005?77

um\liﬁstﬁw NACIONAL AUTONOMA p REXGG

= i i UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA
fim T DE MEXICO

FACULTAD DE QUIMICA

SIMULACION DE UNA COLUMNA DE DESTILACION REACTIVA
COMPARANDO LOS MODELOS DE EQUILIBRIO Y NO EQUILIBRIO PARA
LA PLANTA DE MTBE

T E S I S

QUE PARA OBTENER EL ) GRADQ DE
MAESTRO EN INGENIERIA QUIMICA
P R O C E S O 59
P R E S E N T A
JUAN ROSENDO DIAZ MENDOZA

@l . o0 F 2004



e e

Universidad Nacional - J ~  Biblioteca Central
Auténoma de México -

Direccion General de Bibliotecas de la UNAM
Swmie 1 Bpg L IR

UNAM - Direccion General de Bibliotecas
Tesis Digitales
Restricciones de uso

DERECHOS RESERVADQOS ©
PROHIBIDA SU REPRODUCCION TOTAL O PARCIAL

Todo el material contenido en esta tesis esta protegido por la Ley Federal
del Derecho de Autor (LFDA) de los Estados Unidos Mexicanos (México).

El uso de imagenes, fragmentos de videos, y demas material que sea
objeto de proteccion de los derechos de autor, serd exclusivamente para
fines educativos e informativos y debera citar la fuente donde la obtuvo
mencionando el autor o autores. Cualquier uso distinto como el lucro,
reproduccion, edicion o modificacion, sera perseguido y sancionado por el
respectivo titular de los Derechos de Autor.



ESTA TESIS NO SALK
DE LA BIBULIOTETA



COORDINACION DEL PROGRAMA DE POSGRADO EN INGENIERIA

FQUI/CP/456/03

VAIVERADAD NACIONAL
AVENSMA DE MEXICO

BIOL. FRANCISCO J. INCERA UGALDE.
Jefe de la Unidad de Administracion del Posgrado.
Presente,

Me es grato informarle que el alumno JUAN ROSENDO DIAZ MENDOZA presentara proximamente su
examen para obtener el grado de Maestria en Ingenieria Campo de Conocimiento Ingenieria Quimica Area
Procesos Campo Disciplinario Ingenieria de Procesos (Clave 4039), con la tesis“SIMULACION DE UNA
COLUMNA DE DESTILACION REACTIVA COMPARANDO LOS MODELOS DE EQUILIBRIO Y NO
EQUILIBRIO PARA LA PLANTA DE MTBE”, ante el siguiente jurado:

Presidente: M. en C. Manuel Vazquez Islas (FQ) 3
Vocal: Dr. Mario Bravo Medina (U Iberoamericana)

Secretario: Dr. Martin Guillermo Hernandez Luna (FQ)

Primer Suplente: Dr. Pedro Roquero Tejeda (FQ)

Segundo Suplente: Dr. Daniel Salazar Sotelo (IMP)

Sin otro particular de momento, aprovecho la ocasion para enviarle un cordial saludo.

Atentamente
“POR MI RAZA HABLARA EL ESPIRITU”
Ciudad Universitaria, D. F., 27 de noviembre de 2003.

( : El Coordinador

X

o

/sz
/ |
- . WILFRIDO RIVERA GOMEZ FRANCO

/

4

C.c.p. Integrantes del Jurado.

C.c.p. Departamento de Control Escolar de la Facultad de Quimica.
C.c.p. Interesado.

*ggm.

Sede: Division de Estudios de Posgrado, Facultad de Ingenieria. Primer Piso.
Cd. Universitaria, México, D.F.. C.P. 04510, Fax: (52) 5616-1073



Aulonizo 2 la Direcey ener: -
UNAM 2 difungi el a5 ae &

contenid

o [ s ait TECeI nra
NOMBRS juu‘»‘) ?\(?TDGQBQT__
—Dlaz _Meadezol

FECHA,  _ "z‘h\:—.e‘bse\o *a_-O..E’L?

FIRMA: '1 o (o =
Jurado asignado:
Presidente: M. en C. Manuel Vazquez Islas (FQ)
Vocal: Dr. Mario Bravo Medina (U Iberoamericana)
Secretario: Dr. Martin Guillermo Hernandez Luna (FQ) ?

1er. Suplente: Dr. Pedro Roquero Tejeda (FQ)
2do. Suplente: Dr. Daniel Salazar Sotelo (IMP)

Sitio donde se desarrollé el tema: Laboratorio de Simulacion y Optimizacion de
Procesos, Edificio E, Facultad de Quimica, UNAM.

Asesor:
M. en C. Celestino Montiel Maldonado

Sustentante: Juan Rosendo Diaz Mendoza m

I




DEDICATORIAS

A mi Mama, a Su Senoria. Gracias por Todo.



indice

2 I a1 (o o [8TeTo] o] o IR 1
2 El Modelode Elapaen BQUIBID . ssusmmssmenimsonsiamssimmmsesmeiemsasesmmiss s 4
3 El Fenémeno de la Transferencia de Masa ..o 9
3.1 Transferencia de Masa INterfacial............o.ooeoeee oo 12
e T e | T 16
SUREY: O IO FHEME . cxoscvrssssmmn st L R A R S SR P RS RS 16
3.2.2 Ecuaciones de Maxwell'Stefan ..........ooooeim e 18
3.2.3 Calculo de los Coeficientes de Difusividad ............cocoeivniinioieiiiiieiiaieain. 24
3.2.4 Coeficientes de Transferencia de Masa.............coouuviuniiiiiieeeiinieiiesiieeeeeenns 24
3:3'El Problema BOOISITAD .o wmensinemsipsmnir s iiss sttt 27
F.3.7 Lo MBIz BOOSIIAR. . ouwcaomsmmmamesmomssimsmsssiasess s s sssessmixss st simssas s e 31
3.4 Modelos de Transferencia de Masa............cooieieieeiee e 31
3.5 Transferencia de Masayde Energia.............cccocovviviiiiiiiiiiiiiciiiiiiicieeeeeeeee 39
3.6 Modelos de Transferencia de Masay Energia...............cc.oovvvviviiiieiiiiiiiiiiinns 46
4 El Modelo de Etapa en NO EQUIlIDFIO ........ooovvniiiiiiiieeeee e 51
4.1 Modelo de Primera GeNEIACION ...........i i e e e eee e e e e e ren 52
4.2 Modelo de Segunda Generacion ...........cccccccevviiiieiiiiiiiiiiieiiiaiinnaasien s 55
4.3 Destilacion REACHIVA ...........ooeeee e e r e eaan 60
4.4 Coeficientes de Transferencia de Masa...........coooveioeoieee e 63
4.4.1 ColUMNAS A8 PlatOsS. ... oottt et et e e ae e e e e e e eaannn 64
4.4.2 Columnas EMPacRAas ......c...cciisimisisimissveriisiasinmssiasiasassmasssisasmissinsmmasnsanss 66
5 Comparacion entre los Modelos de Equilibrio y de No Equilibrio....................... 72
LS 00o ] o V11 (o] = TR T S O TRPR O OTERR 160
e e 163
BAPRRITCR A ivnssnmassiansumiiinsssixavisayse s en s b Aa ik oSSR S S AR s LS SRS ERi 169
AP B v s s s i it s S S S AT 171
ADBINAICE C i iesimmsimmms i i s e s e S A S e esaiss 173
APENAICE:- D Liimimimmarmiss st s s e ke 178
APENAICE E ..o 181
APBNAICE F oottt e e 183
APENAICE Gt e 192



Lista de Tablas

4.1

4.2

5.1
5.2
5.3
5.4
5.5
5.6
5.7
5.8
5.9
5.10
5.11
5.12
5.13
5.14
5.15
5.16
5.17
5.18
5.19
5.20
5.21
5.22
5.23

