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INTRODUCCION

La Simulacion de Procesos es una de las herramientas fundamentales para
el desarrollo, disefio y optimizacién de Procesos, esto no es exclusivo de la
industria quimica, sino de cualquier ciencia e ingenieria. Ahora, con las
continuas innovaciones y mejoras en las computadoras, es posible simular
procesos cada vez mdas complicados ya que anteriormente la solucién
numérica de un problema determinade requeria mucho tiempo de calculo,
ademas de caracteristicas especificas de la computadora para levar a cabo la
simulacién de algiin proceso en particular.

En el caso de la industria quimica, la simulacidn de procesos a estado
estacionario ha tenido una notable evolucidn, hasta el punto que es cada vez
mayor el nimero de operaciones y equipos que se pueden modelar de forma
confiable en simuladores comerciales, como ASPEN-Plus y HYSYS entre
otros,

Sin embargo, hoy dia los simuladores de procesos propios de la ingenieria
quimica que resuelven modelos a régimen dinimico presentan muchos
problemas; existe por ejemplo el simulador HYSYS y SPEED-UP que dio
origen al ASPEN DYNAMICS, que simulan un mimero conmsiderable de
equipos, pero son programas que estdn todavia en el inicio de un proceso de
mejoramiento continuo, aun presentan muchas dificultades de convergencia,
de calculo de condiciones iniciales, de interaccion entre varios equipos unidos
en Un mismo proceso, por mencionar algunos.

Ahora bien, ;Porqué es importante la simulacién a régimen dindmico en
la industria quimica? Es importante ya que permite escoger la mejor estrategia
de control para el proceso, los controladores adecuados y hasta cierto punto la
eleccion de los parametros de operacion de estos equipos, lo cual es
imprescindible ya que muchos procesos no pueden alcanzar un estado
estacionario sin un sistema de control adecuado; a parte hay operaciones que

~ son inherentemente dindmicas como el caso de los reactores por lotes (batch).
También cs fundamental para estudiar las secuencias de arranque y paro de
procesos.

La destilacion es el proceso de separacion mas importante en ingenieria
quimica, lo que dice qué tan indispensable es su simulacion en estado
dinimico para que su disefio, funcionamiento y control sean optimos; la
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eleccién de sistemas de control en los equipos solia hacerse principalmente
con base en la experiencia ¢heuristica) y procedimientos de prueba y error en
equipos piloto. Si bien no es posible eliminar por completo los anteriores
procedimientos, es necesario mejorarlos; hacer cdlculos que presenten una
mayor aproximacion al comportamiento real de los procesos y sus resuitados,
para asi, como se mencioné previamente, poderlos disefiar, operar y controlar
en una forma realmente eficiente.

Debido a todo lo anterior, se presenta este trabajo, que no pretende hacer
un simulador, en principio, porque unicamente se modelan columnas de
destilacion vy, ademas, no puede decirse que ¢l programa que se desarrollé sea
un paquete completo de simulacidn, ya que para esto se requiere de un grado
de generalidad no hecho en este trabajo, ademés de rutinas especiales para
acceder los datos y opciones en la ejecucion, sino que sélo es un programa de
computo gue realiza una simulacion y su mayor utilidad es mostrar cémo se
lleva a cabo este procedimiento, empezando desde el modelamiento riguroso,
hasta la inclusion del software EQFASES y de las rutinas de solucién de
ecuaciones.

Se presentan procedimientos como la de célculo de densidades de liquido,
cdlculo de temperaturas y otras mas, en especial la rutina LSODE que s un
cédige en Fortran disponible via Internet y que es ampliamente recomendado
para la resolucion numérica de sistemas de ecuaciones diferenciales ordinarias
(ODEs) no lineales; ademas se ¢jemplifica el uso de las rutinas de calculo de
propiedades termodinamicas del programa EQFASES, el cual utiliza dos de
las principales ecuaciones de estado y diversas reglas de mezclado, lo que lo
hace un programa de gran importancia para ¢l modelado de procesos en los
que la termodinamica juega un factor esencial, como es €l caso en la mayoria
de los procesos en ingenieria quimica.

En resumen las simulaciones aqui presentadas se realizaron combinando
programas preexistentes con modificaciones, es decir, sc adaptaron y
generalizaron y también se generd una serie de rutinas nuevas, todo esto
forma el codigo Fortran que se desarrollé en este trabajo. Se presentan los
resultados de simulaciones de dos columnas de destilacién a régimen
dindmico. Se hace la comparacion de la solucion de una columna con una
grafica reportada como experimental. La otra columna se compara con
simuladores comerciales a régimen estacionario, pudiendo verificar asi si
corresponden sus distintos estados estables con el calculado con dichos
programas.
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Como se menciond, este trabajo utiliza para el calculo de propiedades
termodindmicas v del equilibrio de fases, las rutinas del programa EQFASES,
en su version OBJETO (extension OBIJ), para asi poderlas incorporar
directamente a los cdlculos realizados con el programa principal.

Este software tiene programadas las ecuaciones de estado mas utilizadas,
y sus reglas de mezclado, lo que permite realizar ajustes a los pardmetros de
estas ecuaciones respecto a datos experimentales ¥ poder asi reproducir la
simulacidn de la que se tienen resultados experimentales.

La rutina en Fortran que resuelve el sistema de ecvaciones diferenciales
(problema de valor inicial) es LSODE, la cual es util para resolver sistemas de
ecuaciones diferenciales de primer orden con condiciones iniciales. Tiene la
opcién de usar un método basade en el propuesto por Gear en es caso de
tratarse de un sistema rigido (stiff) o usar el método de Adams en caso de que
no lo sea.

EQFASES v la rutina LSODE (y programas auxiliares) permiten resolver
dos de los tres puntos principales en las simulaciones de este trabajo, que son
los aspectos termodinamicos y la resolucién numeérica del sistema de
ecuaciones resultante. El modelo mismo de la columna es el punto principal,
esto es el planteamiento correcto de los balances de materia v energia,
relaciones hidraulicas y ecuaciones adicionales, todo esto resultando de una
serie de suposiciones que dan lugar a un sistema de ecuaciones que representa
el fendmeno fisico con la mayor precision posible pero tratando de Hegar a un
problema matematico suficientemente sencillo para que la solucidn sea
factible.

Contando ya con el modelo, lo que resta es la programacion, que tiene que
conjuntar las ecuaciones del problema, el programa de los calculos
termodindmicos, la rutina de solucidén y las rutinas auxiliares. Una vez
programado el modelo, se realiza la comparacion y las pruebas para validar el
cddigo resultante y ast, llegar a una simulacién correcta de las columnas
indicadas en este trabajo.

Considérese que originalmente se tiene una columna de destilacion en un
estado inicial estable, el régimen dinamico empieza si este se perturba, por lo
que ocurriran una serie de cambios en las condiciones de la misma hasta que
se llega a otro estado o condicidn final, después de un cierto tiempo.

En la primer columna se realiza la separacion de una mezcla de Tolueno,
o-xyleno y etilbenceno, en una torre de 30 platos, con rehervidor y

iii
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condensador total, la alimentacién es en el plato 14 (de abajo hacia arriba).
Las densidades de liquido evaluadas a temperatura ambiente son muy
semejantes al igual que el peso molecular como se puede ver en la tabla L.

PROPIEDADES FISICAS DE LOS COMPENENTES DE LA PRIMER COLUMNA

Tolueno o0-Xyleno Etilbenceno
Peso Molecular 92.1 gfgmol 106.2 g/gmol 106.2 g/gmol
Temp. Ebullicién 110.7 °C 144.5 °C 1362 °C
Temp. Congelamiento -95.2°C -25.2°C -95.0°C
Densidad de lig. a 20 °C 0.867 g/em® 0.880 gfem’ 0.867 g/em’
Temp. Critica 318.6°C 357.1°C 344 °C
Presiéon Critica 40.6 atm 36.8 atm 35.6 atm
Factor Acéntrico 0.257 0.314 0.301

Tabla I Propiedades fisicas de los componentes de la primer mezcla.

Por el domo se obtiene una corriente con poco mas de un 73 % mol de
tolueno mientras que por el fondo pricticamente no estd presente este
componente. La segunda separacion es de una mezcla binaria de metanol y
alcohol terbutilico, para este sistema se tiene una grafica de datos
experimentales con fracciones masa de metanol respecto al tiempo, debido a
esto fue necesario calcular un parimetro de interaccién que ayude a
representar mejor €l equilibrio de fases, ademas se utilizaron eficiencias en la
simulacién, con el fin de aproximarse lo mas posible a los resultados reales.

PROPIEDADES DE LOS COMPUESTOS DE LA SEGUNDA TORRRE

Metanol Ter-butanogl
Peso Molecular 32.0 gfgmol 74.1 g/gmol
Temp. Ebullicién 64.7 °C 82.5°C
Temp. Congelamiento -97.7°C 25.7°C
Densidad de lig. a 20 °C 0.791 g/cm3 0.787 g;’cm3
Temp. Critica 239.5°C 233.1°C
Presifén Critica 79.9 atm 39.2 atm
Factor Acéntrico 0.559 0.618

Tabla II Propiedades fisicas de los componentes de la segunda separacion.
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La separacion se lleva a cabo en una columna de 12 platos, con
rehervidor y condensador total, operando a presion atmosférica. Antes de que
inicie el régimen dindmico la corriente del domo tiene alrededor de un 85 %
masa de metanol y menos del 5 % masa por la corriente del fondo.

En los capitulos 3 y 4 se presentan descripciones mas detalladas de las
condiciones de operacion de ambas torres.

El objetivo de este trabajo es el desarrollo e implementacidén de un
programa que realice la simulacién de una columna de destilacién a régimen
dinamico, con un modelo riguroso, que incluya un cilcuto del equilibrio de
fases con ecuaciones de estado rigurosas, que tome en cuenta ademas la
acumulacién de materia en los platos de la columna, entre otros aspectos.

En el capitulo 1 se trata informacidn general sobre la termodinamica
involucrada con la simulacién y otros aspectos generales; la descripcion
detallada del modelo, de sus suposiciones y una breve explicacién del método
numérico que se utilizé se hace en el capitulo “Modelo y Método” que es el
numero 2, en el capitulo 3 se exphcan detalles de la programacion,
caracteristicas de las rutinas empleadas, algunos procedimientos especificos
para cdlcuios de propiedades, entre otros. En el capitulo 4 se dan las
comparaciones de los resultados de la simulacion con un programa comercial
y la presentacion general de resultados y en el capitulo 5 se indica a qué
conclusiones se Hegaron después de haber realizado las simulaciones.
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El modelo matematico de una columna de destilacion a régimen dindmico
consiste generalmente en un sistema no lineal de ecuaciones diferenciales
ordinarias (ODE: Ordinary Differential Equations) de primer orden, acoplado
con un sistema de ecuaciones algebraicas también no lineales. El sistema de
ODE lo forman los balances de materia y de energia de cada plato de la
columna, asi como del rehervidor, del condensador vy el sistema algebraico,
consiste en las ecuaciones que representan el equilibrio de fases, relaciones
hidraulicas de los platos y, segun sea el caso, ecuaciones que normalicen las
variables. Todo esto da lugar a un sistema Algebro-Diferencial de ecuaciones
(DAE: Differential Algebraic Equations). La teoria para la resolucion
numérica de estos sistemas esta aun en desarrollo, prueba de esto es la
numerosa bibliografia reciente sobre este tema, trabajos en los que muchos
proponen nuevas alternativas de solucion (Le Vey, 1994).

Resolver el modelo como un sistema DAE consiste en discrefizar el
sisterna ODE con algin método, por ejemplo, métodos de diferencias finitas
hacia atras {(BDF: Backward Differentiation Formula), convirtiendo ¢l sistema
diferencial en un sistema algebraico, entonces se une con el sistema
algebraico original y se resuelve simultidneamente el sistema de ecuaciones
algebraicas resultante a cada punto de la integracién. Esto es una practica
comun al resolver clertos problemas. Sin embargo, en muchos trabajos se
utilizan relaciones de equilibrio matematicamente sencillas, como la ley de
Raoult, ¢ ecuaciones de la teoria de soluciones (Margules, Van Laar, etc.) y
calculo de entalpias con polinomios, incluso se hacen suposiciones como
densidad constante, capacidad calorifica constante entre otras; todo esto ayuda
a que el proceso de solucion del sistema resultante de ecuaciones sea menos
complicado,

Si en vez de lo anterior se prefiere ¢l uso de ecuaciones de estado cubicas
para ¢l calculo del equilibrio de fases, entalpias y densidades de vapor y
ademads se utiliza en todo momento zlguna ecuacion para el caleulo de la
densidad de la mezcla liquida, que es en donde fallan las ecuaciones cubicas
de estado, entonces ¢l sistema algebraico es altamente no lineal y de dificil
procedimiento para encontrar su solucién; sin embargo, usar las ecuaciones de
estado cubicas es més recomendable ya que no se estd despreciando el efecto
de ninguna variable, a manera de ejemplo, si se utiliza una ecuacién de
soluciones como la propuesta por Wilson que en muchos casos da muy
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buenos resultados, se esta limitando el modelo a un intervalo de presiones de
bajas a moderadas, ya que no contienen el término de presidn en sus
propuestas.

Debido a lo anterior se utilizan en este trabajo dos de las ecuaciones de
estado cubicas més comunes:

« Peng-Robinson-Stryjek-Vera
« Redlich-Kwong-Soave-Mathias

Ambas programadas en el software EQFASES. Una de las ventajas
importantes de tener este software es que permite avanzar un paso en la
integracion del sistema diferencial y después EQFASES resuelve de manera
interna las relaciones termodinidmicas, con métodos que ya han sido probados
para estos sistemas. Después se resuelven las ecuaciones algebraicas que
falten, pero con la fortuna de que las relaciones hidraulicas, de densidades de
liquidos y de flujos de vapor son por lo general, relaciones explicitas de las
variables de interés, lo cual permite resolver el sistema DAE de la misma
forma en que se resuelve un sistema ODE vy después el sistema algebraico
restante; es decir, se desacopla el sistema diferencial del algebraico,

Como ejemplo de lo anterior supongamos que las siguientes ecuaciones
representan el modelo dinamico de una columna de destilacion:

dy

L =F WX, ,f Ec. 1.1
i (y St

0=K(v,x,[,1) Ee. 1.2
0=G(y,x, f.t) Ee. 1.3

En donde x, y, t y f representan la composicion de fase liguida, la de
vapor, el tiempo y los balances, respectivamente; la Ecuacidn 1.1 representa
los balances de materia y energia, la 1.2 las propiedades termodindmicas y
calculo de fases y 1.3 a las relaciones algebraicas adicionales (flujos de
liquide, de vapor, etc.). También se supone que tenemos los valores iniciales
de todas las variables, es decir, »°, x°, f° a un tiempo ¢ = °. Esto conforma un
problema de valor inicial.
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Entonces, para resolver este problema como un sistema DAE, hay que
discretizar las derivadas de la Ec. 1.1, si se utilizan diferencias finitas de
primer orden para aproximar la derivada, se tiene:

fi)i P Ec. 14
dt At

Donde At, es un intervalo de tiempo suficientemente pequefio.

