 514lita)’

converge
IF:sumat

IF Bumat<o 95 THEN BEGIN

write( Suponga ‘emperstura-més alta

readln(t)
END
END;
'R', 'r' : IF (numralces<3) AND (ABS(1- qumar)<o 01)
¢ e = THEN ~-BEGIN S e
converg? := false: "
write{'Suponga otra tempersatura : )i
readin(t) .
END
ELSE
BEGIN
convergz - truei

IF sumat>1.001 THEN BEGIN
write('Suponga una temperatura més alta

readln{t)
END;
IF sumat<0.95 THEN BEGIN -
write{'Supongs una temperatura mis baja

readlin(t)
END

END TES : CFN
FALLR ;5 fn
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Tluptteln (YRR sumatori
checar(=umatoria LI
writeln{numraices);

convergl t= true;’

falce
UNTIL convevg1|
writeln('T = ', t:4:3);
suma := O;
FOR { := 1 TO comp DO suma = suma«klil*y[i]
UNTIL (ABS(suma-1)<0.D01) AND (converzah

entalpis;

entropin;

writeln('Para uns composicién de la rase liquide )i

FOR i := 1 TO ¢omp DO writeln{'x{',i,') - Yonlilasea; .

writeln('E1l progvama ha ancontrado la temperatura de hurbuda'.
'eomo Tb = ', tih:2,' K ');

writeln('Se encontrd uns composicién del vapov como: '),

FOR 1 i= 1. TO comp DO writeIn('w(',4,') = ', yl4}:8:h);

wrlteln{'Los coeficientes de reparto son :');

FOR 1 := 1 TOo comp DO writein('k(',1,') = ', k[1):6:1):

wrlteln('La entalpfs del 1dquido es h = '
+Htot[1liq):6:2,' cal/gmol');

writeln('La entalpia del vapor es H =
Htot[vapl:6:2,* ecal/lgmol’);

END;

PROCEPURE rocio;
BEGIN
suma = 03
FOR 1 := 1 TC comp-1 DO
BEGIN
write('valor de v(',1,') : *);
readln(y(1)):
suma = guma+y[i]
END;
y{comp] t= i-suma:
suma i= 0
FOR 1 := 1 TO comp-1 DO
BEGIN
write('valor supuecto de w(',1,') : ');
readln(x[1]):

P e — TR COF
ALLA [§ CRGIN
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~END; :
x{compl} = l-sumaji
write('Velor supueeto d
readln(t)s :
PEPEAT ;

t i=1t-0. DL

" REPEAT. %
FOR 1i1&71 TO comp
coefug{t);
sumstoria =
FOR 4 .:=:1"TQ cemn,;
writeln(sumatoris
checar(siinatoria)
writeln(numraiccs):
convergl = true;
FOR 1 := 1 TO comp DO IF A

O01%THEN-convergl :=
false ’
UNTIL conversgi;
writeln(t:l:2);
suma = 0;
FOR 1 := 1 TO comp DO sume t= gumasy(il k[i]
UNTIL {ABS{Bumn-1)<0,001) AND (convercz),

entalpian;

entroplas

writeln('Fare una composicién de 1a fase vapor ). ¢

FOR i := 1 TO comp DO writeln('y('.i,') = "iy[$]¥5:3)4 :
writeln('El progreama ha encontrade 11, tomneratux*a de rocic'

' como Tr = ',t:l:2,' "K '); .
vriteln('Se encontrd una composicibn del 1iquido como
FOR 1:= 1 TO comp DO writeln('s(',1,') = ', »[4]): 8 UL
writein('Los coeficlenter de reparto eon :').

FOR 1 := 1 TC comp DO writeln{'w('.i,') = ' ,kiil: 6 u)
writein('La entelrin del liquido e h = ' : e E .

JHtotf(1iql:6:2.' cnl/gmol ') ; e
writeln('La entalpis del vapor es H =

,Htot[vapl:6:2,' cal/gmol'):

EHD; P . SN

'

BEGIN (¥ Bloague ejecutable principal del PROCEDURE tburbuje *)
BEGIN .
elrser;
writeln('Tempersturs en el plato : ',t:7:2);
CASE punto OF
'b' : burbuja:
‘e' @ coefug(t)
END; (¥ cege *)
writeln;writeln:
END:
END: (* Fin del PROCEDURE tburbuda *)

PROCEDURE matriz; (¥ Genera los elementos de la matriz tridiegonsl *)