5.24

Correlaciones existentes para calcular los k;; para columnas de

o 1= o L= SRS 63
Correlaciones existentes para calcular los k;; para columnas
OIIPBCRICIES v s momaunis s v T v T G v S B P S h A 64
Resultados obtenidos usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Alta
ConVersion.. N=17 . ciaumsmsessisvasmosisiisksmmssmis i s  saiaesmwis 80
Resultados obtenidos usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Baja
CONVBIEION:: METT soiimnincin o sovis s s s s s et sravigas 80
Resultados obtenidos usando el Modelo de No Equilibrio. N=17 .............. 80
Error entre el Modelo de No Equilibrio y de Equilibrio. N=17..................... 81
Resultados obtenidos usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Alta
CONVEISION. NST17 ..o e e e e e e e e e e e e e e e e snsaeas 82
Resultados obtenidos usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Baja
CONVETSION. NST7 Lottt e a e e e ettt e e e e e e e e e e e e e e ee e e e e aeeaeeens 82
Resultados obtenidos usando el Modelo de No Equilibrio. N=17 .............. 82
Error entre el Modelo de No Equilibrio y de Equilibrio. N=17..................... 83
Error entre los resultados de alimentar en la etapa 9 y en la etapa 10
para los Modelos de No Equilibrio y de EQuilibrio .............ccccoeeeeviiiiininnnnn.. 83
Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Alta
Conversion: N=20 ....ccc.cmuuns s wiksms s o 93
Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Baja
GOINVBISION. N=20 . aiinmiimsmiss s s i e i s s A S 93
Resultados usando el Modelo de No Equilibrio. N=20 .................cccoooee. 93
Error entre el Modelo de No Equilibrio y de Equilibrio. N=20..................... 94
Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Alta
ConVersioN. NZ20 ... ...uiiiiieeiiii et e et e e 95
Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Baja
GOMVARSHINY. WY o xioimmmns cosmsuoniesicsnstes s sy seH R A SR A RS S RN R 95
Resultados usando el Modelo No Equilibrio. N=20 .............ccccccvvvvveeeeennnn. 95
Error entre el Modelo de No Equilibrio y de Equilibrio. N=20..................... 96
Error entre los resultados de alimentar en |la etapa 12 y en la etapa
13 para los Modelos de No Equilibrio y de Equilibrio.....................ooocoeee.. 96
Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Alta
CONVESION. IN=25 ... mmnisnaissi i i v 107
Resultados usando el Modelo de Etapa Equilibrio. Rama de Baja
B g B L o Ty W Cu T e — 107
Resultados usando el Modelo de No Equilibrio. N=25 ........................... 108
Error entre el Modelo de No Equilibrio y de Equilibrio. N=25................... 108
Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Alta
ConVversiOn. N=25 ..o 109
Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Baja
CoNVErSION. NS25 ..ottt e e 109
vi



5.25
5.26
5.27
5.28
5.29
5.30
5.31
5.32
5.33
5.34
5.35
5.36
5.37
5.38
5.39
5.40
5.41
5.42
5.43
5.44
5.45
5.46
5.47
5.48
5.49
5.50
5.51

5.52
5.53

Resultados usando el Modelo de No Equilibrio. N=25 ...............ccc.coo.e..
Error entre el Modelo de No Equilibrio y de Equilibrio. N=25...................
Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Alta
CoNVErSION. INZ25 ..ttt
Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Baja
N R Y IS e omes o e o AR S AR A SR A A AR AR
Resultados usando el Modelo de No Equilibrio. N=25 ............................
Error entre el Modelo de No Equilibrio y de Equilibrio. N=25...................
Error entre los resultados de alimentar en la etapa 14, 15 y 16 para
el Modelo de Equilibrio. Rama de Alta Conversion. N=25......................
Error entre los resultados de alimentar en la etapa 14, 15 y 16 para
el Modelo de Equilibrio. Rama de Baja Conversion. N=25......................
Error entre los resultados de alimentar en la etapa 14, 15 y 16 para
el Modelo de No Equilibrio. N=25...... ..o
Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Alta
ConVersion. N=30 ... e e e e e e e e
Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Baja
Conversion. N=30 ....svuamsisinmasinsasssivmssswikas i s e
Resultados usando el Modelo de No Equilibrio. N=30 ..............cccceeeeeen
Error entre el Modelo de No Equilibrio y de Equilibrio. N=30...................
Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Alta
Conversion:: N=80 ....vsninmusaviuiisimiiissssaiss ittt i
Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Baja
ConversiOnN. N=30 .......ccoeiiieiee e e e e e e e e e e aannn s
Resultados usando el Modelo de No Equilibrio. N=30 ............................
Error entre el Modelo de No Equilibrio y de Equilibrio. N=30...................
Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Alta
T 2 O VO O
Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Baja
Conversian: N=80 . ...uiumismausisssssnsasimas i svvsmmmsississiesss s
Resultados usando el Modelo de No Equilibrio. N=30 ................ccoovvvn.
Error entre el Modelo de No Equilibrio y de Equilibro. N=30 ..................
Error entre los resultados de alimentar en la etapa 17, 18 y 19 para
el Modelo de Equilibrio. Rama de Alta Conversion. N=30.......................
Error entre los resultados de alimentar en la etapa 17, 18 y 19 para
el Modelo de Equilibrio. Rama de Baja Conversion. N=30......................
Error entre los resultados de alimentar en la etapa 17, 18 y 19 para
el Modelo de No Equilibrio. N=30..........oooviiiiiiiieeeei e
Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Alta
ConVErSION. NT35 ...
Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Baja
RS TRy IES SN oo i e i A e e i\ AR
Resultados usando el Modelo de No Equilibrio. N=35 ...............cccccoonnn.
Error entre el Modelo de No Equilibrio y de Equilibrio. N=35...................
Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Alta
Conversion. N=85 ... . iunammicsimsisisiavissivsasimsiissimmsris s

vii



5.54
5.55
5.56
5.57
5.58
5.59
5.60
5.61
5.62

5.63

Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Baja
TN Y I Tt i ih e S P S R e O RS
Resultados usando el Modelo de No Equilibrio. N=35 ............................
Error entre el Modelo de No Equilibrio y de Equilibrio. N=30...................
Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Alta
CONVETSION. NSB8 . uuvuiav vivisispuvnim s e aaaias s Ve e oS s B
Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Baja
GOV ETBION: NS s cmvimrsaia s v AT AR T RN SR SN e ST Dt T AT
Resultados usando el Modelo de No Equilibrio. N=35 ..........................
Error entre el Modelo de No Equilibrio y de Equilibrio. N=35...................
Error entre los resultados de alimentar en la etapa 19, 20 y 21 para
el Modelo de Equilibrio. Rama de Alta Conversion. N=35......................
Error entre los resultados de alimentar en la etapa 19, 20 y 21 para
el Modelo de Equilibrio. Rama de Baja Conversion. N=35......................
Error entre los resultados de alimentar en la etapa 19, 20 y 21 para
el Modelo de No EqQUIlibrio. N=35........ccooiiiiiieceeeee e

viii



Lista de Figuras

1.1

2.1
2:2
2.3

3.1
3.2
3.3
3.4

3.5
3.6

3.7
3.8

3.9
3.10
41
4.2
4.3
4.4

5.1
5.2

5.3
54
5.5
56
5.7
5.8
2.9

5.10
5.11

Modelo de etapaen no equilibrio.................cooooiiiiiiiiiii 2
Modelo de etapa ideal en equilibrio...............ccooieiieiiiiiinieeee e 4
Representacion de una ColUMNA............coooviiiiiiieeiiiiiiiiciiiiiiieee e 5
Representacion de una etapa ideal en equilibrio................cooeiiiinn, 5
Un ejemplo de difuSion ..........ccooooiiiiiiiiiiiie e 9
Sistema de dos fases conectadas por medio de una interfase.................. 12
VOIUMen A8 CONMIOL ... cmsmmmmmmesmumnsmvanssuswmmsmisiesssssssssss e s s 18
Fendbmenos que se pueden presentar en un sistema

MMURICOMPONEITE. s e s B R RS s 23
Perfiles de las fracciones mol en un proceso de transferencia de

1 T 25
MOASHOIAE POHCEIE. x5 SH s s SaaS 32
Modelo de Penetracion ...............ccoeeiiiieieiiiiiiieie e e s e e e ee e 35
Distribucién de edades y(t) para el modelo de Higbie ............................. 37
Distribucién de edades y(t) para el modelo de Danckwerts...................... 37
Transporte de Masa y de Energia Interfacial .................ccccooovevviviienennnn. 43
Representacion de una etapa en no equilibrio ... 51
Representacion de una etapa del modelo de segunda generacion........... 55
Etapa en No Equilibrio con reacciéon quimica homogénea........................ 60
Etapa en No Equilibrio con reaccién quimica heterogénea....................... 61
Configuracion de la colUmna....... o o masivansiaassissmsissisisssssss ssaiss 72
Resultados variando la etapa de alimentacion de 1TMETANOL con la

reaceion ded4 @ 11. N=17 v v i s i ssieisssis csvisiaisi 77
Resultados variando la etapa de alimentacién de 1TMETANOL con la

rERBEIoN dé& 5.8 12 N=17 ...cunmnamnnisamisovmanmisminssasmmmeses 78
Resultados variando la etapa de alimentacion de 1TMETANOL con la

reaccion de 6 @ 13. N=17 ... 78
Resultados variando la etapa de alimentacién de TMETANOL con la

reaccion de 7 a 14. N=17 .o 78
Resultados variando la etapa de alimentacion de 1TMETANOL con la

reacCion de 8 @ 15. N=17 ..o 79
Configuracién de la columna. Reaccion de 4 a 11, alimentaciones en

B L N Y T s s o A A S iR NS i 79
Configuracién de la columna. Reaccion de 4 a 11, alimentaciones en

RO P BT esminsonsscsocssoisane sosioonsseiionsseis 56 550 i s N BEGASPAIRRUSS 81
Comparacion para las Temperaturas para los 2 modelos. N=17............... 84
Comparacion para los Flujos de Liquido para los 2 modelos. N=17.......... 84
Comparacion para los Flujos de Vapor para los 2 modelos. N=17............ 84