Los sistemas 1.1, 1.2 y 1.3 se transforman en las siguientes ecuaciones
discretizadas, donde A es el tamafio de paso de la integracidn:

I uml LRy, foot) Ec. 1.5
At

0 ZK(y",)C”,f-",t") EC. 1.6

0 =G(yﬂ7x"’.f;i,tu) Ec' 1'7

Ahora todo el problema consiste Unicamente en ecuaciones algebraicas
altamente no lineales y debe resolverse con los métodos propios de dichos
sistemas, como el método de Newton-Raphson. Si en el problema original el
numero de ODE’s es n, el de ecuaciones propias de la termodindmica es nT'y
las relaciones adicionales son na entonces se deben resolver n + ni + na
ecuaciones algebraicas; y las ecuaciones 1.5, 1.6 y 1.7 deben resolverse todas
a cada punto de la integracion,

Como es el caso de un modelo de una columna de destilacion, se intenta
resolver el sistema como si se tratara de ecuaciones diferenciales ordinarias,
entonces, con los valores del punto anterior de integracion {o valores iniciales
si es el primer punto} se resuelve el sistema 1.1 que consta de », esto puede
hacerse resolviendo la ec. 1.5; el siguiente paso es resolver las #7 ecuaciones
termodinamicas (Ec. 1.6) con los algoritmos probados para este tipo de
ecuaciones y después se evalilan las #a ecuaciones del sistema 1.7.

La diferencia principal al resolver el problema con ambos enfoques
(sistema DAL o sistema ODE con sistema algebraico separado) es que a las
ecuaciones termodinamicas (Ec. 1.6) EQFASES les encuentra solucidén con
algoritmos especificos, se hace énfasis en esto porque para calcular el
equilibrio de fases con ecuaciones cibicas hay que poner atencion en la
cercania del punto critico, también en que fuera de la envolvente de equilibrio
liquido-vapor, el comportamiento es en tode momento un polinomio de tercer
grado, pero dentro de 1a misma el comportamiento es muy distinto.
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Para ejemplificar que en la resolucién de problemas se utilizan métodos
especificos (sobre todo en Ingenieria Quimica), veamos el caso de la
resolucion del modelo de un flash con valores dados de presion y temperatura
y con la suposicidon de que el coeficiente de distribucién de fases “&” es
independiente de la composicién para cada compuesto y por lo tanto, toma un
valor constante.

La ecuacion a resolver es entonces el balance de materia y se puede
escoger cualquiera de sus formas o arreglos para hallar las raices; tres formas
en que puede arreglarse el balance de materia son:

Figural.l 1 Suma de composiciones en la fase liquida:
Sx

He e

lezz i Za'r =1 Ec 18

! \\u/,%‘/ e 1+%(k, -1)
¢

© ¥/ ' 2. Suma de composiciones en la fase vapor:

Hne ne k 2,
; \‘_\ Zy’ :Z . """"ﬂjf"'{” =1 EC. 1 .9
by ek, -1)

ol [ U

t V/F 1

3. Suma de composiciones de vapor menos la de liquido -
Sy - Sn funcion Rachford-Rice (Bazia, 1992, y Henley, 1990):

ne e e ki z Je Z, Ec.1.10
\“.’.\_ i | i = - :0
] B

2y =
Tl -1 ek 1)

0 VIF

Junto a las ecuaciones correspondientes se dibujan formas tipicas de la
funcion respecto a la variable V/F (figura 1.1).

El método de Newton-Raphson es uno de los mas utilizados para resolver
este tipo de ecuaciones, sin embargo, hay que recordar que este meétodo
presenta dificultades si en la bisqueda de la raiz se pasa por un punto en
donde la derivada de la funcion a resolver adquiera un valor de cero.
Entonces, si se busca la solucidn utilizande el balance de materia como la
suma de las composiciones en fase liquida o bien en fase vapor, puede no
converger, en cambio si se utiliza ¢l balance como las suma de las
composiciones en la fase vapor menos la suma de composiciones de la fase
liquida, no se¢ presenta ningin minimo o mdaximo y por lo tanto es mAis
adecuado utilizar ¢l método de Newton-Raphson en esta funcién que en las
dos anteriores.
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Con lo anterior se observa que no basta solo con plantear el sistema de
ecuaciones a resolver y aplicarles un método general de solueidn; sino que es
frecuente que en ingenieria quimica las ecuaciones que resultan al plantear un
madelo, sean altamente ne-lineales y por esto se requieren algoritmos
especificos como el mostrado anteriormente; por lo que una rutina de célculo
de propiedades como EQFASES simplifica no sdlo la programacion sino que
tatmbién aumenta la probahilidad de encontrar una selucion factible.

Para recalcar lo anterior, mencionaremos por ¢jemplo que EQFASES en
algunas rutinas requiere una inicializacion suponiendo gas ideal para poder
hallar la solucién, misma que el software realiza internamente (Barragén,
1995). Aun el simulador ASPEN en los calculos de modelos de columnas de
destilacion requiere una metodologia especifica para obtener un juego de
valores iniciales de las composiciones en cada plato que aumente las
probabilidades de convergencia (ver Aspen-Plus Reference Manual).

Resumiendo, el contar con un software como EQFASES y que las
relaciones adicionales estén en forma explicita, permite convertir un problema
algebro-diferencial en un sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias, para
el caso del modelo de una columna de destilacion en estado transitorio.

ASPECTOS TERMODINAMICOS

El céleulo de propicdades termodindmicas es uno de los puntos més
importantes en la simulacién de procesos. En raras ocasiones la ecuacion de
gas ideal permite una reproduccion confiable de las propiedades de una fase
vapor, asi como la suposicién de solucion ideal no es adecunada en muchos
sistemas, dando origen a descripciones erréneas de los procesos, no solo en el
aspecto cuantitativo, sino que ademas cualitativamente.

Como en este trabajo se hace una comparacién con resultados
-experimentales para una columna, es necesario la inclusién de ecuaciones
termodindmicas de estado con mayor capacidad de reproducir los fenémenos
fisicos presentes en los sistemas.

Una opcidn es utilizar ecuaciones para soluciones como las de Van Laar,
Wilson, etc. para la fase liquida y la ecuacién Virial para la fase gas, pero al
hacerlo asi el efecto de vartaciones en la presidn no se fomard en cuenta
correctamente aunque si la interaceion de los componentes de la mezcla.
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Otra posibilidad es hacer uso de las ecuaciones termodinamicas de estado
de tipo cubicas, siendo las mas comunes las de Peng-Robinson y Soave-
Redlich-Kwong y modificaciones de las mismas; estas ecuaciones son
adecuadas para predecir varios sistemas siempre y cuando se utilice la regla
de mezclado apropiada vy sus respectivos parametros de interaccidn.

El software EQFASES tiene programadas las siguiente ecuaciones:
l. Redlich-Kwong-Soave-Mathias.
2. Peng-Robinson-Stryjek-Vera,

Y ademads, ¢l usuario puede utilizar las reglas de mezclado mas comunes
asi como otras mas, que permiten ajustar un gran nimerc de mezclas y asi
tener una mejor descripcion de la termodinamica del sistema, es decir un
calculo de propiedades con mayor exactitud y una representacién mas cercana
a los datos experimentales en cuanto al equilibric de fases se refiere. Todo
esto da lugar a una mayor flextbilidad para poder ajustar los datos de
equilibrio binarios y asi lograr una mejor descripcidn un sistema
multicomponente.

Entre las reglas de mezclado que tiene programadas EQFASES estdn
(Barragén, 1995 y Batres, 1993 ) Panagiotopoulos-Reid (1986}, Van der
Waals, clasica (Bazia, 1992), Sandoval-Wilczec-Vera-Vera (1989).

La ecuacién de Peng-Robinson-Stryjek-Vera (Stryjek y col., 1986) es:
P R-T _ a

V_b VZ +vaﬂb2 EC.l.ll
Con la definicion de los siguientes parametros:
b=3 b, Ec. 1.12
a=Y. 3% %, (a0, )4 (1-k,) Ec. 1.13
T
ky =k, Ec. 1.14
k, =0 Ec. 1.15

Las ecuaciones 1.13, 1.14 y 1.15 son parte de la regla de mezclado clasica
o de van der Waals con | pardmetro.
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En la columna de la que se cuenta con resultados experimentales se tiene
una mezcla de metanol — ter-butanol;, Los datos de laboratorio sobre el
equilibrio de fases de esta mezcla (Gmehling & Onken, 1986) pueden
representarse de manera satisfactoria con la ecuacion de Peng-Robinson
utilizando esta regla de mezclado.

El calculo de propiedades termodinamicas mediante ecuaciones de estado
se hace con las siguientes expresiones:

La entalpia, es obtenida con la siguiente expresion, la cual es adecuada
cuando se tiene una ecuacion de estado que es funcion explicita de la presion

P=f(Tv).
[H—H‘]:J'j—f{-gﬂ +P]dv+P-wR-T Ec. 1.16

Se requiere conocer el valor de Ia Entalpia del gas ideal #” a las mismas
condiciones de composicién y de temperatura para evaluar la diferencia del
lado izquierdo; la expresion 1.16 es aplicable tanto para fase vapor como
liquida.

Para que exista un equilibrio de fases se deben cumplir las siguientes
condiciones:

Equilibrio Térmico: T =T" Ec. 1.17
Equilibrio Mecanico: ~ P" =pP* Ec, 1.18
Equilibrio Quimico: p=pk i=12. ne Ec. 119

Una definicidén importante para el equilibrio de fases es el del coeficiente
de distribucton k;, que representa la “preferencia™ de un componente de estar

en una de las fases,
_Y
k= A Ec. 1.20

La ecuacion 1.19 suele escribirse en término de las fugacidades para el
equilibrio de fases:

i=f i=12.. nc Ec. 1.21
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A su vez, la fugacidad puede expresarse en términos de otra variable que
es el coeficiente de fugacidad, que se define segun las ecuaciones 1.22 y 1.23
para el caso de fases liquido y vapor:

-
o =1 Fe. 122
b=l b Ec. 1.23

El coeficiente de fugacidad ¢, representa las desviaciones de la fugacidad
debidas a la presién y a la composicion.

Entonces el coeficiente de distribucién de fases queda escrita como:

L
k, =% Ec.1.24

El coeficiente de distribucién expresada en términos de coeficientes de
fugacidad no esta restringida a presiones moderadas, es decir, puede aplicarse
a presiones elevadas. El coeficiente para cada componente en cada fase se
calcula con la ecuacion 1.25

1 ar R-T
coxp = | | 2P AL v - Ec. 1.25
o, exp[R_T £ {[amlﬂy% V }’ n(z)} c

L.a expresion anterior (Ec. 1.25) requiere el volumen total de la fase, el
cual esta dado por:

V=v-(Zn,.J Ec. 1.26
i

Para encontrar las condiciones de equilibrio se resuelven las ecuaciones
que lo describen (1.17, 1.18 y 1.21) generalmente por algin método iterativo;
por ejemplo, supéngase que dadas T, P y la composicién en la fase liquida, se
desea encontrar la composicion en equilibrio termodinamico de la fase vapor;
para esto es necesario evaluar los coeficientes de fugacidad de la fase liquida
(ecuacién 1.25), suponer las composiciones de la fase vapor, evaluar sus
coeficientes de fugacidad (con la misma ecuacién 1.25) y resolver nc
ecuaciones, que pueden ser nc-I de equilibrio (ec. 1.21) y una restriccién
sobre la suma de las fracciones mol de una fase (ec 1.27).
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EQFASES cuenta con procedimientos adecuados para la evaluacién de
propiedades a partir de ecuaciones de estado.

Y=t Ee. 1.27

;PORQUE FORTRAN?

Se escogid FORTRAN IV STANDARD por razones de facilidad, va que
el codigo que resuelve ecuaciones diferenciales ordinarias LSODE vy el del
software EQFASES estan escritos utilizando ¢6digo FORTRAN. Ademas en
cuanto a célculo matematico continia siendo uno de los mejores, ya que los
lenguajes modernos han hecho mds énfasis en el desarrollo de cddigos
eficientes, optimizacion de memoria e incorporacion de caracteristicas de tipo
visual, como la creacién de ventanas tipo plataformas WINDOWS 95.

FORTRAN presenta otra ventaja, la cual es que existen numerosas fuentes
de codigos de célculo numeérico para una gran diversidad de problemas, ya sea
para la manipulacién de matrices hasta la resolucion de ecuaciones
diferenciales parciales. Una de estas fuentes son las rutinas “IMSL Math
Library".

10
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NOMENCLATURA
¢ Coeficiente de fugacidad.
i Potencial quimico.
ab Parametros propios de la ecuacion cilbica de estado, para
componentes puros y/o para mezcla.
f Fugacidad.
h Intervalo de variable suficientemente pequeiio.
H Entalpia molar.

k (1 subindice)
k (2 subindices)
nc

i3

N X o€ o]

SUBINDICES
i

i

n

-SUPERINDICES

v
L
#

Coeficiente de distribucién entre fases.

Parametro binario de interaccion para una ecuacion de estado,
Niumero de componentes.

Presion.

Constante universal de los gases.

Suma de composiciones (Figura 1.1).

Temperatura,

Volumen.

Volumen molar.

Cociente de flujo de vapor y flujo total de alimentacién.
Composicién de la fase liquida.

Composicion de la fase vapor.

Composicion de la corriente de alimentacidn.,

Componenie,
Componente.
Numero de etapa.