VAR t1,t2 : reel:
BEGIN
FOR J

1= 2 TO n DO
BEGIN
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T4

":ith

=03 g
=:1 10 J-1 DO aima

[d]*suma V[l]

1= V[d]*ﬁV[J]

N P CRR RE

FE LR 6. ¥ B B

o END.,,,,M
FOR 4151 TO" comp Dﬂ - :
FOR 37 t=:1:TO'n-1 DO c[i hEl
END;' (* procedure matriz :

“PROCEDURE-seltrid;.. (¥ Re

S VAR 1, u,am. :

BEGIN

writeln('Elementos de:

FOR - J = 1 TO n jalars BEGIN .
< IR d>1 THFN write
U ELSE ‘write(
write('B[':

tYoeld, 34):8:3)

FOR
FOR
FOR
FOR
FOR
1{1.1) :=

£z %

B

TO

Am. r CARRAY [ 130
zm. ¢ ‘ARPAY [1?.

END;

n DO am[w,w]

1t V[J*l]*auma V[l]OSL[j]

21, 000M (it tz*y[i J‘
1= —F[j]”o[i JJ.

TO n DO FOR w t= 1 TO n DO.am{w,w] :

10,4000

Bli,wl;

TO n-1 PO am{w,w+1)

TO
TO

n DO am{w,w-1]
n DO amlw,n+1}

am[1,1]:

uflr,2] := am(1,21/2(2,1];

FOR m := 2 TO n-1 DO BEGIN
1[mym-1)
1lm,m]
ulm,ms+1]

1[n,n-1]
1{n,n] :=

END;

t= amin, n-1];

zm{1) := am{l.n+1]/1(1,1];

FOR m := 2 TO n DO zm{m]

x[4.n] =

writeln;

writeln{'Resultados pars el componente :

zminl;
FOR m := n-1 DOWNTO 1 DC x{i.,m]

=

i am{mml-3{m,m-11%u[m-4,m};

FOR m := 1 TO n DO writeln('x'

END3

PROCEDURE normaliz;

e Cl4,wl:e

Alwly
Dli.wl;

i= am[m,m-11:

r= am{m, m+11./1[m,m)

am(n,n]l-1{n,n-1)%uln-1,n);

r= zmml-ufm,m+s2]%x{1i,me1};

'*,1:2);writeln;

Lom, ' = ' xfi,m):Be6):

TELS CCH
FALLA I ORiGEN

‘ .,'i

= (171 [(m.m})*(am{m,n+13-1[m, m=-1]1%zm{m-11);

2!
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BEGI

clrscr? . :
writeln('x1y novmaliznd'
CFORY =il TO n. DO

N

EEGIN
sumaxs[d]
HFOR - ims
FOR: 1

“-PROCEDURE. 1tivap:

SVAR t1it2¢t3 ioreali-. .
BEGIN "o seaies s
clrscr, B : -
‘FOR:J re 2°TO n-1 Do
BEGIN
alfals] = hltot(i-1]-Hvtot{d];
beta(d] Hvtot{j+1]-h1ltot(J):
guma := 0;

FOR m := 1 TO J~1 DO suma := suma+F{m]-SL{m}l-svm);
tl t= (hltot(Jl-hltot(J-11):

t2 := (hltot[3)-HELI1):

t3 1= (Hvtot[J)-nitot(3]):

gama(3d) = (suma-V[1])®t1+F[J)*t2+8V[JI*®ta;
write('alea', . ' = ',alfa(d):9:2);
write('bets':10,3,' = ',betalJl:9:2);
weiteln('gemn':10,3,' = ',gema(dl:9:2)

END;
writeln:
FOR § := 2 TO n-1 DO
BEGIN
IF § = 2 THEN Veoleld+1] t= (mamaljl-alfalJ]*V[i])/vetald)
ELSE Veale{d+1l] := (gamalJ]l-alfa{j}*vealtc(d))  beralll:
weiteln{'v',4+1,' = ', Vcale{d+11:7:3)
END;

END:

PROCEDURE conversg;
BEGIN
elrser;

suma

0:

FOR J 1= 1 TO n DO suma := suma+sqr{{t{il~tecmlc(d4)) t{J));:
writeln('S((TIR-TIR+1)/TIR)IT = ', suma:l12:8):

writeln;

IF suma <= le-% THEN BEGIN

convergencia := truec;

writeln('La convergencia ha sido aleanzads.