5.12
5.13
5.14
5.15
5.16
5.17
5.18
5.19
5.20

5.21
5.22

5.23
5.24
5.25
5.26
5.27
5.28
5.29
5.30
5.31
5.32
5.33
5.34

5.35
5.36

Comparacion para la Fraccion Mol Liquido del Isobuteno para los 2

MOAEIOS. NS ittt e e e e e e e e e e eeeaees 85
Comparacion para la Fraccion Mol Liquido del 1-Buteno para los 2
INOABIOB: I T s scuninanossssns masincsenmioanssnssicenssss s i ss S oy o008 V5 SRS RO AR N 85
Comparacioén para la Fraccién Mol Liquido del MTBE para los 2
POBIOR: MRS TT: cevsimmnnaoismmmmmves oo v e s8R s G4 AR S S TR 85
Comparacion para la Fraccién Mol Liquido del Metanol para los 2
MOABIOY: N=TT v vammmes e e i S e e G TR i 86
Comparacion para la Fraccion Mol Vapor del Isobuteno para los 2
MOAEIOS. N7 .. e 86
Comparacién para la Fraccidon Mol Vapor del 1-Buteno para los 2
[paTeTe (=1 (o =T N s 86
Comparacion para la Fraccion Mol Vapor del MTBE para los 2
e e L R s 87
Comparacion para la Fraccién Mol Vapor del Metanol para los 2
MOABIOSE. INZ1 T i i st s s s i S G 87
Comparacion para la Rapidez de Reaccion del MTBE para los 2
MOABIOE. ME17 cuinmnmmiaimmsasnas s s s e 87
Comparacion para la Rapidez de Transferencia de Masa. N=17. ............. 88
Comparacion para la Rapidez de Transferencia de Masa para cada
uno-de los componentes. N=17. ... sinmmnssanmamsmm i 88
Resultados variando la etapa de alimentacién de TMETANOL con la
resceion de 4 a1 1. NSZ20 i vinasmamimismmssimmaama ot 89
Resultados variando la etapa de alimentacion de TMETANOL con la
FOECCION A8 5 8 12 =20 i iissmiinsssimssinsimibins it srshmmmi s smdnnmeniamassesmmrsans 89
Resultados variando la etapa de alimentacién de 1TMETANOL con la
reacCion de 6 @ 13. N=20.......ooiiiiiieeeieeeeee e 90
Resultados variando la etapa de alimentacion de 1TMETANOL con la
reacCion de 7 @ 14. NZ20 ... ...oooiiiiiieiieeee e 90
Resultados variando la etapa de alimentacion de 1TMETANOL con la
raaccinde 88 15. N2RO . oumssmsmam s diss o 90
Resultados variando la etapa de alimentacion de 1TMETANOL con la
resiceion da9a 16. N=20........cc..cccniinninnnanmsisrg s 91
Resultados variando la etapa de alimentacién de 1TMETANOL con la
reaction de 10 817, MS20 . nuvsisimsnnsismemsssions e s s 91
Resultados variando la etapa de alimentacion de 1TMETANOL con la
reaccion d& 112 T8 NE20 i cmmimmimiisimion i ssn s mst st b frsanmmemmnsmmasmss 91
Configuracion de la columna. Reaccion de 7 a 14, alimentaciones en
T2 Y 14 NZ20 oo 92
Configuracién de la columna. Reaccion de 7 a 14, alimentaciones en
1B Y 14 NZ20 oo 94
Comparacion para las Temperaturas para los 2 modelos. N=20............... 97
Comparacion para los Flujos de Liquido para los 2 modelos. N=20.......... 97
Comparacion para los Flujos de Vapor para los 2 modelos. N=20............ 97
Comparacion para la Fraccion Mol Liquido del Isobuteno para los 2
MOAEIOS. N=20.......ccciiiiiiiiiiiieiitrieeetiiesee s cnennsneaeseeessessessassasesreesessesranss 98



5.37

5.38

5.39

5.40

5.41

5.42

5.43

5.44

5.45
5.46

5.47

5.48

5.49

5.50

5.51

5.52

5.53

5.54

5.55

5.56

5.57

5.58

5.59

5.60

Comparacion para la Fraccion Mol Liquido del 1-Buteno para los 2

MOAEIOS. NZ20.. .. oo 98
Comparacion para la Fraccion Mol Liquido del MTBE para los 2
PN CHEIES: T i wiomnssaronsson st ossm  E BR ARAAN N RS EA SR A1 98
Comparacién para la Fraccién Mol Liquido del Metanol para los 2
MOdEes: NER0.. e s R SRR S 99
Comparacion para la Fraccion Mol Vapor del Isobuteno para los 2
MOdeIOE. NE20 . i i i T R R T S TR GRS 99
Comparacién para la Fraccion Mol Vapor del 1-Buteno para los 2
MOUSRIGE: TISZD.. oo e i s s T AR e N o B e e S en Yt ot S 99
Comparaciéon para la Fraccion Mol Vapor del MTBE para los 2
MOAEIOS. NZ20. .. e 100
Comparacion para la Fraccion Mol Vapor del Metanol para los 2
B R S e T 100
Comparacion para la Rapidez de Reaccion MTBE para los 2
modBlos: NEZ0.. ...mmimsimsisiniss iyt s e st i sy 100
Comparacién para la Rapidez de Transferencia de Masa. N=20 ............ 101
Comparacién para la Rapidez de Transferencia de Masa para cada
uno de los componentes. N=20 ........ccccooiiiiiiiiiiieiiiiiiiiiee e 101
Resultados variando la etapa de alimentacion de 1TMETANOL con la
FOECCION e 811 NS25... cimnauincss smimsanmssmmumans isamsssssn ismsobissvsis ansios 102
Resultados variando la etapa de alimentacion de 1TMETANOL con la
reacoion deb @12 NS25...c.cuinsmmvion s issssssmii s menssi i o 102
Resultados variando la etapa de alimentacién de TMETANOL con la
reaccion de 6a 13. N=25...........ooo it 103
Resultados variando la etapa de alimentacion de TMETANOL con la
reacCion de 7 @ 14. N=25 oo 103
Resultados variando la etapa de alimentacion de TMETANOL con la
reaccion de 8 @ 15. N=25 ... e 103
Resultados variando la etapa de alimentaciéon de TMETANOL con la
reacCion de 9@ 16. NT25 .o oot 104
Resultados variando la etapa de alimentaciéon de 1TMETANOL con la
reaccion.de 10 & 17. N=25...........c...cciiiinicinnnmnsmiisiiviims 104
Resultados variando la etapa de alimentacién de TMETANOL con la
reatoion de 11 & 18: N=28......vucnnnmninsuisminaisssiiisie s msion 104
Resultados variando la etapa de alimentacion de 1TMETANOL con la
FEACCION 8€ 12 8 19 N=28:iiminn G iamiisrtiins st dims ame fost s dsmassinisn 105
Resultados variando la etapa de alimentacion de TMETANOL con la
reaccion de 13 @ 20. N=25 ..o 105
Resultados variando la etapa de alimentacion de 1METANOL con la
reaccion de 14 @ 21. N=25 ... oo 105
Resultados variando la etapa de alimentacién de TMETANOL con la
reaccion de 15 @22, N=25 . ... oo 106

Resultados variando la etapa de alimentacion de 1TMETANOL con la

reaccion de 16 @ 23. N=25 ... oo 1
Configuracion de la columna. Reaccion de 9 a 16. Alimentaciones en

T Y16 NS icinsaiinimsisansnis s mamiesiom s st sy e s s s 107

Xi



5.61
5.62
5.63
5.64
5.65
5.66
5.67
5.68
5.69
5.70
5.7
572
5.73
5.74

5.75
5.76

5.77
5.78
5.79
5.80
5.81
5.82
5.83
5.84
5.85

5.86

Configuracion de la columna. Reaccion de 9 a 16. Alimentaciones en
15 Y 16, NZ25 oo
Configuracién de la columna. Reaccion de 9 a 16. Alimentaciones en
1B Y 16. NT25 Lo e
Comparacion para las Temperaturas para los 2 modelos. N=25.............
Comparacion para los Flujos de Liquido para los 2 modelos. N=25........
Comparacion para los Flujos de Vapor para los 2 modelos. N=25..........
Comparacion para la Fraccion Mol Liquido del Isobuteno para los 2
MOAEIOS. NS 25 e
Comparacién para la Fraccién Mol Liquido del 1-Buteno para los 2
IO TRIEIS: - BN s uocmmosmssnio oot s 6 e B S X AR SRS ATRNCS
Comparacion para la Fraccién Mol Liquido del MTBE para los 2
MO8, N=28....unvnnnmnamsumanssmanusmssarrs s e as
Comparacion para la Fraccion Mol Liquido del Metanol para los 2
MOUSIOS. NE2B..con s s s e s
Comparacion para la Fraccion Mol Vapor del Isobuteno para los 2
MOAelOS. N=25. .. e
Comparacién para la Fraccién Mol Vapor del 1-Buteno para los 2
MOAEIOS. INS25 . e e
Comparacion para la Fracciéon Mol Vapor del MTBE para los 2
T o o o N O A e K A P R R IR R e
Comparacion para la Fraccion Mol Vapor del Metanol para los 2
MOACHS. NEBB.....ccoimminim s xR AR T AR A0S
Comparacion para la Rapidez de Reaccion del MTBE para los 2
MIOHRIOR: NS vsinin acumnss s s S T S i T AT e s
Comparacion para la Rapidez de Transferencia de Masa. N=25............
Comparacion para los Flujos de Liquido y Vapor para los 2 modelos.