Fase vapor.
Fase Liquida.
Propicdad evaluada como gas ideal,



'TODO

ME

MODELOY

TESIS CON
FALLA DE ORIGEN

7



CAPITULO 2: MODELO Y METOD O

Un modelo matematico consiste en un sistema de ecuaciones que describe
el comportamiento de un proceso, generalmente esta descripcion, es de forma
aproximada y por lo comin entre més precisa se quiera la descripcién mas
complicado es el modelo, dificultdndose asi el proceso de encontrar su
solucidn, ademds de requerir mayor informacién sobre el sistema a modelar.

Un buen modelo no siempre es el mis preciso, sino aquel en gue su
resolucidn sea posible, v su aproximacion sea satisfactoria. Por lo general, un
modelo riguroso tiene también muchas simplificaciones, entonces el érmino
“Riguroso” debe entenderse como una aproximacién mas precisa en
comparacion a otros modelos y nunca como la representacion exacta de un
proceso.

En el presente trabajo se realizan varias suposiciones y se resuelve un
modelo riguroso y otro mas sencillo, se tienen que resolver dos modelos
distintos debido a que se presenta la comparacion de los resultados de una
corrida experimental con datos obtenidos con un modelo aqui resuelto;
infortunadamente no se dispuso de suficiente informacion acerca del
experimento (Hofland, 1983), por lo que no pudo ajustarse al modelo
riguroso.

IR SOR Ambas torres tienen condensador
- }“‘“““ = -ret) fotal, no tienen corrientes laterales y s6lo
L. o un plato de alimentacion; el rehervidor es
FL" { "9"""] Moo parcial, con producto liquido. El esquemna
|
|

AIMENTATITN

SO |- A

DISTIARD
general de las torres se muestra en la
figura 2.1.

-"";:ﬂji:l La primer columna que se resuelve es
: T una destilacién con tres componentes, €n
, m murvae ——£ 7 1 la que se supone que cada plato alcanza el

equilibrio de fases, se utilizan relaciones

hidraulicas empiricas para el cilculo del
flujo de vapor y de liquido a través de los platos, y opera a presion de vacio;
esto provoca que €l cambio del nivel de liquido ocasione variaciones
apreciables en la presién de cada plato y por lo tanto, la presion en cada plato
no es constante.

UMAH

2 Ceram

Figura 2.] Esquema de la colummna.
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La segunda columna se resuelve considerando que no se alcanza el
equilibrio, y se dispone de eficiencias de vaporizacién independientes del
tiempo, estas pueden relacionarse con las eficiencias de Murphree como se
vera en un capitulo posterior (Holland, 1983). La presion de operacion en toda
la columna es de 1 atm y a cualquier tiempo; no s¢ cuenta con relaciones
hudréulicas para el calculo de los flujos de vapor y de liquido; es de esta torre
de la que se cuenta con resultados experimentales.

Después de revisar y plantear el sistema de ecuaciones o modelo, lo que
sigue es su reselucion. Ambos modelos son distintos, ¢l primero o riguroso es
bastante mas complicado de resolver. Los dos constan de un gran ntimero de
ecuaciones diferenciales ordinarias adicionales a otro sistema de ecuaciones
algebraicas, pero el modelo riguroso tiene la caracteristica de ser STIFF
(rigido), segin Luyben (1990) es frecuente esto es por incluir la relacion
hidraulica del flujo de vapor; en cambio, el modelo simplificado puede
resolverse en forma eficiente utilizando el método numeérico de EULER o los
- tipicos de RUNGE-KUTTA, por ejemplo, pero si se intenta resolver con éstos
el problema riguroso, el tamafio de paso deberd ser un valor realmente
pequefio lo que provocaria que el tiempo de solucién fuese exageradamente
grande.

El método utilizado para los dos modelos es el mismo y es el propuesto
por Gear que estd programado en la rutina LSODE por Alan C. Hindmarsh, y
puede resolver ambos sistemas. Esta rutina también tiene programado como
opcidn el método de Adams, el cual puede aplicarse cuando el problema es
no-stiff.

14
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MODELQO RIGUROSO

Se¢ presenta a continuacion el modelo matematico de la columna, con las
simplificaciones correspondientes.

1. La dindmica del liquido de enfriamiento v del vapor del rehervidor es
despreciable,

2. Elliquido en cada plato esta perfectamente mezclado.
3. Elholdup” del vapor en cada plato es despreciable.

4, La presion en cada plato puede variar debido a condiciones hidraulicas.

L Modelo de una etapa de columna de destilacion.

La figura 2.2 muestra las corrientes que
deben tomarse en cuenta para realizar los
- balances de materia y energia. Estos balances
deben hacerse para cada plato de toda la
columna. Los balances de materia y energia se
hacen en base molar.

Figura 2.2 Plato de una columna.

« Balance de Materia Total

M, L +Fr+F" +V

dl a-1 4=l _Vn - Ln _S:{‘ —S: EC' 2.1

« Balance de Materia por Componente

dlM,x,)

dt =LoaXay + Fix+ Fvayil‘} VY _(Vu * S:)yu.,' _(Lu * Sf:‘ )xu.,' EC' 2'2

o g T e

» Balance de Energia

d(M " :
( ) = Lu+1hn+l + FH[ hl‘T +FV H:‘-l + Vu—lHn—l - VHHM - Luhn - Sl{.hil - S:;’HH' EC. 23

dr a1

" A la cantidad de materia acumulada en cada plato de la columna (sin indicar en qué
cantidades se expresa o qué fase) se le llama en inglés HOLDUP, su traduceion mds usada
es RETENIDO, pero se prefiere la palabra inglesa por su amplio uso atfin en referencias en
espafiol.
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i Modelo del condensador.

El condensador requiere otras suposiciones especificas, dependiendo de la
operacién que se desea modelar, en este caso las suposiciones adicionales son

{ver fig. 2.3):
1. El holdup molar se mantiene constante.

2. La presion del condensador se mantiene en un
valor fijo y predeterminado.

3. La temperatura del condensador’ se calcula
solo con el punto de burbuja.

RFEX D

Figura 2.3 Esquema del

+ Balance de Materia por Componente tanque del condensador.

d\Mpxp ;
(_;?{PL) =V, Yur,; —(RFX + D)xp ;

Ec. 2.4

VB

Qg

HI Modelo del rehervidor

Lq
El rehervidor es semejante a un plato, solo ’
hay que adicionarle la carga térmica Qx.

B

. Balance de Materia Total Figura 2.4 Esquema del rehervidor.

d(Mﬂ.) =L, -B-VB Ee. 2.5
dt
+ Balance de Materia por Componente
diMpxy
,lijg_“'_J'LLl %y =Bxy,—-VB-yy; Ec. 2.6
+ Balance de Energia
F_i(_MdTH‘P'LLLI.h].,.QR_B.hB_VB.HB Ec. 2.7

¥ Como la presién en el condensador es constante, se puede aproximar que el cambio de
energia es mucho mds rapido que el cambio en la composicidn, ademis se supone que el
liquido siempre estd en equilibrio, por lo que no se requiere ¢l balance de energia ni
conocer la carga térmica (Luyben, 1990).

TESIS CON
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V. Caleulo de flujos en la columna

Para calcular los flujos internos de vapor y de liquido, es decir, flujos
entre dos platos juntos, se utilizan relaciones empiricas.

a) Flujos internos de Liquido

Una de las mas utilizadas es la formula de Francis (Luyben, 1990), la cual
relaciona la altura de liquido en el plato con el flujo que se derrama del
mismo.

+ Foérmula de Francis
L, =333 wlength (hw ")%-pj',‘, ' Ec.2.8

h . se obtiene a partir de dividir el volumen liquido sobre ¢l plato, entre
el drea del mismo, y este valor se resta de la altura del vertedero de la etapa.
Aqui se puede ver que L , es el flujo molar que sale de la etapa .

ot = e M Ec. 2.9
b 1ot <O Ee. 2,10

i Ap
h,, =htot, —~wheight Ee. 2.11

wieir efectivo

Figura 2.5 Vista superior de Figura 2.6 Vista fateral de
un plate perforado. una seccidn de la columna,

Existen ofras férmulas que relacionan e¢stas variables, Holland y Liapis
(1983) realizan analisis dindmico de un plato perforado mediante un balance
de energia semejante al que se utiliza en problemas de calculo de caldas de

% Hay que tener en cuenta que en esfa ecuacion empirica, la densidad se requiere en
Ibmol/ft’, dando como resultado el flujo de liquide en Ibmol/s.

17
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presiéon en tuberias “Bernoulli”. A este tipo de relaciones entre el fiujo de
liquido y el holdup considerando las caracteristicas de cada plato, se les suele
nombrar como relactones hidraulicas.

b) Flujos de Vapor (Luyben, 1990)
En este caso se requiere saber la altura de liquido en
cada plaio y asi obtener la caida de presion hidrostatica:

AP hidros, =p)-g-htot Ec. 2.12

Una vez obtenida la caida de presién debida a la
columna hidrostatica, el siguiente paso es calcular la
catda de presién del vapor al pasar por los orificios del
plato y por el liguido: Figura 2.7 Caidade

ion entre platos.
APY =P, [P, +AP hidros ,| Be.2.13 PO IORERS

!

Después se aplica una férmula para la velocidad de vapor a través de los
orificios en funcién de 1a caida de presidn.

—
Vel =\/~ fP" — Ec. 2.14
py - Kpy

Este valor se multiplica por el irea del plato y la densidad molar de vapor,
y se obtiene entonces el flujo de vapor a través del plato,

V =Vel’ -om! - Ap Ec.2.15

Para saber el flujo de vapor que sale del ultimo plato se requiere una
ecuacion especial de disefio, que estd en funcion de la diferencia de presiones
entre el condensador y dicho plato.

P, - Pp
Vi =13 - —\/ SR Ec.2.16
¢) Flujo de Fondos y Reflujo

La cantidad de liquido que sale por el fondo de ia columna se obtiene
mediante una relacién sencilla en donde se indica que dicho flujo es
directamente proporcional a holdup en el rehervidor, es decir:

Boc MB Ec. 2.17
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Lo cual también es valido al tiempo inicial, por todo esto se cumple que:

p=mp. 20 Ec.2.18
MBO

El reflujo se obtiene del balance de materia a régimen permanente ya que
una de las suposiciones del condensador es que el holdup molar total es
constante respecto al tiempo, lo que significa que no hay acumulacion en base
molar.

RFX=V,, -D Ec. 2.19

Este conjunto de ecuaciones mas las relaciones termodinamicas, forman el
modelo matemético de la columna de destilacién a régimen dindmico. Algo
importante sobre el modelo es que no incluye relaciones de la dindmica de los
fluidos dentro de las tuberias ni en secciones de flujo, lo que lo hace
inadecuado para un anilisis en donde se presente el fendmeno del golpe de
ariete, que es cuando se presenta un cambio subito en la presidn de un
recipiente y que puede generar condiciones de alio riesgo tanto en la
operacion de los equipos como en la seguridad personal.
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e —— me— P —

RESOLUCION DEIL MODELO

A continuacion se describe brevemente el método numérico propuesto por
Gear (Holland, 1983). Este algoritmo es clasificado como un método
Predictor - Corrector utilizado para la resolucion numeérica de ecuaciones
diferenciales ordinarias con valor inicial.

El que un algoritmo sea catalogado como Predictor - Corrector significa
que consta de dos partes, la etapa del Predictor que proporciona una
aproximacion de la solucion deseada v es en general dada explicitamente (no
se requiere un proceso iterativo) v la etapa del Corrector, en la cual se lleva a
cabo una serie de iteraciones con el fin de encontrar una mejor aproximacion
al valor dado por ¢l Predictor.

Cuando se esta resolviendo una ecuacién diferencial o un sistema de
ccuaciones se deben cumplir ¢iertas restricciones o condiciones limite, cuando
estas condiciones estdn dadas fodas en el mismo valor de la variable
independiente, se tiene entonces un problema de valor inicial con respecto a
esa variable, por ejemplo considérese ¢l siguiente problema cualquiera:

d*y . dy
O —2 4 Eegy=F(y,x, ft 3
70 &dr Y=F(y,x, f,1) Be. 2.20
Sujeto a las siguientes condiciones:
Vieio) = ¥, Ec. 2.21
dy
= =¥
4 2 Ec.2.22

t={o

L.a ecuacidn 2.20 , junto con las condiciones dadas en las expresiones 2.21
y 2.22 forman un problema de valor inicial, ya que la ecuacién diferencial
esta sujeta a condiciones limite ambas evaluadas a ¢ = #, . Esto es valido aun
cuando la variable independiente no fuese el tiempo.

Entonces el modelo dindmico de una columna de destilacién aqui
presentado constituye un problema de valor inicial, va que ias condiciones
limite del conjunto de ecuaciones diferenciales estan todas evaluadas a un
mismo tiempo de referencia.
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Estas condiciones iniciales son en este caso los resultados de la
simulacidn a estado estacionario de la columna (entalpias, composiciones de
la fase liquida, holdups de cada etapa, carga térmica del rehervidor, etc.) que
al ser especificadas junto con las ecuaciones diferenciales y algebraicas,
constituyen todo el modelo y se puede aplicar ya el método numérico para
hallar su solucion hasta un cierto valor de tiempo previamente escogido.

METODO DE GEAR

Supdngase que el sistema de ecuaciones a resolver esta expresado por la
ecuacion 2,23, y constituye un problema de wvalor inicial constituido
exclugivamente por ecuaciones diferenciales ordinarias de primer orden,
entonces hay que seleccionar un método numeérico de integracion para poder
obtener los puntos solucion del problema. En particular para la programacion
se utilizo la rutina LSODE, la cual usa un método basado principalmente en
una propuesta hecha por C. W. Gear (1971).

dy
Pt (v,) Ee. 2.23

El algoritmo sugerido por Gear, considerande un orden y un tamafio de
paso fijos, consiste en que a partir de las condiciones iniciales del sistema de
ecuaciones a resolver se genere el vector Z (vector o matriz de Nordsieck)
evaluado al tiempo inicial.

k r
z, [y,,,,hy,,,,h—yi,’,h—yﬁ?), ,h—yﬁf‘)} Ec 2.24
31 k!

Donde k es el orden del método, % el tamafio de paso, p la variable
dependiente y Z es ¢l vector que almacena esta informacion. Este vector £, s
multiplicado por la matriz de Pascal (D) para obtener los resultados del
Predictor, los cuales constituyen una aproximacion generalmente de mala
calidad a la solucion:

Ee. 2.25

o OO -
(=
S o=
—_— D )
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—— e ———————— — — s —

La matriz dada en la expresién 2.25 es la matriz triangular de Pascal para
el método de tercer orden y la ecuacién 2.26 indica como se obtiene el valor
del predictor para el siguiente tiempo.