EN : P
ELSE BEGIN e et o

R
BALLA TE ONGEH
| FALLA T3 DA

")
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10T0 0 Do L13Y e tenle (3]
“310 ni DO V) s Veale[d)
conver:encxa ienfalaes '~f :

: succ(conta),
'Se- empleza’ln aigulenfe rors

VENDS

. PROCEDURE f]uliq:ﬁ‘
BEGIN - .
vriteln;writelny
writein('Los flujosde '1lquido
FOR J+= 17T0:n-DO -
"BEGIN
suma’ :=.0;
FOR ‘m = 1:TQ. d no suma t=
L3} := V[jtl)osuma =vi1):
writeln('L' 3. = ' L{3]:8: 3)
END
END;

sdmd»F[m]:Sﬁ[m]-sv[m]:

PROCEDURE cargter
VAR sumal, suma2 : real;
BEGIN
Q1] := vi2}*ivtot[2)+F[1]1#He(1]-(L{1]+SL{1))*n2tot[1]-VI{1]*Hveot[a]:

sumal := 0}

FOR 4§ :t= 1 TO n DO sumal := sumal+F{JI*He[§)-SL[I)*nh1tct{d]-
svijl*ivtot (4]

sumaz = 0}

FOR § := 2 TO n-1 DO suma2 := suma2-Q{3l:

Qlnl = sumal-sume2-V[1)1*Hvtot[1)-Lin]*¥niltotrinl;

writeln{('Las cargas térmlcas son :')};

writeln('Cargas en el condensador : ', Q1]:0:84,"' eal’ )y

writeln('Carga en el rehervidor : ',Q[nl:9:l,' cal')
END;

PRQCEDURE regpuectas;
BEGIN

asgign(resp, 'rescol. txt');

rewrite({resp)i

writeln(regp, 'Respuestas de 1a simulacidédn para le columna de
degtilacidn. '):

writeln(resp, ‘Método de Weng & lienke.'):

writeln{resp);

writeln(presp, 'Nomero de componentes de la mezcla : ', comp:?);
FOR i 1= 1 T0 comp DO writein(resp,nombref(il);
writeln(resp, ‘Himero de platos : ',n:3); '

writeln(reep):

TEC1S CON
BALLE LE ORIGEN
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FOR § 1= 1 TO n DO writeln(rcsp.'?
writeln(resD)' ;
. wviteln(reep.'Lns temperatures.
plato.son . i'):io o
FOR-J =1 TO n 0o writeln(reup
Y ;

write}h(résm)}
writeln(vesp;)Laé co

writeln(reep)'
writeln(resp, 'Las; entalp s
FOR §.t=1.TO n.DO
BEGIN:-: T
’ writelh(re°p.'PIato
'18,hltot[d]:7:2); ;
writeln(resp,'Svap =
END; ;e
writeln(resp); :
writeln(reep, 'Las exergias po
FOR J :=1 TO n DO writeln(r
115.Exvapld):7:2,

writeln(resp): E
writeln(resp, 'Carge. en.cl.co de sad
tiempo'):
writeln(resp, 'Carga en el reher i
tiempo'):
writeln(resp);
writeln({resp, '"Nimero de iteraciones necesaria

close(resp)

END;

BEGIN (* Bloque ejecutable prineipal *)
pantalla; d
asignac;
lecdat := false;
archivo:

IF selec<>'d' THEN
BEGIN
conta t= 1:
clraer!
FOR 1 := 1 TO comp DO BEGIN
wproe{i1] := =z[1,6]:
yoroc[di] = z[1,6)
END;

tburbuja(xproc,yproc, tealel6],p[(6),'b');
FOR J i= 1 TO n DO

FOR i := 1 TO comp DO k[i,J] := kproc{il:
writeln('Célculo preliminar para generar coeficicntes

P it g

de reparto.'):




8

conti: :
REPEAT =

“thurbui
CFOREL

. Hvtotl3)
Svapldlis
CEND; T ;
FOR 'J t=.1 TO'n DO writeln('Plato
Y110, Hvtot[ )1 8, e S i

sdi2i o ovep =

. St Nalg. e ti20,hltot[31:8i2);
fluvep; ' DO

converg

UNTIL convergencia:

f£iuliq;

cargter;

FOR 3 := 1 TO n DO BEGIN
Exvap(3] := Hvtot[3)-Svap[3)*Tamb;
Ex1liq{J)] := Hitot[i}-sliq[jl1#Tamb

END;
respuestas

END
END. (¥ Termina el programa %)=+
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