Comparacion para la Fraccidén Mol Liquido para cada uno de los
componentes para los 2 modelos. N=25.................ccoiiiiis
Comparacion para la Fraccion Mol Vapor para cada uno de los
componentes para los 2 modelos. N=25............cccoooiiiiiiiiiiiiiicce e
Comparacion para la Rapidez de Reaccion del MTBE para los 2
MOAElOS. N=25. .. .
Comparacion para la Rapidez de Transferencia de Masa para cada
uno de los componentes. N=25 ... ...
Resultados variando la etapa de alimentacion de 1TMETANOL con la
reaccion de 4 @ 11. N=30........ooiiiiiiiiiiiiiceeee e
Resultados variando la etapa de alimentacion de TMETANOL con la
rencciOn de 12 B9 NS30.....coummsmavmmmommemis o rmema s oo
Configuracién de la columna. Reaccion de 12 a 19. Alimentaciones
B0 17 P19 NS0 . cisinsiissmsscmniosmmsminnsio ey s s iy s i e s
Configuracién de la columna. Reaccion de 12 a 19. Alimentaciones
R o T e L R T
Configuracion de la columna. Reaccion de 12 a 19. Alimentaciones
Rl L
Comparacion para las Temperaturas para los 2 modelos. N=30.............

Xii



5.87
5.88
5.89
5.90
5.91
5.92
5.93
5.94
5.95
5.96
5.97

5.98
5.99

5.100
5.101
5.102
5.103
5.104
5.105
5.106
5.107
5.108
5.109
5.110

5111
5.112

Comparacion para los Flujos de Liquido para los 2 modelos. N=30........
Comparacion para los Flujos de Vapor para los 2 modelos. N=30..........
Comparacion para la Fraccion Mol Liquido del Isobuteno para los 2
MOAEIOS. NZ30. ..t e e aaaes
Comparacion para la Fraccion Mol Liquido del 1-Buteno para los 2
MOAElnS. N=30... . i
Comparacion para la Fraccion Mol Liquido del MTBE para los 2
YOI EHEIS L IS s siesiinsanen s s sinss RS S A A RN S AN SR
Comparacion para la Fraccién Mol Liquido del Metanol para los 2
MOABIOs: N80 ...t o v S S S s
Comparacion para la Fraccion Mol Vapor del Isobuteno para los 2
MOdEIOs: NE3U . ccunminpiinnis s s e e
Comparacion para la Fraccion Mol Vapor del 1-Buteno para los 2
MOAEIOS. INT30.....eiiiiieiiiiiii ittt e e e e e e e tr e e e e e eaeeeeeeesnae
Comparacion para la Fraccion Mol Vapor del MTBE para los 2
MOAeloS. N=30.... i
Comparacion para la Fraccion Mol Vapor del Metanol para los 2
PEIRRIGHITE . DRI s s oot et b e S A A R S R R S A
Comparacién para la Rapidez de Reaccion del MTBE para los 2
IIOURIOR. NEB0. v cmmmson casmumsis e s s s AR T P R TR
Comparacién para la Rapidez de Transferencia de Masa. N=30 ............
Comparacion para los Flujos de Liquido y Vapor para los 2 modelos.
NS B0 ittt e et e e e eeeas
Comparacioén para la Fracciébn Mol Liquido para cada uno de los
componentes para los 2 modelos. N=30..........ccccooviiiiiiiiiiiiiiiiiiieeeeeeeeenn.
Comparaciéon para la Fraccion Mol Vapor para cada uno de los
componentes para los 2 modelos. N=30............ccccoevviiiiiiiiiiiiniiiiiiiinnne,
Comparacion para la Rapidez de Reaccién del MTBE para los 2
OB NS o oot siessrmy it R oA R N s Y s T s TR
Comparacion para la Rapidez de Transferencia de Masa para cada
uno de los componentes. N=30 ........coooviiiiiiiee e
Resultados variando la etapa de alimentacion de 1TMETANOL con la
reaccion de 4 @ 11. NS85 ...
Resultados variando la etapa de alimentacién de 1TMETANOL con la
reacoitinde 14821, N=8E . ummmummmsasunmmsmssvs s
Configuracién de la columna. Reaccion de 14 a 21. Alimentaciones
BN 2V NEEB0 i csimimcissiosingsn s a4 b5 T S 9S4 SRR
Configuracién de la columna. Reaccion de 14 a 21. Alimentaciones
@N201Y 21. NR35 ... o sssbas s ma s i is i
Configuracidén de la columna. Reaccion de 14 a 21. Alimentaciones
BN2T'Y 21 N30 e iasss i e a e as s
Comparacion para las Temperaturas para los 2 modelos. N=35.............
Comparacion para los Flujos de Liquido para los 2 modelos. N=35........
Comparacién para los Flujos de Vapor para los 2 modelos. N=35..........
Comparacion para la Fracciéon Mol Liquido del Isobuteno para los 2
MOABIES: NEAD.....ccconmmimssmmimmiya s e R G AR A S S5

xiii



5.113
5114
5.115
5.116
5.117
5.118
5.119
5.120

5.121
5.122

5.123
5.124
5.125
5.126
5.127
5.128
5.129
5.130
5.131
5.132

5.133

Comparacion para la Fraccion Mol Liquido del 1-Buteno para los 2
MOAEIOS. S35, .. e
Comparacion para la Fraccion Mol Liquido del MTBE para los 2
PRI TN G i vescmamonmusa s i s e S S NS RS2 S R A P MRS GSSLHN
Comparacion para la Fraccién Mol Liquido del Metanol para los 2
MOdEIOs: NEIE. ..ot e s s i e
Comparacién para la Fraccién Mol Vapor del Isobuteno para los 2
MOAEIOE: INS38:.c0uivuimviisim s s G s s s
Comparacion para la Fraccién Mol Vapor del 1-Buteno para los 2
MOAEIOS. NZ35.. . oot e e e e
Comparacion para la Fraccion Mol Vapor del MTBE para los 2
MOAEIOS. NZ=35. . oo e e
Comparacion para la Fraccion Mol Vapor del Metanol para los 2
MOTBIOS; INEBD...ccvunesmsnnvsmmmsmmmvmis esmms e sy s wsmssssss S A SRS
Comparaciopn para la Rapidez de Reaccién del MTBE para los 2
MOdBIBS. NEIE.. .o s s A S e S S e
Comparacion para la Rapidez de Transferencia de Masa. N=35............
Comparacién para los Flujos de Liquido y Vapor para los 2 modelos.

Comparacion para la Fraccion Mol Liquido para cada uno de los
componentes para los 2 modelos. N=35.............ccoiiiiiiiiiiie
Comparacién para la Fraccion Mol Vapor para cada uno de los
componentes para los 2 modelos. N=35.............coviiiiiiiiiiiiciiiccee e
Comparacion para la Rapidez de Reaccion del MTBE para los 2
MOdelos. N=35. ...
Comparacién para la Rapidez de Transferencia de Masa para cada
uno de los componentes. N=35 .. ...
Efecto de la variaciéon del Coeficiente de Transferencia de Masa en
2 Conversion. NE1T .. ooy ss e s s
Efecto de la variacion del Coeficiente de Transferencia de Masa en
las Temperaturas del Liquido y del Vapor. N=17 ...............ccooooiiiiiiiiieenn.
Efecto de la variaciéon del Coeficiente de Transferencia de Masa en
los Flujos del Liquido y del Vapor. N=17........oovviiiiiiiiiiiiiiiiiiiccii
Efecto de la variacién del Coeficiente de Transferencia de Masa en
las Composiciones del Liquido. N=17 ...
Efecto de la variaciéon del Coeficiente de Transferencia de Masa en
las Composiciones del Vapor. N=17 .......cccovvivimiiiiiiie it
Efecto de la variacién del Coeficiente de Transferencia de Masa en
la Rapidez de Reaccion del MTBE. N=17 ...
Comparacion entre la Rapidez de Consumo del Isobuteno y la
Rapidez de Transferencia de Masa del Isobuteno para el Modelo de
Equilibrio (Rama de Alta y Baja Conversién) y para el Modelo de No
EQUINIDIIO . ...

Xiv



1 Introduccion

1 Introduccion

Las operaciones de separacion son esenciales en la industria quimica ya que son
el medio por el cual se purifican los productos de acuerdo a las especificaciones
de los procesos. Una de las operaciones mas usadas es la destilacion.