ZMH-I =DZI)J EC. 226

La matriz de Pascal aqui se define como un arreglo triangular de
dimensidon k+1 por k+1; cuyos elementos debajo de la diagonal son todos
cero; los elementos diferentes a cero de la matriz de Pascal se generan con la
expresion 2.27, cuyos elementos corresponden a los coeficientes para
desarrollar un binomio a una potencia dada, la cual es muy 1util para
cuestiones de programacidn, teniendo en cuenta que solo da los valores
distintos a cero, es decir, los valores que estén arriba de la diagonal.

.
Di+l,j+l w(j—i)!-i! Ec. 2.27
La Ecuacién 2.26 da origen al vector Predictor:

2

¢tk W ht
Zm+l =|:y1)|+i ’kymﬂ ’2' yislz'g] ’g; ny?-!)-l LIRS

,
= ';v,f,’?l} Bc. 2.28

El siguiente paso es utilizar el corrector para dar una mejor aproximacion
al valor dado por el Predictor. Para esto, se deben resolver un niimero de
funciones G (Y1 ¥ m+1 » tme1) 1gual al nimero de variables dependientes que
se tengan — esto es el procedimiento del Corrector:

G(J’mn !y;n-v-i el )=0 Ec.2.29
Donde:
G(ym+l ’y:ii+l ’tm-}-! )=h'f(ym+l +B‘b5tm+i)_(h.y:n+l +b) EC. 230

En las Ecuaciones 2.30 se busca una valor de & para cada funcidn tal que
G se iguale a cero, es decir, se cumpla con la ecuacion 2.29.

ym+!:ym+l+B.b Ec. 2.31
k‘y;rr-!-l =h.yl‘u+l +b Ec. 2.32
st =t Ec. 2.33
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El siguiente paso es obtener el vector Z,.; ya corregido, y este serd la
solucion en el siguiente valor de la variable dependiente, es decir, a ,,+,.

Z Z b L Ec. 2.34

mAl T Tl

Los valores del primer rengldn de Z,,.; corresponden a los valores de las
variables dependientes, los siguientes renglones de la matriz son
aproximaciones numéricas de términos tipo serie de Taylor de cada variable
dependiente.

Se espera mayor precision en un método de mayor orden a un mismo
tamafio de paso, pero a mayor orden, mayores requerimientos de célculo. El
parimetro £ y el vector L dependen del orden que se esté utilizando,
generalmente las rutinas con mayor difusion que hacen uso de este método
utilizan aproximaciones de primer hasta quinto orden. La tabla 2.1 muestra
los valores del pardmetro £y del vector L.

1° Orden 2° Orden  3° Orden 4° QOrden 5° Orden

B=1 Pr=t Byt Gm T e
120
2 o
s 50 2
2 11 50 274
3 11 50 225
1 3 E 35 E
L1:=[1] L,:= g Ly = Iy:= 5 Ls:= o5
Nk W p
3 1 50 15
11 i 274
50 L
274

Tabla 2.1 Parametros del métedo de Gear.
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A continuacién se presenta un ejemplo de la aplicacion del método de
Gear a tamafio de paso y orden fijos; la ecuacién diferencial 2.35 es resuelta
con este algoritmo, se da ademas su solucion analitica.

4
2182y Ec.2.35

A t = 0 se debe cumplir que y = 0.1 . La solucion analitica de esta
gcuacion es:

y(t)=0.9-0.8-¢ " Ec. 2.36

Se selecciond un tamafio de paso h = 0.15 y un método de 2° orden, pero
este orden para iniciar requiere los valores de la variable dependiente, la
primer y la segunda derivadas de la misma variable, todas evaluadas a tiempo
inicial, esto ultimo puede pensarse como una desventaja del algoritmo de
Gear, ya que enfre mayor sea el orden, mas valores iniciales se requieren para
empezar la solucién del sistema de ecuaciones, mis adelante se discutira
como se resuclve este problema, pero para fines de demostracion se
calcularan estos valores; el primer valor (y evaluado en ¢ = #;) es la condicion
inicial, la primer derivada es, tomando en cuenta que se trata de un sistema
diferencial explicito (ver Ec. 2.23), es la funcién evalnada a tiempo inicial, es
decir, f (vg. ty). Para obtener el siguiente valor es necesario derivar la ecuacién
2.23 respecto a ¢ y evaluar el resultado a £; .En esta derivacion puede aparecer
en alguno de sus términos la primer derivada, de la cual ya se tiene su valor
inicial, por lo que simplemente se substituye en el resultado y asi se llega al
valor inicial de la segunda derivada, Es importante mencionar que el método
requiere de estos valores iniciales en la forma del vector de Nordsieck. La
tabla 2.2 muestra la aplicacién del algoritmo.

Segun el ejemplo, el valor real (dado por la solucion analitica) a un
tiempo t = 0.15 es de 0.3073 mientras que el calculado por el método de Gear
de 2° orden es 0.3100, lo cual puede no ser una aproximacion suficientemente
buena, pero hay que recordar que ¢s una aproximacion de orden bajo ademas
falta considerar si el tamafio de paso escogido es adecuado.

Sobre el problema de que se requiere del valor inicial de cualquier
derivada, lo que se hace es iniciar el proceso de solucion con el algoritmo de
primer orden, lo cual sélo requiere del valor inicial de la primer derivada y
este valor se iguala a cero, lo cual va a generar un error, sin embargo para el
siguiente paso ya va a contarse con una aproximacion de este; es decir, €l
error se tendrd Unicamente en los primeros pasos de la integracidn,
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CAPITULO 2: MODELO Y METODO

El método de Gear ajusta ¢] tamafio de paso y el orden en cada punto de la
integracion, esta es la ventaja que presentan los métodos para resolver
ecuaciones rigidas (stiff) y es esta cualidad lo que mejora el tiempo de
computo para la resolucién de este tipo de sistemas. La seleccion de estos
valores se hace mediante una estimacién del error que se generara en el paso
siguiente de la integracién, lo cual permite tomar una decisidon sobre el
siguiente tamafio de paso y orden; aun cuando es necesario resolver en cada
paso un sistema de ecuaciones algebraicas, estos métodos suelen requerir

menos tiempo de computo que uno tradicional al aplicarse a sistemas rigidos.

METODQ DE GEAR

Pardmelros de GEAR de 2° orden
y tamafio de pasa:

Malriz de Pascal para orden 2

Cefioigidn de la luncidn Condicidn Inigial Selycidp analftica
flyH)=18-2-y yo = 0.1 =00 V) =09 - 08 Rere]

Vectar de Nordsieck a tiempo to
(el tercer rengldn es el resultado
de derivar frespacto a §

2
3 Yo
03
h-f(yg,
pz-% L % =045 Zoe| (e ) Zp= [ 024 ]
W -
L 7 (_z.f(y.n"o)) 0036 .
3

Caleulo del predictor a liempo 1= to+h

111
612
co1

|

901

111
Zprodioy = {0 1 2 |-

ot
024
~0036

Resultado de! Predictor

0304
Zpredicy = | G168

-0.036

Elresultado es:
Zy = Zpredic; + b- L

0304
z, = | 0168 |+ 0009

-0.036

Wil Wi Wi

Funcién G(b}

(k) = b- f(Zpredicll +B- b.h) - (Zpredici‘ + b)
G =h -[1.8 -2. [Zpred"cll +8 -b)] - (Zprecﬁcl: + b)

busca sf valor e h =
b= 0,009

Entonces, seguin el vector de Nordsieck a
tiempo t4=to+h se cumple:

¥ 031
iy z=| 0im
-0033

Ko = -
=Sy y=2,  [r=03t

Valor real |y {1, + h) w 03073

Tabla 2.2 Ejemplo del método de Gear,
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CAPETULO 2. MODELO ¥ METODO

NOMENCLATURA
B Parametros del método de Gear,
AP Caida de presion a través de un plato
AP hidros Diferencia de presidn debida a una columna hidrostatica
Jel Densidad
pm Densidad molar
Ap Area de plato
B Fiujo molar de fondos ~ Liquido
b Pardmetro de método numérico (método de Gear).
BO Flujo molar de fendos al tiempo inicial — Liquido
D 1: Flujo molar de destilado — Liquido (modelo riguroso).
2: Matriz triangular de Pascal (método de Gear).
F Flujo molar de alimentacién
f Funciones que definen las ecuaciones difcrenciales,
G 1; Aceleracién debida a la gravedad {modelo riguroso).
2: Funcidn a resolver del corrector (método de Gear).
b t: Entalpia molar de liquido (modelo riguroso).
2: Tamafio de paso en la integracién (método de Gear).
H Entalpia molar de vapor
h tot Altura de liquido en el plato [ Longitud ]
how Altura de liquido sobre el vertedera [ (ft) formula de Francis |
k Orden del método numérico
KDH Coeficiente de caida de presidn en seco a través de los orificios
L 1: Flujo molar interno de liquido (modelo riguroso).
2: Vector de pardmetros del método nimerico (método de Gear).
M Holdup molar de liquido
MBO Holdup molar de liguido al tiempo inical
P Presion
Qn Carga Térmica del rehervidor
RFX Reflujo motar — Liquido
8 Flujo lateral molar
t 1: Tiempo (modelo rigurose),
2: Variable independiente (método de Gear).
v Flujo molar interno de vapor
VB Flujo molar que sale del rehervidor — Vapor
Vel Velocidad de flujo. [ Longitud / tiempo ]
W height Elevacién {altura) del vertedere
W length Longitud transversal del vertedero [ (ft) formula de Francis ]
X Fraccién Mol de un componente en fase liquida,
¥ 1: Fraccién Mol de un componente en fase vapor (modelo riguroso).
2: Conjunto de variables dependicntes (método de Gear).
Z Vector o matriz de Nordsieck.

e e——
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CAPFTULO 2. MODELO Y METODO

SUBINDICES

B Etapa del rehervidor

D Etapa del condensader

j Componente

L Fase liquida

m Numero de paso en la integracion,

n Nimcero de etapa

nT Nuamero total de platos o ultimo plato
v Fase vapor

SUPERINDICES

L Fase liquida

F Evaluar en las condiciones de la alimentacién,
\% Fase Vapor
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CAPFTULG 3: IMPLEMENTACION DEL MODFELCQ

Una vez que se construy¢é el modelo matematico de la columna, la
siguiente etapa es la programacion del mismo para su resolucion, esta ctapa
consiste de varios subprogramas {subrutinas Fortran) cada uno de los cuales
permitird el caleulo de las diversas propiedades o de los diversos
procedimientos propios del modelo. El uso de subrutinas evita que se tenga
que programar dos o mas veces la misma secuencia de caleulo, ya que si otra
seccidn del algoritmo requiere, por ejemplo el cdlculo de la densidad y ésta ya
fue programada, solo es necesario ‘llamar’ a la rutina correspondiente en el
momento en que se le requiera, Adicionalmente a las subrutinas, se utilizaron
archivos de texto tipo MS-DOS de donde el programa principal busca datos
como el nimero de compuestos, sus propiedades fisicas y también valores
iniciales para iniciar la integracion,

El programa del presente trabajo estd basado en el publicado por Luyben:
Process Modeling, Simulation and Control for Chemical Engineers, (1990).
El codigo de computo mostrado en dicha referencia es el de una columna de
destilacion con las siguientes restricciones:

I. Mezcla binaria

2. Densidad de liquido constante

3. Ley de Raoult para equilibrio de fases

4. Capacidades calorificas constantes

5. Densidad de vapor calculada a partir de la ecuacion de gas ideal

Son estas restricciones las que se modificaron, es decir, s¢ presenta un
programa que admite un maximo de 20 componentes, una densidad de liguido
dependiente de sus respectivas variables y un célcule més riguroso de la
termodinamica al anexarle las rutinas del programa EQFASES.

Primero se presentard una breve descripcidn de las rutinas auxiliares y
luego de las dos principales que son las que contienen el modelo y controlan
la entrada v salida de datos del programa.
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CAPETULO 3: IMPLEMENTACION DEL MODELO

DENSIDAD DE LIiQUIDO

La ecuacion modificada de Rackett es usada para aproximar el volumen
molar de un liquido saturado sea puro o una mezcla, la condicién de
saturacién casi siempre serd valida en el proceso de destilacion; en caso de
que lo anterior no se cumpla, hay otras ecuaciones que pueden aplicarse (Reid
y col, 1988). Entonces el volumen molar de liquido se aproxima como:

Te, (1-1r )
Vm:Rl:chj;;mCl} ZEAm ] EC. 3.1
i i
Z.'Mm =Z‘xi ZRA‘ Ec. 3.2
Tr=T/Tc, Ec. 3.3

Entonces la densidad (masica) estad dada por el peso molecular de la
mezcla liquida entre el volumen molar calculado con la Ec. 3.1
pmm
=5 Ec.34
P= Vm 3
En el libro de Reid y col se encuentran las todas las ecuaciones
necesarias para obtener la densidad y ademas una tabla donde se pueden
obtener parametros especificos para varios compuestos del procedimiento de
Rackett.

La densidad asi calculada sélo se utiliza para hacer las conversiones de
volumen a mol, pero todos los demas calculos en los que se requiere esta
propiedad — calculos de termodindmica (ver Ec. 1.16) — el valor es el
generado por EQFASES.
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CAPITULO 3: TMPLEMENTACION DEL MODELO

CALCULO DE HOLDUPS Y DE FLUJOS DE LIQUIDO Y VAPOR

En el capitulo 2 en la ecuaciones 2.8 hasta la 2.I1 se presentd el
procedimiento de Francis para calcular el fiujo volumétrico de liquido que se
derrama por el vertedero, célculos que se utilizan en cada plato a cada
intervalo de tiempo; sin embargo como se modificaron las suposiciones de la
referencia (Luyben, 1990), el holdup inicial utilizado en el libro ya no
corresponde con el que tendria la nueva columna (principalmente por haber
agregado un tercer componente).

Tomando en consideracion que la simulacidn del estado dindmico fiene
que comenzar a partir de una solucién valida de la misma columna a régimen
estacionario y que esto significa que se conocen los flujos interno de liquido
antes de que se perturbe el sistema y empiece la solucion dinamica, dichos
flujos ahora conocidos a tiempo cero se utilizaron segln la formula de Francis
pero con ¢l ‘holdup inicial’ despejado, es decir, ahora como incognita para asi
obtener su valor numeérico que le corresponde en el nuevo sistema.

Esta rutina de célculo de cantidad de liquido retenido en cada plato es
utilizada solamente a tiempo cero, es decir, al inicio de la integracion.,

También en el capitulo 2 se presentaron las formulas para obfener los
flujos internos de vapor, los que son calculados plato a plato y en cualquier
punto (tiempo) de la integracion. Esto se encuentra en las ecuaciones 2.12
hastala 2.16

.a ecuaciones para los flujos del fondo y de reflujo de la columna son las
2.18 y 2.19 respectivamente, pero para ¢stas no se utilizaron subrutinas, sino
que al ser utilizadas una sola vez a cada tiempo, se incluyeron en la rutina que
contiene el moedelo general; lo mismo se hizo con la férmula para el flujo de
vapor que sale del ultimo plato (Ec. 2.16).

Para llevar a cabo la simulacién son necesarios ciertos datos de la
columna, como altura de vertedero, didmetro, nmimero de platos entre otros,
valores requeridos ya sea por la ecuacion de Francis o las otras formulas; en el
ejemplo se utilizaron las mismas dimensiones que en el problema propuesto
por Luyben.
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CAPETULO 3: TMPLEMENTACION DEL MODELO

En la tabla 3.1 se indican las dimensiones de la columna del ejemplo.

Didmetro 3.962 m
Altura de vertedero 00612 m
Longuitud de vertedero 3.78m

Coeficiente de caida de presién a través del orificio seco | 0.134 mmHg/(kg molm®)(m/s)*

Niimero de platos 30
Plato de alimentacion (desde fondo) 14
Caida de presién (promedio) 5.7 mmHg por plato

Tabla 3.1 Dimensiones y caracteristicas de la columna.

Las condiciones de operacién sufren ligeros cambios debido a la adicion
de un tercer componente, el algunas de estas estan listadas en la tabla 3.2
(algunas de las cuales permaneceran constantes respecto al tiempo), en el
capitulo de Simulacion v Andlisis se muestra una tabla més detallada:

Presion en el tanque de reflujo 90 mmHg

Reflujo 13.34 kmol/min

Temperatura en el tanque de reflujo 55.5°C

Temperatura en el fondo 104,3°C ]
[Carga térmica del rehervidor 160601 kcal/min

Tabla 3.2 Condiciones de operacién de la columna a estado estacionario.

El objetivo de este trabajo es presentar un programa que simule una
columna de destilacion a régimen transitorio y para esto no es estrictamente
necesario agregar los controladores que realmente si deberfan de estar, La
accién de un controladoer que mantenga constante variables como la relacidon
de reflujo y otras, es simplemente simulada al no permitir variacion en su
valor numérico. En el caso de que se esté controlando una variable para que
adquiera una serie de valores especificos con respecto al tiempo sdlo es
necesario dar la funcionalidad de la misma.

Es importante mencionar que si se puede agregar la accién de un
controlador. En tal caso este serd modelado con una o mas ecuaciones
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CAPITULO 3: IMPLEMENTACION DEL MODFELOD

diferenciales con o sin ecuaciones algebraicas; estas ecuaciones diferenciales
pueden ger resueltas por la rutina LSODE simultaneamente con las ecuaciones
del modelo de la columna pero para las algebraicas habria que generar una
subrutina que las resuelva a cada tiempo de la integracidn, como ejemplo de
lo anterior, para el calculo de la temperatura a partir de la entalpia de liquido
se tuvo que adicionar un método para resolver una ecuacion algebraica a cada
tiempo (y en este caso a cada plate), lo cual esta explicado mas adelante;
evidentemente al agregar controladores a la simulacién el tiempo y la
dificultad de encontrar su selucién se veran incrementados.

TEMPERATURA Y PRESION DE PLATO

Se observa que tanto los balances de materia
como el de energia (ecuaciones 2.1, 2.2 y 2.3)
contienen un término que es la derivada con
respecto al tiempo de caracteristicas de una sola
fase, esto debido a la suposicidn de que el
holdup de vapor es insignificante respecto al de
ta fase liquida, ya que si en un plato se miden [a
masa de liquido y la de vapor, se observara (de
acuerdo a las condiciones establecidas) que la
cantidad de liquido es mucho mayor que de gas
{ver fig. 3.1), entones una vez resuelta la

. ’ . . Figura 3.1 Esquema lateral
ecuacién diferencial se tienen para cada plato  de una seccién de la columna.

las signientes variables: Masa molar de liguido,
cantidad molar de un componente y entalpia total del liquide.

Estas tres variables se obtienen para cada plato y evaluadas todas en el
tiempo en el que se encuentre la integracién. En el caso de la entalpia total,
basta dividirla respecto a la cantidad de moles totales de liquido para obtener
su valor por unidad de mol; sin embargo, requerimos del valor de presion y
temperatura que a esa composicidn da como valor la entalpia de liquido
saturado calculado. Lo anterior presenté el inconvenienie de que el programa
EQFASES no tiene una rutina de un punto de burbuja dados valores de
entalpia y temperatura, que es lo que se necesita ¥ se tuve entonces que
plantear un esquema de resolucidn que permita este clculo.
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CAPITULO 3: ITMPLEMENTACION DEL MODELO

Se propuso la siguiente funcion, a la cual se le busca su raiz (valores de
temperatura que la igualen a cero), la ecuacion 3.5 es la diferencia entre la
entalpia liquida de saturacidn calculada Ac con T supuesta respecto a la real
hr, ésta ultima dada por la integracion del balance de energia en el plato en
ese momento.

AT =he—hr Ec. 3.5
Se plantea una solucion utilizando el procedimiento iterativo de Newton-
Raphson que requiere de la derivada de la funcidn a resolver,
df(r) dhe  dhr
d T d T d7T

Ec. 3.6

Tomando en cuenta que en este punto la entalpia Ar ya esta determinada,
esta tiene un valor constante.
d hr
e =) Ec. 3.7
d T
Dado lo anterior, el resultado es que la derivada que requerimos es solo la
de la entalpia de liquido saturado calculada Aic respecto a la temperatura 7.

df(T) dhe
e M = L . 3.8
AT 4T Be
Se recomienda utilizar una derivada numeérica, que en este caso es una
diferencia finita hacia delante.

df(T) e e hel;
ir = AT Fc.3.9

El procedimiento de Newton-Raphson tiene el siguiente esquema, donde a
partir de un valor supuesto, se procede a iterar hasta que f(x) sea lo
suficientemente proxima a cero, entonces x;4; €s la solucion de la ecuacion.

x, =x._-ﬂ”.‘.-:_)- Ec. 3.10

Substituyendo las ecuaciones 3.5 y 3.9 en el esquema propuesto 3.10, se
Hega a:

Ty=Ti— o Tl
i+l i hC] ; EC. 3.11
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CAPEFTULO 3. IMPLEMENTACION DEL MODELO

La subrutina ENTH2 es en donde se implementd ¢l algoritmo de solucién
anterior, para esto se utiliza la rutina PRERB de EQFASES en su opcion de
presion de burbuja, que ademas de calcular ¢l punto de burbuja da también el
valor de la entalpia tanto de liquido como de vapor saturados,

Dato: hr, Tol, x
Suponer: T, AT

Subrutina PRERB
he

Tdel <~ T + AT T«T-fe

Y

Subrutina PRERB

hdel
lic—#)
fhe—hr AT
(— 1R L
(;; hdel—he
NO
| £l < Tol

S1

( T(n); P(1) )

Figura 3,2 Diagrama de flujo de la rutina ENTH2,
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CAPETULO 3: IMPLEMENTACION DEL MODELO

La entalpia en general, depende de los valores de la presidn, temperatura y
de la composicidn, pero en el algoritmo esquematizado por diagrama de flujo
de la figura 3.2 se observa que soélo se resuelve para la temperatura, es decir,
no hay ningin método iterativo explicito para las otras dos variables, esto es
primero por que la composicion en el plato en el momento en que se va a
determinar la temperatura y presion ya estd determinada por el balance de
materia por componente y para el caso de la presidn no se requiere de
procedimiento adicional por el motivo de que sabemos que el liquido, al estar
en equilibrio con el vapor, se encuentra en un punto de saturacion, es decir, a
composicion establecida junto con la entalpia en el punto de saturacion, el
sistema esta determinado, sélo falta resolver para 7y P, y cada vez que se
realiza una iteracion para la temperatura, la presion se determina en forma
inmediata. Para este efecto se utiliz6, como se menciond anteriormente, un
calculo de punto de burbuja.

Podria parecer come un camino mas 16gico el haber hecho un calculo de
un flash que indicara la cantidad relacidn de vapor respecto al liquido o bien
respecto a la alimentacion, sin embargo esto requerirfa de la composicion
‘global’ en el plato, dato que no esta disponible pero en cambio si tenemos la
composicion de un liquido en un estado de saturacidn. Si buscamos la
solucitn a través de la temperatura entonces el calculo ldgico es el de presion
de burbuja por que se desconoce el valor de la presidn a la temperatura
supuesta.

En resumen, la subrutina ENTHZ2 recibe como dato el valor de la
composicion y de la entalpia de liquido saturado y con una temperatura
supuesta (valor inicial para empezar a iterar) que es la del tiempo anterior de
la  integracion,  obtiene la
temperatura y presién (ambas de T
saturacidén) que corresponden a tal
equilibrio de fases.

PRESGA

El cruce de las lineas punteadas e
del diagrama 3.3 muestra una \
presion, temperatura y entalpia de ™ —~r
liquido saturados, que conforman A x
un equilibrio de fases como en un
plato de la columna, esto es cuando et
se conoce ademas de Hlr, la Figura 3.3 Representacion del equilibrio de

C . fases multicomponente en diagramas P-H.
composicion del liquido saturado. s &
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CAPETULO 3: IMPLEMENTACION DEL MODELO

RUTINAS PRINCIPALES

——

La lectura de las dimensiones de la columna, propiedades fisicas de cada
componente, entrada y salida de datos se controla con la rutina principal
MAIN que ademds es la que llama a la subrutina LSODE y entonces realiza la
integracién. MAIN Hlama a FEX que es la que evalda las derivadas de las
ecuaciones diferenciales y llama a las rutinas que evaldan las propiedades
como entalpias y composiciones. Se muestran en la tabla 3.3 las subrutinas
auxiliares en el orden en que son requeridas por los cddigos MAIN vy FEX; se
menciona ademas el caleulo que realiza cada rutina con sus argumentos y
resultados principales.

RUTINA MAIN
Subrutinas Argumentos Resultados
1.- |[BUBPT2 Ta(n), TT, %o(i,n), 2f{3) PE, Po(n)
2.- |HUPINI Mo(n), Te(n), LIQDEN Lo(n}
3.-1LSODE Einis Cours Mini (n), Kini (n), Hbini (n), Moul(n), Xoul(n), Hlow (ﬂ), Ahom
Xpiniy FEX, JEX
RUTINA FEX
Subrutinas Argumentos Resultados
1-{ENTH2  |x(n), HL(n) T(n), y(n), HV(@), P(n), p*(n)
2.-|LIQDEN  |x(n), T(n) pH(n)
3.- |LIQHYD | M(n), x(n), P(n) L(n)
4.-|BUBPTI  |xp, Pp To, ¥p
5-|VAPHYD | P(n), P(n+1), p"(a), p"(n) V(n)
6.- |BUBPT2 xp, Tp ¥p, HLp, HVp

Tabla 3.3 Subrutinas utitizadas por FEX y por MAIN.
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CAPITULO 3: IMPLEMENTACION DEL MODELO

LSODE requiere de la rutina JEX en donde deberia definirse el Jacobiano,
pero como se estd calculando internamente en forma numeérica, la rutina esta
vacia. La accion de MAIN y FEX se presenta como un sélo diagrama de flujo
(Fig. 3.4).

-
Dato: To(n), LFg(n}, xe{i,n), F(n}
Dimensiones Calumna
Prop. Fisicas

¥
Caleulo: M), Po(n), HLo(n)

:

Céleulo VLE
T, P, ¥(i,n)

)

Cleuio: pr, L{n), V(n), XD, TD, B, REX

r

Evaluacion Derivadas
dmin) dlM () x(i,n)] d[M(n)iln)]
dr ' de ' dr

Y
[ntegracién ODEs
LSODE
Calculo
M(n}, P(n), HL(n)

NO

<t

81

- Imprime: 1, x{i,n}, y(i,n), P(n)
T(n), M(r)

Figura 3.4 Diagrama de flujo de las rutinas FEX y MAIN,
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—— — m—

CALCULOS CON EQFASES

Las subprogramas BUBPTZ, BUBPT1 y ENTH2 liaman a rutinas de
EQFASES, desarrollado por Fernando Barragan Aroche y Alejandro Guzman
Reyna, bajo la direccion del Dr. Enrique Bazta Rueda; la descripcion del uso
del EQFASES se encuentra la en la referencia de Barragén (1995), donde se
muestran ejemplos de aplicacion v la teoria concerniente a los calculos de
Equilibrio de Fases con Ecuaciones Cubicas de Estade v con reglas de
mezclado (ver también Batres, 1993).

La tabla 3.4 indica que subrutina de EQFASES requieren los codigos det
presente trabajo y el tipo de calculo que llevan a cabo.

Rutina Actual | Rutina de EQFASES Tipo de Calculo
BUBPT1 TERB Temperatura de Burbuja
BUBPT2 PRERB Presién de Burbuja
ENTH2 PRERB Presion de Burbuja

Tabla 3.4 Rutinas utilizadas de EQFASES.

La diferencia entre BUBPT2 y ENTH2 es que la primera realiza un
calculo directo de la presion de burbuja, lo que significa que ¢l proceso
iterativo es interno de EQFASES.
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ARCHIVOS REQUERIDOS

PUREDATA.TXT: Este archivo tipo MS-DOS tiene la informacion de los
componentes que entran a la columna, el méximo es de 20 compuestos y la
informacién que debe contener esta dada en la tabla 3.5, la cual indica qué
variables se leen una sola vez, y cuales se leen una vez para cada componente.