El termino destilacion reactiva es usado para referirse a un proceso que combina 2
de las operaciones claves de la industria quimica, reaccion y separacién, en el
mismo equipo. Las ventajas de incorporar una reacciéon quimica a una columna de

destilaciéon son las siguientes:

— Las conversiones que se obtienen son mas altas porque se retira el producto de
la zona de reaccion, lo que ocasiona que el equilibrio se desplace hacia los
productos.

— En algunos casos la reaccion puede involucrar a los azedtropos, los cuales de
esta manera son eliminados del sistema.

— Se evita la formacién de subproductos porque se eliminan los productos y los
reactivos de la zona de reaccién, de manera que la selectividad aumenta.

— Si la reaccion es exotérmica, el calor generado puede ser aprovechado para
vaporizar las corrientes, lo que se traduce en una integracién térmica.

Algunas de las aplicaciones mas importantes de la destilacion reactiva son:
producciéon de metil acetato a partir de metanol y acido acético, esterificacion de
iso-olefinas C4 y Cs con metanol o con etanol para producir aditivos para gasolina
como el metil ter butil eter (MTBE), etil ter butil eter (ETBE) o ter amil metil eter

(TAME).

Una columna de destilacion reactiva esta dividida en 3 zonas: la zona de reaccion,
la zona de rectificacion y la zona de agotamiento. En la zona de reaccién los
reactivos son convertidos a productos, la funcién de la zona de rectificacion y de la
zona de agotamiento depende del punto de ebullicién del producto. Si el producto
tiene el menor punto de ebullicion de todos los compuestos presentes entonces la
zona de rectificacion es usada para la purificacion del producto y para reciclar los
reactivos, mientras que la zona de agotamiento es usada para retirar los inertes,
cualquier subproducto y para reciclar los reactivos. En caso de que el punto de
ebullicion del producto sea el mayor de todos los compuestos presentes la funcion
de las zonas de rectificacion y de agotamiento se intercambia.

En estos procesos es necesario conocer el valor y el comportamiento de: los
flujos, las composiciones, las temperaturas y las presiones, ya que a partir de
estos datos se podra saber si la operacion alcanzara los objetivos deseados,
(tanto de la separacién como de la conversion de la reaccién) o es necesario
cambiar algun parametro para lograrlos. La manera de conocer esos valores es a
través de un modelo que describa adecuadamente los fendmenos que ocurren en

el proceso.
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Existen dos enfoques para modelar una operacion de separacién, el primero
considera que los flujos que abandonan las etapas estan en equilibrio
termodinamico y el segundo considera que los flujos que abandonan las etapas no
estan en equilibrio termodinamico.

El modelo de etapa ideal en equilibrio simplifica los fendmenos fundamentales por
lo que no proporciona resultados reales, una manera en la que se puede mejorar
el modelo para que proporcione resultados mas apegados a los reales es con el
uso del concepto de las eficiencias. Al usar las eficiencias se presentan dos
problemas, el primero consiste en escoger el tipo de eficiencia que se va a usar, y
el segundo es determinar la manera en la que se van a calcular, hay muchas
correlaciones empiricas para sistemas particulares o que comparten elementos
comunes, pero en el caso de que el sistema sea nuevo es necesario llevar a cabo
un experimento para determinar su valor.

Como es necesario conocer el comportamiento real de la columna se necesita de
un modelo que esté basado en los fenémenos fundamentales y que no dependa
de las eficiencias o de otros conceptos para dar resultados apegados a la realidad,
y aqui es donde entra el modelo de etapa en no equilibrio.

El modelo de etapa en no equilibrio se basa en los fenédmenos fundamentales por
lo que es mas riguroso, considera las posibles interacciones entre los compuestos
presentes y entre el transporte de masa y energia y toma en cuenta los aspectos
internos del equipo en el cual se va a llevar a cabo la separacion y la reaccién, por
lo que los resultados que son obtenidos estan mas apegados a la realidad.

El modelo de etapa en no equilibrio considera que el unico lugar en el que hay

equilibrio termodinamico es en la interfase y que existe un conjunto de resistencias
a la transferencia de masa y energia que provocan una serie de gradientes.

Equilibrio en la Interfase TV/'=TH p ' =p !

Vapor, V g % Liquido, L
v uN
v '-';-‘;\ P L
A"li Resistencias a la transferencia de Ap i
AT masa y energia ATH
i
TV

Figura 1.1 Modelo de etapa en no equilibrio
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Los procesos de separacion involucran el transporte de masa y energia entre
diferentes fases con una rapidez que depende de qué tan alejadas del equilibrio se
encuentren las fases. En teoria, usando el modelo de etapa en equilibrio, no
habria separacion. En cambio el modelo de etapa en no equilibrio toma en
consideracion el fenémeno fundamental de la transferencia de masa y qué tan
alejado del equilibrio se encuentra el sistema.

En la destilacién reactiva, debido a la interaccion que existe entre la reaccion
quimica y la destilacion, es posible que se presenten Mdultiples Estados
Estacionarios (MEE), los cuales pueden ser estables o inestables. Cuando se
presentan MEE no hay una relacion 1 a 1 entre las variables de entrada y las
variables de salida del proceso. La presencia de MEE tiene muchas implicaciones
en la operacion y en el control del proceso, ya que ciertos cambios en la operacion
de la columna pueden provocar el cambio de un estado aceptable (en términos de
conversion y de separacion), a un estado no aceptable.

Los MEE que se pueden presentar en una columna de destilacion son de 3 tipos:

1. MEE de entrada: se presentan cuando hay 2 6 mas valores de una variable de
entrada que producen el mismo valor de una variable de salida.

2. MEE internos: se presentan cuando, especificando las variables necesarias
para satisfacer los grados de libertad del sistema (variables de entrada), hay
diferencias entre los flujos internos de la columna que dan origen al mismo
valor de las variables de salida.

3. MEE de salida: se presentan cuando, especificando las variables necesarias
para satisfacer los grados de libertad del sistema (variables de entrada), hay 2
6 mas valores que pueden tomar las variables de salida y los flujos internos.

Como es importante saber el comportamiento de una columna de destilacion
reactiva, para saber si va a cumplir con los objetivos deseados y si presenta MEE,
esta tesis tiene como objetivos:

— Hacer una comparacion entre los resultados que se obtienen al simular una
columna de destilacion reactiva, usando el modelo de etapa en equilibrio y
usando el modelo de etapa en no equilibrio.

— Hacer un analisis y comparacién de los resultados de la columna en aquellos
casos en los que se presenten MEE.
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2 El Modelo de Etapa en Equilibrio

El modelo de etapa ideal en equilibrio toma en cuenta las siguientes

consideraciones:

— La operacién llega al estado estacionario.

— El sistema alcanza el equilibrio mecanico (la presion de la fase vapor es igual a
la presion de la fase liquida).

- El vapor y el liquido estan perfectamente mezclados y se considera que estan
en equilibrio termodinamico.

— El calor de mezclado puede ser despreciado.

— Lareaccion se lleva a cabo en la fase liquida.

Interfase, |
Vapor, V Liquido, L
Reaccion
VI _ L i{
vi_ Ll
B =B

Figura 2.1 Modelo de etapa ideal en equilibrio

Las operaciones de separacion como la destilacion, se llevan a cabo en columnas
que estan constituidas internamente por una serie de platos o pueden estar
empacadas de manera aleatoria o con un empaque estructurado, la funcion de los
platos y del material de empaque es que el vapor y el liquido entren en contacto
para que se pueda llevar a cabo la transferencia de masa y la reaccién, en el caso
de que se necesite un catalizador, los platos o el material de empaque pueden
servir como el medio de soporte para el catalizador.

Cuando se usa el modelo de etapa en equilibrio se considera que los flujos estan
en equilibrio termodinamico, y que la temperatura de los flujos que abandonan las
etapas es la misma, lo anterior ocasiona un problema porque en la realidad los
flujos nunca se encuentran en equilibrio termodinamico.

Una de las maneras en las que se puede tomar en cuenta el hecho de que los
flujos que abandonan las etapas no estan en equilibrio, es por medio del uso de
las eficiencias, las cuales sirven para cuantificar qué tan alejado del equilibrio
opera el proceso, para un sistema binario la eficiencia variade 0 a 1 y es la misma
para los dos componentes. Sin embargo, en los sistemas multicomponentes las
eficiencias son diferentes para todos los compuestos y pueden tomar valores que
van de -» a +». Ademas en la zona de reaccion de una columna de destilacion
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reactiva no hay un concepto de eficiencia que pueda ser utilizado, ya que ninguno
considera la presencia de una reaccién quimica. La eficiencia que se usa
comunmente en las columnas de platos es la de Murphree, en cambio en las
columnas empacadas el concepto de eficiencia que se usa es el de altura
equivalente a un plato teérico (HETP).