PUREDATA.TXT
Estas variables solo se leen una vez
Ne Numero de componenies
TREF | Temperatura de Referencia PREF | Presion de Referencia
Estas variables se leen Ne veces
COMPS | Nombre del Componenete MW Peso Melecular del Comp.
TC Temperatura Critica PC Presién Critica
w Factor Acéntrico QP Parametro Polar de Mathias
HREF | Entalpia de Referencia GREF | Energia de Gibbs de Referencia
CPA __|Coeficiente A del CP CPB___ | Cosficiente B del CP
CrC Coeficiente C del CP CFD Coeficiente D del CP
CPE Coeficiente E del CP CPF Coeficiente F del CP
ZRA Fac, compresibilidad Raclkett YC Volumen Critico

Tabla 3.5 Propiedades fisicas de cada componente.

La ecuacion de la capacidad calorifica a presion constante para gas ideal,
que es la que requiere EQFASES, tiene 6 coeficientes y la funcién para
calcularlo es la ecuacion 3.12 (Cp [=] J(mol K}y T [=] K)

Cp'=a+b-T+c-T*+d T +e-T 4 f-T° Ec. 3.12

Las propiedades fisicas necesarias se obtuvieron del banco de datos de
EQFASES, o del libro “The Properties of Gases & Liquids” (Reid y col,
1988), excepto el parametro polar de Mathias para el cual se consideraron los
valores de las notas del curse: Equilibrio Fisico (Bazuia, 1992) y en caso de no
estar algin valor del pardmetro de Mathias para la ecuacion seleccionada, se
ajustd con la opcidn presentada en EQFASES (Barragén, 1995).
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COLDAT3C. TXT: Este es el archivo que contiene la solucién de estado
estacionario de la columna; es un conjunto de valores de composicion,
temperatura y otras variables que representan el estado inicial o a tiempo £=0
recalcando que estos datos no son estimados iniciales, son la verdadera
solucioén al régimen permanente antes de las perturbaciones y de esta, junto
con los balances de materia, de energia y los nuevos valores de las variables
perturbadas, se obtendrén los valores a tiempos posteriores.

COLDAT3C. TXT

Fstas variables se leen Nc veces

xsbh(i) | Vector de composiciones de liquido del rehervidor {(fondos)

xs(i,n) | Matriz de composiciones de liquido en los platos

xsd(i) | Vector de composiciones de liquido del condensador (domos}

Estas variables sélo se leen una vez

By Flujo inicial de liquido del rehervidor (fondos)
D Flujo de destilado

MBy Holdup inicial en el rehervidor

MD Holdup del tanque del condensador

TB Temperatura de salida del rehervidor

T(n) Vector de temperatura en cada plato

TD Temperatura de salida del condensador

QR Carga térmica del rehervidor

L(n) Vector de flujos de liquido de la salida de cada plato

Tabla 3.6 Solucion de estado estacionario *inicial” de fa columna.

41



CAPITULO 3: IMPLEMENTACION DEL MODELO

NOMENCLATURA

b,c,de f

TOOQWR ET

RFX

TB
Tec
D
Tt
Tr

vB

Ve
Vm

ZRA

Densidad de liquido saturado de la mezcla.
Factor Acéntrico.

Coeficientes de la capacidad calorifica de un compuesto como gas ideal.
Flujo molar de fondos — Liquido.

Capacidad calorifica,

Flujo melar de destilado — Liquido.

Flujo molar de la alimentacidn.

Entalpia molar de liquido.

Entalpia molar de vapor.

Parémetro Binario ‘exclusivo’ de Rackett (densidad de liquido).
Flujo molar interno de liquido,

Heldup molar de liquido.

Holdup molar de liquido.

Holdup molar de liquido.

Holdup molar de liquido en el condensador.
Presion,

Presién Critica.

Presion de la alimentacion a la columna.

Peso molecular,

Carga Térmica del rehervidor.

Cte. Universal de los Gases.

Reflujo molar — Liquide,

Temperatura.

Tiempo.

Temperatura en ¢l rehervidor,

Temperatura Critica.

Temperatura en el condensador.

Temperatura de la alimentacion a la columna,
Temperatura Reducida.

Flujo molar interno de vapor.

Flujo molar que sale de! rehervidor — Vapor.
Volumen Critico.

Volumen Molar de la mezcla,

Fracciéon Mol de un componcnte en fase liquida.
Fraccién Mol de un componente en fase vapor.
Factor de Compresibilidad de Rackett.
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SUBINDICES

] Variable cvaluada a tiempeo inicial.
fin Variable evaluada a tiempo final.

i Compenente.

L Fase liquida.

n Nuinero de etapa.

A% Fase vapor.

SUPERINDICES

# Propiedad evaluada como gas ideal.
L Fase liquida.

AY Fase Vapor.
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CAPITULO 4: SITMULACION Y ANALISIS

En este capitulo se muestran los resultados de la ejecucion del programa,
se presentan también las comparaciones del nuevo estado estacionario que se
alcanza después de las perturbaciones con los resultados reportados por
simuladores comerciales; esto con el fin de validar el programa ya que si no
se puede reproducir adecuadamente el estado final no puede estar simulado
correctamente el régimen transitorio.

El simulador comercial a régimen estacionario que se utilizé para efectuar
la comparacion fue el ASPEN Plus ver, 10.2.1 pero como este tiene una gran
variedad de ecuaciones de estado, y dentro de ellas, varias opciones de la
ecuacion de Peng-Robinson y tomando en cuenta el gran banco de datos de
ASPEN entonces es necesario primero comparar la prediccién del equilibrio
de fases para demostrar que si bien no se utilizaron exactamente los mismos
parametros y opciones termodinamicas, si se utilizaron métodos que dan
resultados suficientemente semejantes, por eso se presentan en la tabla 4.1
valores de composiciones, presiones y temperaturas obtenidos por ambos
simuladores.

DATOS RESULTADOS ASPEN RESULTADOS EQFASES | DIFERENCIA
T Xy A, ¥i Y3 P ¥ ¥2 P Error max,
[139] [atm] [atm] [%]

323.65 | 0.8951 [ 0.0091 | 0.9569 [ 0.0028 | 0.1184 | 0.9577 | 0.0028 | 0.1154 2.543

328.70 1 0.7685 | 0.0268 | 0.8951 { 0.0091 | 0.1336 | 0.8967 [ 0.0091 | 0.1305 2.334
348.05 } 0.3277 1 0.2765 | 0.5565 | 0.1525 | 0.1893 | 0.5592 | 0.1525 | 0.1861 1.694

376.16 | 0.0591 | 0.4924 | 0.1296 | 0.4011 | 0.3595 | 0.1306 | 0.4015 [ 0.3560 0.987

Tabla 4.1 Comparacion de resultados dados por ASPEN y EQFASES; 1: tolueno,
2: o-xyleno, 3: etilbenceno; x;=1-x1-%;

El tipo de calculo para llegar a la tabla 4.1 fue de presién de burbuja, los
datos alimentados fueron la temperatura y la composicion de la fase liquida;
la comparacion de resultados se hizo tomando como referencia los valores del
programa ASPEN-Plus; para este sistema con los datos de entrada
previamente mencionados, el maximo error generado en cada renglon de la
tabla es de la presidn. No se utilizaron pardmetros de interaccion para la
simulacion de esta columna, pero si se hizo uso del parimetro polar de
Mathias para cada compuesto.
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CAPETULO 4: SIMULACION Y ANALISIS

Entonces la conclusidn es que las ecuaciones de estado utilizadas tanto en
el EQFASES como en el simulador comercial ASPEN Plus dan resultados
suficientemente similares vy por lo tanto en caso de existir errores apreciables
en la comparacion de los resultados de estado estacionario de la columna,
estos NO se deberan a las diferencias en los calculos de equilibrio de fases.

COMPARACION DE ESTADO ESTACIONARIO

Se presentan en la fabla 4.2 las condiciones de la alimentacion a la
columna de destilacidn, son las variables de esta corriente las que perturbaron
el estado estacionario del sistema; los cambios en las variables se presentan en
el modelo justo a tiempo £ = 0 y después ya no sufren cambio alguno, es decir,
corresponden a perturbaciones simultdneas tipo en escalon.

ESTADO INICIAL PERTURBACION, EDO. FINAL
Flyjo Alimentacion | 20.5 kmol/min Flujo Alimentacidn  {25.0 kmol/min
zZ| 0.30 ) 0.34
2 0.20 Z 0.33
Z3 0.50 Z3 0.33
T Alimentacion 100 °C T Alimentacion 95 °C
V/F Alimentacién 0.0 V/F Alimentacion 0.0
Etapa Alimentacion | 14 Etapa Alimentacion |20

Tabla 4.2 Estados inicial y final (perturbacién) de la columna de destilacién;
1: tolueno, 2: o-xyleno, 3: etilbenceno.

Dado que en fa simulacion a estado transitorio se calculan las presiones en
todos los platos de la columna, fue necesario introducir la presidn resultante
de cada uno en el simulador ASPEN-Plus para corroborar en forma mads
adecuada el funcionamiento del programa aqui desarrollado, por lo que el
perfil de presiones en los estados estacionarios de cada simulador es
exactamente el mismo.

La comparacion se realizd con los datos del estado final cuyos valores
estdn en la tabla 4.2 y son las condiciones de alimentacién; los demds datos
son los mismos que se presentaron en las tablas 3.1 y 3.2
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e

La comparacion del perfil de composiciones de la substancia mas volatil
se presenta en la figura 4.1

—

COMPARACKIN DE COMPOSIGIONES: COMPUESTO 1

0.96

086 1

970 -

066

FRACCION MOL
©o
g

040 [:

030 -

020§

oo

200 +
0 5 © 15 20 3 30
ETAPA

Figura4.1 Perfil de composiciones del componente volatil (tolueno) a estado estacionario.

Se puede apreciar que la concordancia entre los perfiles dados por ambos
programas es muy buena, pero que las diferencias se incrementan ligeramente
en los platos cercanos al rehervidor y al condensador, a continuacidén se
muestran los perfiles de los otros dos componentes. La tabla 4.3 indica el
porcentaje de error en las fracciones mol de liquido en la columna en los que
se observan porcentajes maximos muy altos, aun cuando en las graficas no se
aprecien, esto es debido a la presencia de fracciones de valores muy pequefios
o ‘trazas’, lo cunal provoca que una pequefia diferencia se manifieste en
valores de error relativamente altos; de nuevo se utilizaron los resultados por
Aspen como los datos de referencia para el calculo del error, es decir, este
porcentaje se calculd segun la ecuacion 4.1.

% Error=100-|(Falor Aspen—Valor Calculado )/Valor Aspen Ec. 4.1
¥4
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CAPITULO 4: SIMULACION Y ANALISTS

Segin lo mencionado previamente, los errores mas altos se obtienen en
fos ‘extremos’ de la columna, esto es cerca del condensador y del rehervidor
que son los puntos en donde se tienen trazas de uno o dos componentes.

% Error x, % Error x; % Error x;
Promedio 222 2.65 1.46
Miximo en_una etapa 10.54 14.96 10.76
Minimo en una etapa 0.10 0.05 0.12

Tabla 4.3 Porcentaje de Error ¢n los perfiles de composicidn de liquido;
t: tolueno, 2: o-xylero, 3: etilbenceno.

Ademas de la tabla de las comparaciones, se presentan las graficas de los
perfiles de composicion de los otros dos componentes presentes.

COMPARACION DE GOMPOSIONCES: COMPUESTO 3

1ON DE < 3

o 25 »

@ 5 ] 18 = 2 % o 5 0 (L]

EYAPA ETAPA

Figura 4.2 Perfiles dc composicion de los componentes 2 (o-xyleno) y 3 (etilbenceno).

Se presentan adicionalmente los valores de las fracciones mol de las
corrientes de salida en el domo y el fondo de la torre.

RESULTADOS DE ASPEN VALORES CALCULADOS

X3 Xz X3 X3 X2 X3
Destilado| 0-87996 | 0.01195 | 0.10810 | 0.89337 | 0.01016 | 0.09647
Fondo 0.06480 | 0.49210 | 0.44310 { 0.05797 | 0.49301 0.44902

Tabla 4.4 Fracciones mol de las corrientes de salida de 1a torre;
1: tolueno, 2: o-xyleno, 3: etilbenceno.
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CAPITULO 4 SIMULACION Y ANALISIS

Con respecto al calculo de las temperaturas, las diferencias entre ambos
programas oscila alrededor de 1.7 °C, el programa desarrollado siempre
presenta una temperatura mayor que la obtenida por ASPEN-Plus. La figura

4.3 muestra la comparacion de ambos perfiles.

GOMPARACION DE TEMPERATURAS

TEMPERATURA €]

o H 10 16
ETAPA

Figura 4.3 Perfiles de temperatura en la columna.

Los errores obtenidos en el calculo de las temperaturas estdn mostrados en
la tabla 4.5, estas diferencias pueden ser ocasionadas por que al resolver un
sistema de ecuaciones diferenciales en forma numérica se genera siempre un
error (ver capitulo 1 de Holland, 1983) y este sistema en particular tiene un
sistema algebraico desacoplado, ademas el calculo de temperaturas en el plato
utiliza a su vez de otro método numérico para ecuaciones algebraicas, que es
el de Newton utilizando aproximaciones a la derivada. En este trabajo los
errores en las temperaturas se calculan utilizando centigrados.

% Error T [T Aspen — T cale.|
Promedio 223 1.74
Miximo en una etapa 3.92 1.99
Minimo en una etapa 1.73 1.63

Tabla 4.5 FErrores cn las temperaturas obtenidas.
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CAPFTULO 4: SIMULACION Y ANALISIS

La comparacion de flujos internos se presenta en la figura 4.4 v se puede
apreciar que la concordancia entre ambos programas es excelente.

COMPARACIGN DE FLUJOS INTERNOS

FLUJO [kmolimin]

[ 5 10 15 20 5 n
ETARA

Figura 4.4 Perfiles de flujos internos de liquido y de vapor.

Los errores obtenidos en este caso son pequeiios, los flujos de destilado y
de fondos son exactamente iguales en ambos programas ya que un flujo de
estos es un dato v el otro debe cumplir ¢l balance de materia de estado
estacionario, que en el caso de la simulacién a régimen transitorio se alcanza a

tiempos suficientemente grandes.

% Error L % Error V
Promedio 0.61 0.99
Miximo en una etapa 0.91 1.60
Minimo en una_etapa 0.10 0.03

Tabla 4.6 Errores obtenidos en el caleulo de flujos internos.
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CAPITULO 4: SIMULACION Y ANALISIS

La tabla 4.7 indica las variables principales de las corrientes de entrada y

———

salida de la torre de destilacion utilizados y reportados por ambos programas.

EDO, FINAL ASPEN

|

r EDO. FINAL CALCULADO

ALIMENTACION
Flujo 25.0 kmol/min Flujo 25.0 kmol/min
2y 0.34 Z) 0.34
Z 0.33 ) 0.33
zy 0,33 Z 0.33
Temperatura 95°C Temperatura 95°C
Presion 290 mmllg Presién 276 mmHg
V/F 0.0 V/F 0.0
Plato Alimentacién 20 Plato Alimentacion 20
DESTILADO
Flujo 8.44 kmol/min Flujo 8.44 kmol/min
Xy 0.87996 Xy 0.89337
X2 0.01195 Xz 0.89337
X3 0.10810 X3 0.09647
Temperatura 50.7 °C Temperatura 527 °C
Presion 90 mmHg Presién 90 mmHg
V/E 0.0 VIF 0.0
FONDOS
Flujo 8.44 kmol/min Fluio 8.44 kmol/min
X, 0.06480 X3 0.05797
X2 0.49210 %z 0.49301
X3 0.44310 X3 0.44902
Temperatura 102.5 °C Temperatura 104.3 °C
Presion 271 mmHg Presion 271 mmHg
V/F 0.0 | VIF 0.0

Tabla 4.7 Comparacién de los flujos de entrada y salida de fa columna de destilacién;
1: tolueno, 2; o-xyleno, 3. etilbenceno.
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La simulacién en el programa desarrollado se hizo manteniendo
constantes los valores de la carga térmica del rehervidor v la cantidad de
destilado, en el simulador ASPEN-Plus se utilizaron el flujo por el domo pero
en vez de una carga térmica se introdujo el valor de reflujo liquido a la
columna. El valor de este reflujo ¢s de 13.0999 kmol/min.

La presién de la corriente de alimentacion a la columna es distinta en los
dos programas por que lo importante es que esta corriente entre en su punto
de saturacion entonces dando de dato la temperatura, cada programa calculd
la presion de burbuja y sus resultados fueron ligeramente distintos.

El cdlculo del perfil de temperaturas es del que se obtienen los errores mas
significativos, esto como se menciond anteriormente, puede deberse a la
misma integracidn numérica de un sistema de ecuaciones diferenciales
ordinarias y la resolucién del sistema algebraico y que involucran a su vez
una gran cantidad de calculos en los que se requieren de muchos otros
algoritmos aproximados, ademas los datos o propiedades de los componenties
puede ser distinto ya que ¢l simulador ASPEN-Plus tiene su propio y muy
extenso banco de datos e incluso utiliza parametros o meodificaciones de
propiedades termodindmicas que no utilizan la mayoria de los programas
también comercialmente disponibles,
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RESULTADOS DE LA SIMULACION A REGIMEN TRANSITORIO

En esta seccion se presentardn los resultados obtenidos de la simulacion
de la torre de destilacion a régimen dinamico, dada la gran cantidad de valores
estos se presentan principalmente en forma grafica y escogiendo sélo algunas
etapas de las cuales se trazard el comportamiento de las variables importantes
en funcidn del tiempo; estas son el rehervidor (variable terminada con letra
‘B*), etapas 5, 20 (nueva alimentacidn), 27 y condensador (variable terminada
con letra ‘D). Hay que tener presente que la unica perturbacion se realizé a
tiempo ¢ = 0.

TEMPERATURA vs. TIEMPO
140 e
i
100 T T T .
H ‘\‘_‘—'——r_‘_ﬁ_
i e {76
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g
Z
10 J - ——
S l\ ! ! T2
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. — J—
° ‘ T27
‘ ;
i 1 :
60 S i
———_x“‘— TD
50
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L TIEMPO [min}

Figura 4.5 Temperaturas de la columna en funcidn del tiempo.

Aproximadamente a los 50 o 60 minutos las temperaturas alcanzan el
valor del nuevo estado estacionario.
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——— — -—

En la figura 4.6 sc encuentra el comportamiento de las composiciones del
tolueno (componente 1) respecto al tiempo; se observa que todas tienden a
incrementar el valor de la fraccién mol, debido esto al incremento de la
cantidad de tolueno que ingresa a la torre, ya que tanto el gasto total v la
composicion se incrementan en la perturbacion.

FRACCION MOL TOLUENO vs. TIEMPO
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Figura 4,6 Composicion de tolucno en 1a columna en funcién del ticmpo.

En esta ocasion las composiciones se establecen aproximadamente a los
70 min después de la perturbacion, 1o que nos dice que primero es establecen
las temperaturas y una vez ocurrido esto, se establecen las composiciones.

Hay que notar también que la variable que mas tarda en alcanzar un valor
estable es la composiciéon del rehervider xg lo cual puede deberse a que el
mayor holdup es en este intercambiador de calor, retrasando asi su variacién
respecto al tiempo,
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CAPITULO 4 SIMULACION Y ANALISIS

La variacién respecto al tiempo de los flujos de liquido y de vapor se
muestra en las siguiente figuras, en la grafica correspondiente al flujo de
liquido (figura 4.7) se incluye la cantidad de reflujo:

FLUJOS DE LIQUIDG vs, TIEMPO
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Figura 4.7 Flujos de liquido en la columna en funcién del ttempo.

En este caso, los gastos de liquido se establecen cerca de los 30 minutos
mientras que los de vapor alrededor de los 50 min.

FLUJO DE VAPOR vs. TIEMPO
225 e s
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FLUJO DE VAPOR kmolming
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] W F:Y 30 4 50 o ™ 80
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Figura 4.8 Flujos de vapor en ta columna en funcién del ticmpo.
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CAPITULO 4: SIMULACION ¥ ANALISIS

En las figuras 4.9 y 4.10 se muestran la grafica del comportamiento del
holdup en algunos platos y también en los tanques del rehervidor y
condensador.

HOLDUPS vs. EMPO

TIEMPG fmin]

Figura 4.9 Holdup en los platos en funcidn del tiempo.,

Los holdups de los platos tardan aproximadamente 20 min en alcanzar
practicamente su valor de estado permanente pero el del rehervidor tarda
cerca de 40 minutos, hay que recordar que el holdup del condensador se
mantuvo constante respecto al tiempo, pero el del rehervidor sufre un cambio
considerable.

HGLDUP CONDENSADOR ¥ REHERVICOR vs, TIEMFO
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Figura 4.10 Holdup en los intercambiadores de calor

FALLA DE ORIGEN

en funcién del ticmpo.
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El cambio de la presion en las etapas en funcién del tiempo se encuentra
en la figura 4.11, recordar que el valor en el condensador permanece
constante,

PRESION vs., TIEMPO
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Figura 4,11 Presién interna en funcion del tiempo.

La presion en la etapas seleccionadas no tiene un cambio considerable
respecto al tiempo y ademds se estabiliza en aproximadamente 2.5 min, es la
variable que més rapido adquiere su nuevo valor de estado estacionario.

Aun cuando la variacién de la presion es no es de un orden de magnitud
apreciable, es lo suficiente para que se tengan que calcular los flujos de vapor
mediante una relacién hidraulica (ecuaciones 2.12 a la 2.16), ademas lo
dificulta de otro modo al hacer que los balances de energia sean de tipo |
diferencial, haciendo mas dificil de resolver el modelo.
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La figura 4.12 presenta como evoluciona el perfil de fracciones mol en la
fase liquida a ciertos tiempos determinados, donde el primero es el estado
inicial de la torre y el Gltimo es practicamente el nuevo estado estacionario.
Notese que a tiempo ¢ = 0.11 min (aproximadamente 7 s) se forma un pico,
respecto al perfil inicial, en el nuevo plato de alimentacién (etapa 20) y se

suaviza el de la anterior (etapa 14).

PERFiIL DE COMPOSICIONES vs. TIEMPO
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Figura 4,12 Evolucion del perfit de fracciones mol de tolueno en fase liquida respecto al tiempo.

Como la verificacidn de resultados se hizo con ASPEN-Plus, se da en la
figura 4.13 un esquema de como es la numeracidn de etapas en ambos
programas, ya que el programa desarrollado aqui tiene un orden ascendente
mientras que el programa comercial lo presenta descendente ademas de otros
aspectos, como el hecho de que aparentemente el simulador ASPEN-Plus no

asigna nimero al rehervidor ni al condensador.
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Todos los namere de etapas utilizados en este trabajo son con base en la
columna definida segin el programa aqui desarrollado.
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Figura 4.13 Esquema de la columna en ambos programas.

Existen dos aspectos importantes a mencionar, el primero es un problema
que se presentd en las primeras pruebas para desarrollar el programa, el cual
consistié en que el tiempo de ejecucion fue incluso mayor de 8 hr en una
computadora Pentium MMX a 200 MHz., la unica explicaciéon es el nimero
de ecuaciones y su complejidad. Se resuelven 126 ecuaciones diferenciales
ordinarias a cada valor de tiempo de integracion sea este de un punto en el
que converge el sistema o no, ademas hay que tener en cuenta que se trata de
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ecuaciones no lineales, algunos datos que son argumentos de estas ecuaciones
son a su vez el resultado de una solucidn numérica de otro subsistema de
ecuaciones. Sin embargo, ¢l tiempo seguia pareciendo exagerado hasta que se
encontré el error, ¢l cual era que a un tiempo determinado, se evaluaba la
densidad de liquido ‘antes’ de haber obtenido la nueva composicién de la
misma fase, por lo que esta propiedad se calculaba de datos de composiciones
de un tiempo de integracion ‘un paso anterior’. Al evaluarse primero las
composiciones y después la densidad del liguido saturado el tiempo de
integracion bajo hasta un promedio de 20 min en la misma computadora, lo
mas interesante es que los resultados de ambos procedimientos eran
practicamente los mismos.

El otro aspecto se refiere también al tiempo de integracion, el cual es
grande debido a que se trata de un sistema stiff, en cambio la columna que se
presenta en la siguiente seccién no lo es y el tiempo requerido para la
resolucion de las ecuaciones del nuevo sistema, es considerablemente menor,
(el nuevo tiempo es menos de 1 minuto) pero hay que considerar que son
menos ecuaciones (27). Esto debe ser un factor importante al escoger una
rutina que resuelva ecuaciones diferenciales. Luyben (1990) menciona que
esto es normal, ya que al incluir la hidraulica del vapor el sistema se hace muy
stiff y el primer modelo si considera las relaciones mencionadas pero el
segundo (como se explicard mas adelante) calcula los flujos de vapor de otra
manera.
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SEGUNDA COLUMNA

Se realizd la simulacion de una segunda columna, de la cual se tienen
datos de tipo experimental y se hizo también la comparacién con estos datos.
La columna es descrita en el libro de Holland (1983).

Esta columna separa una mezcla de metanol y de alcohol ter-butilico y
consta de 12 platos de capucha con condensador y rehervidor, es decir que se
deben de considerar 14 etapas y toda la torre opera a presién atmosférica. Con
la numeracién empezando desde cero en el rehervidor, la sexta etapa es la de
alimentacion. En la tabla 4.8 se indican las condiciones de operacion del
sistema.

| | epo.miciar | | *pERTURBACION | | 2* PERTURBACION

ALIMENTACION

z1 0.7548 0.6906 0.6906
T[°C] 27.78 27.78 27.78
F [mol/min) 29.778 27.988 27.988
V/E 0.0 0.0 0.0

CONDICIONES DE OPERACION
D [mol/min] 23.91 23.91 23.027
RFX [mol/min] - 49.714 * 49.714 * 54.512
P columna [atm] 1 1 1
Tiempo [min] t<0 t=0 t=38

Tabla 4.8 Datos de los estados de 1a columna con resultados experimentales;
1: metanol, 2: ter-butanol

Desafortunadamente Holland presenta muy poca informacion de la
columna y se puede observar que tiene muchos errores ademas de que por la
falta de datos se hicieron suposiciones adicionales; en la tabla 4.8 los
asteriscos (*) en los valores de los reflujos indican que no son los valores del
libro, sino que se utilizaron valores reportados al simular el primer estado
estacionario con ASPEN-Plus, por que permite reproducir ligeramente mejor
un perfil de flujos de vapor experimental.
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Entre los datos de laboratorio de Holland estin los flujos de vapor

previamente mencionados, el perfil de temperaturas v un grafico de las
composiciones a lo largo del tiempo.

ESTADO INICIAL, DATOS EXPERIMENTALES
ETAPA TEMPERATURA FLUJO DE VAPOR
[°F] [mol/min]

0 176.73 75.71

1 177.08 76.18

2 175.84 76.76

3 174.29 77.46

4 172.4 78.28

5 170.17 79.21

6 167.62 802

7 164.88 77.15

g 161.97 77.74

9 160.58 78.42
10 158.95 79.17
11 157.14 79.95
12 155.53 80.51
13 151.19 23.91

Tabla 4.9 Perfiles de temperatura y flujos de vapor.

La figura 4.14 contiene el grafico del comportamiento de algunas
composiciones de metanol expresadas en fraccién peso, a través del tiempo.
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Figura 4.14 Fracciones masa de metanol vs. tiempo.
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La referencia indica las eficiencias modificadas de Murphree con valor
constante tanto de composicién como de tiempe en las que hay un error, los
datos dados por Holland para el metanol es de 0.389 y para el ter-butanol de
0.845, donde se que ve que para el primer compuesto es un numero muy bajo;
ademas una simulacién de la columma con el maodulo RATEFRAC de
ASPEN-Plus indica eficiencias calculadas de mayor valor,

Aun cuando los resultados de RATEFRAC dan en una mejor
reproduccion del estado inicial, no se consideraron lo suficientemente
apropiados, por lo que la eficiencias se obtuvieron por ‘prueba y error’
utilizando el simulador ASPEN-Plus, y valores de concentraciones ‘leidos’ de
la figura 4.14 a tiempo ¢ = 0. Las eficiencias asi calculadas se asemejan a los
valores dados por Holland siempre y cuando 0.389 del metanol se cambie por
0.889, sugiriendo esto que se trataba de un error de tipo mecanografico, por lo
que se utilizaron los valores ‘corregidos” de la referencia, que son entonces:

EY  =0.8890 EM =0.8450

metanel ter -butanol

Las eficiencias modificadas de Murphree estin definidas con base en la
ecuacion 4.2

E'J,U,: yj+|,|_—y_;r'r EC 42
. .4,
Kﬁ'x,u‘:_yjf
Al calcular las composiciones de la fase vapor, es mas facil utilizar la
eficiencia de vaporizacion, dada por la ecuacién 4.3.

vy =B, K,x, Ec. 4.3

Despejando la eficiencia de vaporizacién E; de la ecuacion 4.3 vy
utilizando la expresién 4.2 se obtiene esta eficiencia en términos de la de
Murphree.