—>
Etapa 1 Destilado
Vapor

—
—

Destilado
Liquido

Alimentacion
——>>| FEtapaf

Fondgg

-

Figura 2.2 Representaciéon de una columna

La columna esta constituida por etapas, cada etapa puede tener entradas vy
salidas laterales de masa y de energia, ademas a la etapa entra liquido de la
etapa superior y vapor de la etapa inferior y salen vapor a la etapa superior y
liquido a la etapa inferior.

Vi
A"
Lj-‘I Ti /h
T Yij
Vv
X j1 H;
lLJ Sl-V Salida lateral
Hi ———=> de vapor

QJ-L <::] Liquido | Vapor E:> ij

fL £Y

IIJ|_F = Ilij
Salida Ia(eral-‘f—..-—f-* Vi
de liquido S; | L :
T-L Ti+1
xj Vijt
¥ HY,

Figura 2.3 Representacion de una etapa ideal en equilibrio
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En una columna de platos cada plato es una etapa, en cambio una columna
empacada se debe dividir en secciones para poder analizarla.

Las ecuaciones que representan el modelo de etapa ideal en equilibrio en un
proceso de separacién son:

— los balances de materia por componente y el balance de materia total

M; ;= (”’jv)“'jyi,ij(”'iL)Lixi.j“ Viaijn—LinXi == 1]

m=1
i=1.2,..,C-1
roc (2-2)
M = (141" WV, (147 Ly~ V- Ly~ F Y~ F-- DV iRy =0
m=1i=
¥ L
endonde rY =—y rf = L—’ y "C" es el nimero de componentes
i i
— las relaciones de equilibrio
E, =K X,-¥,=0, i=12..C (2-3)

— las relaciones que establecen que la suma de las fracciones mol del vapor y
del liquido deben ser igual a 1

[ pe
S;'=>y,-1=0 =4

i=1

Cc I
S;=) x,-1=0 28

— el balance de energia
H, = (140" VH!+ (14 r JLH; -V, HY - L HE - FYHY - FLHE QY+ @ =0 (2°6)
si el estado de referencia de las entalpias es el elemental, entonces no es

necesario escribir el término del calor de reaccidbn porque ya estaria
considerado.
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Sumando las ecuaciones (2-1) a (2-6) se tiene un total de 2C+3 ecuaciones, que
se conocen como las ecuaciones MESH, M por el balance de Materia, E por las
relaciones de Equilibrio, S por las ecuaciones de la suma de las fracciones mol y H
por el balance de Energia.

Para una etapa, si se especifican todas las corrientes de alimentacion, la presion,
las cargas térmicas y el flujo de las corrientes laterales hay un total de 2C+3
variables en cada etapa "j", las cuales son:

— la composicién del vapor y;; (C)

~ la composicion del liquido x;; (C)
— flujo del vapor V, (1)

- flujo del liquido L; (1)

- temperatura de la etapa T, (1)

Lo que da un total de 2C+3 variables que se resuelven con las ecuaciones MESH,
para una columna de "N" etapas el nimero de ecuaciones es N(2C+3).

Si se incorporan las eficiencias a las ecuaciones, entonces los resultados que se
obtienen son mas reales, pero en los sistemas multicomponentes hay que tomar
en cuenta que las eficiencias pueden tomar cualquier valor, y ademas no hay
ninguna eficiencia para la zona de reaccién de las columnas.

La importancia del modelo de etapa ideal en equilibrio es la gran cantidad de
algoritmos y programas que se han desarrollado para resolver las ecuaciones y
obtener el valor de las variables que se estan evaluando. Los resultados de este
modelo representan el caso limite al que se podria llegar, ademas pueden ser
utilizados como estimados iniciales para modelos mas estrictos como el de etapa
en no equilibrio.

Nomenclatura

nimero de componentes [-]
ecuacion de equilibrio

flujo molar por componente [kmol/s]
flujo molar total [kmol/s]

ecuacion de balance de energia
entalpia [J/kmol|]

relacion de equilibrio [-]

flujo molar del liquido [kmol/s]
ecuacion de balance de materia
numero de etapas [-]

entrada/salida de calor [J/s]
namero de reacciones [-]

relacion de la corriente lateral al flujo interetapa [-]

TTRLZErXTIMT™NMO
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rapidez de reaccion [mol/m®s]

ecuacion de suma de las fracciones mol
flujo lateral [kmol/s]

temperatura [K]

flujo molar del vapor [kmol/s]

fraccién mol en la fase liquida [-]
fraccion mol en la fase vapor [-]

<SX<-HWLon

Letras Griegas

£ volumen de reaccion [m?]

v coeficiente estequiomeétrico [-]
Subindice

i numero de componente [-]

j numero de etapa [-]
Superindice

L liquido

VvV vapor
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La transferencia de masa es el movimiento neto de un componente de una
mezcla, de un punto 1 a un punto 2, en donde la concentraciéon del componente es
distinta. La mayoria de las veces la transferencia de masa ocurre entre dos fases

a través de una interfase.

En los procesos de transferencia de masa hay dos mecanismos por medio de los
cuales se lleva a cabo la transferencia, esos mecanismos son la difusiéon y la
conveccion, la masa total que es transferida es el resultado de la suma de la masa

transferida por los dos mecanismos.

La difusién se presenta cuando la concentraciéon de un fluido varia de un punto a
otro, como consecuencia los componentes del fluido tienen la tendencia a
moverse en el sentido en el que los gradientes de concentraciéon sean eliminados
y la composicibn sea uniforme. Si ademas de existir un gradiente de
concentracion, el fluido se encuentra en movimiento, entonces también hay
transferencia de masa por el mecanismo de convecciéon. La convecciéon va
acompanada de la difusion, pero puede haber casos en los que Unicamente exista
la difusion y el fluido se encuentre estatico por lo que la conveccion seria nula.

o o o o o © o o o

o o o o

o o o

o o o o o o o o
A B C

Figura 3.1 Un ejemplo ae difusion. A) La concentracion en el sistema es distinta, y hay
una barrera que impide la difusion; B) la barrera es retirada y el compuesto se empieza a
difundir hasta que; en C) la concentracion es la misma en todo el sistema

La difusion provoca que los componentes del fluido se muevan para que la
composicién sea la misma en cualquier punto, la velocidad con la que se mueven
dependen de la actividad difusional, si se considera que u; es la velocidad media
del componente "i" en la direcciéon "x" con respecto a un sistema de coordenadas
estacionario, se define el flux molar difusivo como

J =c(u-u?) (3-1)
y el flux masico difusivo se define como

Ji=p (Uj— UA) (52}
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en donde ¢, es la concentracion del componente "i', p, es la densidad del
componente "i' y u” es una velocidad de referencia.

La velocidad de referencia puede ser:
- la velocidad molar promedio

- la velocidad masica promedio

- la velocidad volumétrica promedio

El flux molar convectivo debido al movimiento del seno del fluido se define como

| = cu® (3-3)

y el flux masico convectivo como

Si se suman las dos contribuciones, el flux molar difusivo y el flux molar
convectivo, se obtiene el flux molar de "i"

N =J+1 =cu-u")+cu (3-5)
N, =cu, (3-6)
y el flux masico de "i" es
n = j+i =p,(u-u*)+p,u* (3-7)
n =pu, (3-8)

El flux molar se define como la cantidad de moles de la especie "i" que cruzan una
unidad de area por unidad de tiempo, y el flux masico como la cantidad de masa
de la especie "i" que cruza una unidad de area por unidad de tiempo.

Ahora se definen dos velocidades de referencia, una para los casos donde la
concentracién esta en moles, en la cual la velocidad de referencia u” es la
velocidad molar promedio

n n 3-9
u? =¢:T=—1~th:iu|ri =Y xu, 9)
Ci o i1

en donde

10



3 El Fenomeno de la Transferencia de Masa

(3-10)

n
i=1
y otra para los casos donde la concentraciéon esta en masa, y donde la velocidad

de referencia u” es la velocidad masica promedio

(3-11)

en donde

n (3-12)

en los dos casos "n" es el numero de componentes presentes.

Para obtener el flux molar total, que es la cantidad de moles totales que cruzan
una unidad de area por unidad de tiempo, se suman los fluxes molares de todos
los componentes

n 3-13
i=1
y para obtener el flux masico total, se suman los fluxes masicos de todos los

componentes

. (3-14)

Si para los fluxes difusivos molares se suman las contribuciones individuales de
todos los componentes se obtiene

Ji=cu-u)=cu-cu (3-15)

n (3-16)
> J,=N~N,=0

i=1

lo que implica que los compuestos que se difunden lo hacen a expensas de otro,
de manera tal que sus fluxes difusivos se anulan.

El flux molar N, esta relacionado con el flux molar difusivo J, a través de

11



3 El Fenémeno de la Transferencia de Masa

N; = Ji+ C,(T (3_1 7)
N =J+xN, (3-18)

lo que proporciona una relacion para calcular el flux molar N, a través de J, y de
N,.