Las eficiencias calculadas son validas para los platos de la columna; dado
que el rehervidor y el condensador tienen un tiempo de residencia mucho
mayor (debido a un mayor holdup), se considera que si alcanzan ¢l equilibrio
termodinamico entre las fases liquido y vapor, lo que significa que sus
respectivas eficiencias son la unidad.

Los valores resultantes también se consideraron independientes del
tiempo, siendo esta una suposicion adicional al simular esta columna.

63



CAPITULO 4 SIMULACION Y ANALISIS
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Las eficiencias de vaporizacién para cada compuesto en cada plato
utilizadas para la simulacion estdn dadas en la tabla 4.10.

EFICIENCIAS DE VAPORIZACION
ETAPA METANOL TER-BUTANOL,
1 0.9923 1.1419
2 0.9912 1.0866
3 0.9912 1.0541
4 0.9922 1.0342
5 0.9936 1.0219
6 0.9951 10142
¥ 0.9798 1.0550
8 0.9766 1.0411
9 0.9739 1.0302
10 0.9717 1.0220
11 0.9698 1.0161
12 0.968 1.0118

Tabla 4.1¢ Eficiencias de vaporizacién.

Otro aspecto relevante para una buena simulacién del sistema es la
representacion del equilibrio de fases, para lo que se utilizd la ecuacién de
Peng-Robinson-Stryjek-Vera, pero a diferencia de la columna de tres
componentes, fue necesario utilizar parimetros binarios de interaccion; la
regla de mezclado apropiada es la de van der Waals, 1 parametro, el valor de
este parametro esta en la tabla 4.11. También se indican en la misma tabla los
parametros de Mathias (que dependen de la ecuacion de estado seleccionada)
y la representacion y comparacién del equilibrio calculado respecto a datos
experimentales obtenidos de la coleccion DECHEMA (Gmehling v col,
1986).

La seleccidn de la regla de mezclado adecuada y su correspondiente valor
(la regla escogida solo requiere de uno) del paramefro Binario ‘k;", se
obtuvieron gracias a la version preliminar de un programa (que utiliza el
EQFASES) desarrollado por el Ing. Carlos Medina con la colaboracién del

Mtro. Fernando Barragan; la direccion del proyecto es del Dr. Enrique Bazia.
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CAPIFTULO 4 SIMULACION Y ANALISIS

Se piensa que existen también errores en los holdups dados por Holland,
ya que, por ejemplo, el del rehervidor es supuestamente de 56000 1b, lo que
significaria que el volumen de holdup liquido en el tanque es de 33 m’
aproximadamente, considerando que el intercambiador necesita espacio para
fos tubos de calentamiento y para el vapor generado, daria un volumen
considerablemente mayor. Ademas la dindmica representada con los valores
originales es demasiado lenta como para que sea utilizada en el programa.
Otro motivo por el cual se tuvieron que cambiar los datos de holdups es que
no se presentan las dimensiones de la columna, no hay didmetro, parAmetros
de los platos, entre otros, lo que provocd que se hicieran suposiciones
‘rudimentarias’, la mas importante ¢s que los flyjos de liquide permanecian
constantes a lo largo del tiempo. Todo lo anterior modificd el modelo
matematico de la siguiente forma:

1. El flujo de vapor de cada plato se calculd mediante la resolucién al
balance de energia (ecuacion algebraica). Esto presupone que la
acumulacién de energia en el plato es insignificante o que su cambio es
inmediato (derivada de HI respecto al teimpo es aproximadamente
cero). Para el caso del flujo de vapor del primer plato la ecuacién es:

Ve =RFX+D Ec. 4.4

Porque no se realizé balance de energia en el condensador.

2. La composicién se calcula al resolver las ecuaciones diferenciales
ordinarias del balance de materia por componente, tal como ¢l modelo
anterior,

3. Una vez conocida la composicién y recordando que la presion es
constante, se calcula la temperatura y la entalpia de cada plato mediante
un equilibrio tipo temperatura de rocio.

4. El flyjo de fondos se obtiene mediante ¢l balance de materia global de
materia (en unidades de masa) de la torre.

B=F-D Ec. 4.5

Esta suposicion es valida gracias a una caracteristica especial del
sistema en cuestién y es que las densidades de ambos compuestos es
muy semejante, lo que sugiere que el cambio en la acumulacion masica
total en cada etapa es cero (el holdup masico es aproximade como
constante).
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5. El holdup en el condensador sigue siendo constante (aun en unidades
molares).

6. Aun cuando el holdup maésico en el plato se puede aproximar como
constante, se calculé la variacion del holdup total molar en funcidén del
tiempo tal como se hizo en el modelo anterior. Estos holdups cambian
debido a los cambios en los flujo de vapor.

Entonces los holdups iniciales utilizados en la simulacidn son:

EQUIPO HOLDUP
Rehervidor 561b
Condensador 3241
Plato 12 Ib

Tabla 4.510 Holdup en las etapas de la torre.

También se cree que en la figura 4.14 hay otro error, ¢l cual consiste en
que las lineas que dicen ‘Stage 9° y *Stage 5° deberian corresponder con las
etapas 6 v 9 del programa desarrollado en este trabajo, aunque corresponden
con las 5 y 10, respectivamente. Esto también ocurre con el simulador Aspen,
ya que las composiciones iniciales de estado estacionario (leidas justo en el
origen de la grafica de resultados experimentales) tampoco concuerdan con la
referencia de Holland.

Resulta evidente que todas estas suposiciones y manipulaciones no estin
plenamente justificadas y que la reproduccion de flujos y de temperaturas no
va a ser adecuada, sin embargo dada la falta de informacidn y los errores
presentes en la misma fue esta la forma mas sencilla de reproducir el
comportamiento de las fracciones masa de metano! respecto al tiempo y asi
poder comparar con la figura 4.14.

Con todo o anterior, lo Unico que podemos comparar en un intervalo
aceptable de error es el comportamiento de la composicion en funcion del
tiempo. La figura 4.15 se obtuvo al sobreponer los resultados del programa
con la figura 4.14, y después se editd para mostrar s6lo lo mas relevante.
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CAPITULO 4: SIMULACION Y ANALISIS

ESTADO INICIAL

Un aspecto de gran importancia en la simulacién dinamica de cualquier
proceso es el conjunto de datos de inicio; este tiene que ser consistente con la
precision del programa y no debe provocar alteraciones en los resultados.
Esto significa que en el caso en que se parta de un estado estacionario, este al
simularse sin perturbacion debe de llegarse exactamente al mismo estado
estacionario, sin embargo, si los datos de inicio tienen otro origen que no sea
el mismo programa, es muy probable que se presenten errores.

La forma en que se elimind este problema, fue llevando a cabo la
simutacion de las columna sin perturbacion con los datos iniciales (de origen
externo) y luego, los resultados se introdujeron con un nuevo estado inicial y
se simuld nuevamente, se repite este procedimiento pudiendo disminuir la
tolerancia definida por el usuario, sin que esto presente problemas de
convergencia, este procedimiento se realiza hasta que los resultados de la
simulacion sin perturbacion sean practicamente los mismos que los datos
iniciales de esa misma simulacion; obviamente estos ya no seran iguales al
primer conjunto de valores que forma el estado estacionario inicial.
Graficamente se deben obtener lineas rectas completamente horizontales del
comportamiento de cualquier variable respecto al tiempo; la figura 4.16
muestra lo anterior para cinco flujos de vapor de la primer columna.

FLWJGR DE VAPOR EN EL PRIMER ESTADQ ESTAGIONARLO

2200 R Rt

vy

V2T
nw VRO

FLUMG DE VAPOR [kemolimin

B}

0 100 200 300 400 500 00 700 800
TEMPO [min]

Figura 4.16 Comprobacion grafica del verdadero estado
estacionario inicial,
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El hecho de que las lineas de la figura 4.16 sean rectas completamenie
horizontales indica que si se estd partiendo de un estado estacionario
consistente con el programa, y que entonces al realizar la perturbacion y
obtener la simulacién dinamica, los resultados no serin afectados por
interferencia de datos no precisos. Graficas semejantes para las demads
variables son semejantes. En caso de que no se obtengan estas ‘rectas’ por
muy ligera que sea la diferencia, se recomienda no usar este conjunto de datos
sin antes hacer ¢l procedimiento antes mencionado.

E! porqué no se pueden directamente usar resultados de un programa. por
ejemplo ASPEN-Plus, para la simulacién en cualquier otro software, aun
cuando representan el estado permanente antes de la perturbacion se explica a
que cada c¢odigo tiene sus propios métodos numeéricos, presentan ligeras
diferencias entre los modelos de la termodindmica o bien de los empiricos, ¢
incluso presentan diferencias en la precision, entre otras. Por lo que fue
necesario el recalcular con el programa de este trabajo el estado de partida de
toda la simulacion. También es importante mencionar que en general no es
posible obtener una recta perfecta, por lo que basta con que no se presenten
cambios en la variable de acuerdo a la tolerancia definida.
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NOMENCLATURA
B Flujo molar de fondos — Liquido.
) Flujo molar de destilado — Liquido.
E Eficiencia de vaporizacion.
EM Eficiencias modificadas de Murphree,
F Flujo molar de la alimentacion.
K Constante de equlibrio de fases.
k Parametro binario de interaccién,
L Flujo molar interno de liquide.
M Holdup molar de liquido.
M Holdup molar de liquido.
MB Holdup molar de ligquido en el rehervidor.
MD Holdup molar de liquido en el condensador.
MD Holdup molar de liquido en el condensador.
P Presion.
Qr Carga Térmica del rehervidor.
RFX Reflujo molar — Liquido.
T Temperatura.
t Tiempo.
TB Temperatura en el rehervidor.
TD Temperatura en el condensador,
v Flujo molar interne de vapor.
V/F Fraccion de Vapor,
VB Flujo molar que sale del rehervidor — Vapor.
X Fraceién Mol de un componente en fase liquida.
¥y Fraccion Mol de un componente en fase vapor.
Z Fraceion Mol de un componente en la corriente de alimentacién.
SUBINDICES
0 Variable evaluada a tiempo inicial.
i Componente.
fin Variable evaluada a tiempo final.
L Fase lquida.
n Numero de etapa.
NT Primer plato de la columna.
v Fase vapor. ~
SUPERINDICES
L Fase liquida,
v Fase Vapor.
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CAPITULO 5: CONCLUSIONES

Se 1levo a cabo la simulacién de una columna de tres componentes, de 32
etapas a régimen dindmico, esto mediante un programa compuesto ¥
modificado, es decir, de un codigo muy limitado se hizo una generalizacion
para mejorar un modelo, vy se adicionaron otros programas y listados
preexistentes necesarios para una correcta y més eficiente simulacién. Con el
método de Gear, las ecuaciones ciibicas de estado y otros elementos
importantes se llegd a resultados en los que las comparaciones los muestran
como validos, el cual es el principal objetivo de este trabajo.

La comparaciéon de las composiciones del estado estacionario final
alcanzado se puede ver en la graficas 4.1, 4.2 y 4.3 y se observa como muy
satisfactoria, los puntos obtenidos con ASPEN-Plus se sobreponen en algunas
secciones con los datos resultantes de este frabajo. La comparacidn de
temperaturas muestra un error consistente de alrededor de 2 °C (ver fig. 4.3) y
los flujos internos de liquide ¥ vapor muestran una excelente concordancia,
seglin se puede ver en la figura 4.4. En la tabla 4.7 est4 la comparacion entre
los flujos de entrada y salida de la columna, observandose el buen grado de
similitud entre los datos.

Es de vital importancia la correcta reproduccion del estado estable ya que
representa el estado final de una simulacién a régimen transitorio y si no se
puede llegar a los valores adecuados del régimen estacionario no hay forma
de que la simulacion dindmica esté bien realizada; del andlisis de resultados
de la comparacion del programa desarrollado en el presente trabajo respecto a
los obtenidos por el simulador comercial ASPEN-Plus se concluye entonces
que el programa calcula satisfactoriamente el estado estacionario de la
columna, resaltando que lo anterior no significa que no puedan existir errores
o fallas en la simulacidn a régimen dinamice, También es importante
asegurarse de que se esta iniciando con el estado estacionario del programa
que se esté utilizando, esto es, un conjunto inicial de valores que no
provoquen respuesta alguna del sistema sin perturbar.
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De acuerdo a los resultados dindmicos obtenidos de esta columna, se
observa en las figuras 4.5 a la 4.11 que la variable de dinamica mas rapida es
la presion, haciendo referencia a que, apenas a los 3 min, ya alcanz6 su nuevo
estado estacionario. La siguiente variable en establecerse es el holdup de
liquido, teniendo en cuenta que en el rehervidor los cambios son mas lentos
debido a que el tiempo de residencia en este equipo es considerablemente
mayor.

Inmediatamente, los flujos de liquido son los siguientes en alcanzar un
valor permanente; es notable la semejanza de las figuras de la variacion del
holdup y del gasto de liquido respecto al tiempo. Los flujos de vapor son lo
que siguen en el orden de alcanzar un valor estable, después la temperatura en
forma casi simultanea con la composicion en el plato.

Omitiendo en esta seccion las suposiciones y problemas de la columna
binaria, de la que se presentan algunos resultados experimentales, se puede
decir que se logrd una buena reproduccién de su régimen dindmico, para lo
cual fue necesario reproducir lo mejor posible el equilibrio de fases y usar
eficiencias para cada componente y asi poder representar de manera
satisfactoria el comportamiento de la composicidn respecto al tiempo. Se
puede decir que pese a tantas aproximaciones, esta variable mostré una
‘independencia’ por asi decirlo, respecto de las demds propiedades.

Solo que destacar la importancia que cada elemento aporta en la
simulacién, primero y el mas importante, es el modelo, el cual aproxima el
comportamiento ‘real’ de un equipo en forma de expresiones matemdticas,
después, el calculo correcto de las propiedades termodinamicas y del
equilibrio, que son parametros importantes del modelo, luego, la resolucién
del sistema resultante; en esta etapa es vital reconocer qué tipo de ecuaciones
se presentan, ya que ¢l éxito de la simulacion puede recaer en gran parie en
esto. Todo esto nos lleva a una adecuada representacién de un proceso, en
este caso, la simulacién a régimen dindmico de una columna de destilacion,
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