Si ahora se sigue el mismo procedimiento anterior con los fluxes masicos y se
suman las contribuciones individuales de todos los componentes se obtiene

ji=pi(ui_v)=piui_piv (3-19)

n 3-20
Zji =n-n, =0 : )

i=1
El flux masico n, esta relacionado con el flux masico difusivo j, a través de
n=j+pv (3-21)
n, = j.+wn, (3-22)
La ecuacioén (3-22) es equivalente a (3-18) y proporciona una manera de calcular

el flux masico n, através de j, yde n,.

3.1 Transferencia de Masa Interfacial

En los casos en los que la transferencia de masa es a través de una interfase hay
que considerar los procesos que pasan en el seno del fluido y en la interfase.

Fase "x' Fase "y"

A

Interfase
Superficie de discontinuidad

Figura 3.2 Sistema de dos fases conectadas por medio de una interfase

En la figura 3.2 "X" representa la fase 1 e "y" representa la fase 2, "I" representa la

interfase, que es el punto de contacto de las fases "x" e "y".

12



3 El Fenémeno de la Transferencia de Masa

Durante el proceso de transferencia de masa, se van a establecer gradientes de
concentracion en el seno del fluido y a través de la interfase.

Para calcular la variacion de la concentracion en el seno del fluido debido a los
gradientes se usan las ecuaciones de continuidad que son:

a(g‘-ty-)JrV-{ptw vi+V-®=¢ (3-23)

en donde
¥ = una cantidad de campo arbitraria por unidad de masa de la mezcla

£ = larapidez de produccién del campo por unidad de volumen del fluido
® = flux no convectivo de la cantidad del campo a través de una superficie

externa de enlace "s"
p, = densidad masica total de la mezcla

v = velocidad masica promedio de la mezcla

Mientras que en la interfase "I" se tienen condiciones de salto, o condiciones a la
frontera, que tienen que cumplir la siguiente ecuacion

¢ {0’ +plv (v -u)- 0" -y (- u)i= ¢ Py

en donde
6= la unidad normal a "I' que va de la fase "x" a la fase "y"
¢' = larapidez de produccion de la cantidad del campo por unidad de area en
la interfase "I"
u' = la velocidad de la interfase

!Ilﬂ

Ademas se deben de cumplir los siguientes 4 puntos

- 1. Balance de la especie "i" (no hay reaccion quimica en el seno de la fase)
y=w;, ; ®=j ; §£=0
— 2. Conservacion de la masa total de la mezcla
y=1 ; ®=0 ; (=0 ; ('=0

— 3. Conservacion del momentum lineal

13



3 El Fendbmeno de la Transferencia de Masa

en donde
P= pl+t es el tensor de presién
P = es la presion termodinamica
t= el tensor de fuerza
I = el tensor unitario
F = la fuerza del cuerpo que actua por unidad de masa de la especie "i"

€= la suma de las fuerzas del cuerpo f-',

— 4. Balance de Energia

n

w:U-i-%V-V : ®=q+i}-—]riji+p.y ; szpipi'ui : C1=0

i=1 i=1

en donde

U= laenergia interna por unidad de masa de la mezcla
g= el flux de calor conductivo

H. = la entalpia parcial especifica del componente "i"

El juego de ecuaciones anteriores (3-23) y (3-24) son las ecuaciones generales
que sirven para calcular el cambio de cualquier propiedad en el seno del fluido y
en la interfase. Y ahora, a partir de esas ecuaciones generales, se van a obtener
las ecuaciones para poder calcular el cambio de la concentracién del fluido, lo que
implica que se esta llevando a cabo el proceso de transferencia de masa.

El balance diferencial para la continuidad de la masa de la especie "I, sin
considerar reaccion quimica se obtiene a partir de (3-23) y es
0. 2o- 3-25
ﬁ+V-{piv}+V-ji=-—‘-)l+in—v+v-Vpi+V-ji=0 (3-29)
ot at
y para la mezcla total la ecuacién queda como
op, (3-26)

op,
+V-pvVy=—+p,V-v+v-Vp, =0
ot {pt } ot P Pt
Como pV-v=0 la ecuacion (3-25) se puede simplificar si se usa la siguiente
ecuacion
d o (3-27)

S——=4¥-V
dt ot

(3-28)

dw, ow.
—t=ps——+V- VW, ++V.j =0
Pgt p‘{ ot } 5

14



3 El Fendmeno de la Transferencia de Masa

en donde

La velocidad de referencia v se puede eliminar de la ecuacién (3-28) si se
expresa en términos de los fluxes masicos n, quedando

B, g.m =0 (o)
ot

La ecuacion (3-30) se puede sumar para todos los compuestos presentes
obteniendo asi el balance diferencial que determina la continuidad de la masa total

de la mezcla

3-31
—agi+V-nt=0 ( )
ot

Las ecuaciones (3-30) y (3-31) se aplican en el seno del fluido.

Se pueden obtener las ecuaciones que determinan la continuidad del nimero de
moles de la especie "I" y la continuidad del nimero de moles totales usando las
ecuaciones anteriores, pero haciendo los cambios correspondientes, obteniendo
las ecuaciones

_ 3-32
9Ci Ly.N, =0 (3-22)
ot
9 ,v.N, =0 (-98)
at

En la interfase, la ecuacion que se aplica se obtiene a partir de (3-24) y es
gc(u-u')=t-¢’w-u') i=12,...n (3-34)

en donde se ve que el flux del componente "i" con respecto a la interfase debe ser
continuo a través de la frontera de las fases. Si la interfase no se mueve u' =0 y
la ecuacion (3-34) queda como

EN=E-N i=12,..n (3-35)

en donde N es el flux del componente "i" en la fase "x" en un sistema de
coordenadas estacionario, y N es el flux del componente "i"* en la fase "y" en un
sistema de coordenadas estacionario.

15



3 El Fenémeno de la Transferencia de Masa

La ecuacion (3-35) indica que si la interfase no esta en movimiento, entonces los

fluxes de la fase "x" y de la fase "y" deben ser iguales.

Con las ecuaciones (3-30), (3-31), (3-32), (3-33) y (3-35) se obtiene el valor de los
fluxes molares, los cuales se pueden conocer a través de los fluxes difusionales,
de manera que se tiene que encontrar el valor de los j, y de los J,.

3.2 Difusion

Cuando se usa el modelo de no equilibrio es necesario calcular los fluxes N, que
son iguales a N, = J + x;N,, si se rescribe la ecuacion anterior se tiene que

N =J+x DN, (3-38)
i=1

de donde se puede ver que es necesario calcular el valor del J, que es el flux
difusivo.

Hay varias formas para calcular el flux difusivo entre las cuales estan la ley de
Fick, las ecuaciones de Maxwell-Stefan o por medio de los coeficientes de
transferencia de masa. La Ley de Fick y los coeficientes de transferencia de masa
estan basados en observaciones experimentales, las ecuaciones de Maxwell-

Stefan se desarrollaron a partir de la contribucién mecanica de Maxwell y la
contribucion cinética de Stefan.

3.2.1 Ley de Fick

La Ley de Fick [18, 36, 62, 68] es una expresion matematica que describe como la
especie "A" se mueve a través de un medio por causa de mecanismos
moleculares, es decir como se mueven las moléculas de "A" por causa de los
gradientes de concentracion.

— Sistemas Binarios

La expresion general de la Ley de Fick para un sistema binario es:

iy i=~C B an V. X0, (3-37)
Ja =P Deyps VW, (3-38)

en donde D, ,, es el coeficiente de difusion de Fick binario para el sistema A-B.
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3 El Fenomeno de |la Transferencia de Masa

Si se usan (3-15) y (3-37) para un sistema binario, se tiene que
Jy = ¢y(uy- )= —¢Dgyy, V X (3-39)

y como unicamente hay un flux independiente, pues de la ecuacion (3-16) se sabe

que ZJi =0 el flux molar difusivo para la especie 2 queda como
i=1

J2=—J1 =02(U2-E)=—Ct0’:b21vx2 (3'40)
y para un sistema binario se cumple que

Drmz = DFb21 (3'41)

— Sistemas Multicomponentes

Para analizar los sistemas multicomponentes primero se toma un sistema ternario
en donde las ecuaciones quedan de la siguiente manera

Jy= =D, VU= 0D s V X, (3-42)
J,=-¢,D;,, VX,—¢,D;,, VX, (3-43)
J,=-J,—J, (3-44)

Para un sistema con "n" componentes hay "n-1" fluxes independientes, y se tiene
que

Ji=-€De, VX, €D, VX, .- € D V X,
Jy==CD VX, = €D, VX, ...~ €Dp 5 V X,

J=-¢D¢; VX,-¢Dp, VX,...— D, V X, 4 (3-45)

Joa = -ctDFn-1,1 Vx1_‘ctDFn-1,2 VXx, "'_CtDFn—1,n-1 VX,

n-1
si la ecuacion (3-45) se escribe en forma matricial queda como

)=-¢,[D:](vx) (3-46)

en donde (J) y (V x) son matrices columna de dimensiones (n-1) y [D;] es una
matriz cuadrada de dimensiones (n-1,n-1).
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3 El Fendmeno de la Transferencia de Masa

En estos casos los coeficientes de difusion multicomponentes, los D, son
diferentes de los coeficientes de difusion binarios, los D;,, los D, pueden tomar
valores positivos o0 negativos y generalmente no son simétricos, en cambio los D,
son simétricos y tienen el mismo valor.

Los coeficientes de difusividad de Fick son obtenidos a partir de datos
experimentales, pero también se pueden obtener a partir de los coeficientes de

Maxwell-Stefan.

3.2.2 Ecuaciones de Maxwell-Stefan

Las ecuaciones de Maxwell-Stefan [36, 62, 68] son otra forma diferente a la Ley de
Fick para poder calcular el flux difusional J,.

El desarrollo de las ecuaciones de Maxwell-Stefan considera que como resultado
del movimiento de las moléculas del fluido en el proceso de difusidn, las moléculas
chocan entre si, lo que produce que exista una resistencia al movimiento de las

moléculas.

Si se toma un volumen de control y se le aplica un balance, se tiene que la suma
de las fuerzas que actian sobre el sistema es proporcional a la rapidez de cambio
en el momentum del sistema

|:’Alz .3' : PAIz+dz

e

z z+dz
Figura 3.3 Volumen de control

> Fuerzas actuando en el sistema « Rapidez de cambio del momentum  (3-47)
del sistema

A través del volumen de control el momentum puede entrar o salir como producto
del movimiento de las moléculas a través de las paredes, y dentro del volumen de
control las moléculas de una especie "i" pueden ganar o perder momentum debido
a que pueden chocar con moléculas de otras especies.
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3 El Fenémeno de la Transferencia de Masa

Si el volumen de control se mueve a la velocidad molar promedio u, entonces
existe un equilibrio entre las moléculas que entran y las que salen, como resultado
no hay un cambio neto en el momentum.

— Sistemas Binarios

Para calcular la rapidez de cambio del momentum del sistema, se tiene que
calcular el numero de choques entre las moléculas, el numero de choques entre
las moléculas de 1 y de 2 depende del nimero de moléculas presentes de cada
especie, mientras mas moléculas estén presentes, el numero de choques sera

mayor

Numero de choques entre 1y 2 «c x, X, (3-48)
por unidad de volumen por
unidad de tiempo

La rapidez de cambio del momentum de las moléculas de la especie 1 por unidad
de volumen, es igual al momentum promedio intercambiado en un choque,
multiplicado por el nimero de choques entre las moléculas de 1 y las moléculas de
2 por unidad de volumen por unidad de tiempo.

Las fuerzas que pueden actuar sobre el sistema y en consecuencia sobre el
volumen de control pueden ser: campos eléctricos, el esfuerzo cortante, la presion.
Pero si la Unica fuerza presente es la presion y esta es constante, entonces no hay
una fuerza neta actuando sobre el sistema.

El término de la ¥ Fuerzas de la ecuacion (3-47) es el resultado de las
contribuciones que son ejercidas por las moléculas sobre las paredes del volumen
de control. La fuerza neta que es ejercida sobre las paredes se divide en dos, la
que es ejercida sobre la pared izquierda que es PA |, y la que es ejercida sobre la

pared derecha que es PA |, ,,.

La fuerza que es ejercida por las moléculas de la especie 1 sobre la pared
izquierda es proporcional al numero de moléculas y es igual a p,A|,, en donde
p,=Px,, y la fuerza que es ejercida por las moléculas de 1 sobre la pared

derechaes p,A|,.4, -

Dividiendo entre el volumen AAz y tomando el limite cuando Az — 0 se tiene

Fuerza neta ejercida por las moléculas de la especie 1= Iir110 &)L;Zml“—"z)
Az

por unidad de volumen en la direccién z
(3-49)
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3 El Fenomeno de la Transferencia de Masa

: d : o
Esa fuerza neta es igual a - % y si se toman en cuenta las contribuciones en la
z
direccion "x" y en la direccion "y", se tiene que

Fuerza neta actuando sobre las moléculas de 1=-Vp, (3-50)
por unidad de volumen

y la ecuacion (3-47) queda como
- Vp, o (x,x,(u,-u,)) (3-51)

para quitar la proporcionalidad se multiplica por una constante

Vp, = —f, x,x, (U~ u,) (3-52)

- 3-53

N -
P Dys1,

en donde D,gy,, =P/f, es el Coeficiente de Difusividad de Maxwell-Stefan y d,

es el gradiente de difusion de la especie 1 en un gas ideal a temperatura y presion
constantes, para la especie 2 se tiene

d, = Hm AT (3-54)

MS 21

— Sistemas Multicomponentes

Para un sistema ternario las moléculas de 1 chocan con las moléculas de 2 y con
las de 3, por lo que el balance de momentum para la especie 1 debe contemplar
los choques entre 1-2y 1-3

g - XXU-u,) XX, (u-u,) (3-55)
-

DMS12 IDM313
para la especie 2 el balance debe contemplar los choques entre 2-1 y 2-3

d, =_x2x,(u2—u1)_x2x3(u2~u3) (3-56)

DMS 21 DMS 23

y para la especie 3 el balance debe contemplar los choques 3-1 y 3-2
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3 El Fendmeno de la Transferencia de Masa

x3x1(u3—u1)_x3x2(u3—u2) (3-57)

dy =-
’ Blyesn Dyg 22

Para un sistema multicomponente que contiene "n" especies, se suma un término
por cada especie adicional y la ecuacion queda

o, x.x,(u-u,) (3-58)
di = —Z——'Di

j=1 MSij

xN,) (3-59)
MSij

a3 xH)

(x;J,- x4, (3-60)
d J'Z1 c DMS

El término d, hasta ahora es el gradiente de difusién, como el gradiente es la
diferencia de concentracién, el término d, = V x;, y ahora ya se puede encontrar el
valor de J,.

En los sistemas multicomponentes es mas practico expresar las ecuaciones en
forma matricial, la ecuacién (3-60) expresada de esta manera queda como

ot (3-61)

B - 2.5,
l:
i

y los coeficientes de B estan definidos por

_X L eox (3-62)
' DMSm DMSlk
(3-63)
B-j :-xi[i_ ! ]
DMSij DMSin

Las ecuaciones anteriores se expresan en funcion de J, porque solo "n-1" J, son
independientes y en cambio los "n" N, son independientes, razén por la cual no
hay una ecuacién equivalente a (3-61) que use los N, en lugar de los J,.

Si la ecuacion (3-61) se escribe en forma matricial en (n-1) dimensiones se tiene
que
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3 El Fenomeno de la Transferencia de Masa

c(d)=-[B](Y) (3-64)

en donde [B] es una matriz cuadrada de dimensiones (n-1,n-1), (J) y (d) son
matrices columna de dimensiones (n-1).

Si se despeja (J) se tiene que
()=-c.[B]"(d) (869)

de manera que conociendo el valor de [B] y de (d) es posible calcular el valor de
Jl .

— Ecuacion de Maxwell-Stefan para fluidos No Ideales
Para un fluido no ideal, d; es un gradiente que esta definido como

X (3-66)
d = ﬁ‘f Vil
donde p, es el potencial quimico de la especie "I" y los subindices T y P indican
que al hacer el gradiente T y P se consideran constantes.

d, en funcién de los gradientes de las fracciones mol queda como

-1 3-67
d =) I[Vx; { )
=1
endonde I es
ainy, (3-68)
L =8 + X a—leT.P.Z

en donde §; es la delta de Kronecker &, =1sii=j y §,=0 sii#], el simbolo £
indica que al diferenciar (In y,) con respecto a x; se dejan constantes las demas
fracciones.

Para gases la formulacién hecha en funcion de los coeficientes de actividad puede
ser cambiada por la formulacion en funcién del coeficiente de fugacidad ¢, .

rij = 6ij + X;

on, (3-69)
ax, X
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si la ecuacién (3-67) se escribe en forma matricial en "n-1" dimensiones queda de
la siguiente forma

(d)=[r](vVx) (3-70)
y sustituyendo en la ecuacion (3-64) se tiene

¢[r](vx)=-[B]() (371)

para llegar a la forma matricial de la ecuacion de Maxwell-Stefan para un fluido no
ideal

(/)=-¢[B]" [r](vx) (3-72)

La ecuacion (3-72) es otra manera distinta a (3-63) para calcular J, con una
diferencia sustancial, la presencia de la matriz de factores de correccién I, por lo
que el N, calculado es mas exacto que el calculado con (3-63).

En los sistemas binarios el flux difusional de un compuesto es proporcional al
gradiente de concentracion de dicho compuesto, pero en los sistemas
multicomponentes, debido a las interacciones que pueden existir entre los
compuestos, el flux difusional de un compuesto es proporcional a su propio
gradiente de concentracion y al gradiente de los otros compuestos presentes.

Como producto de esas interacciones los fenémenos que se pueden presentar
son: la difusién inversa, la difusidén osmética y la barrera de difusion.

J;
s comportamiento
g’#g{?& normal del proceso
< de difusion
\‘\.\
barrera de A
difusion
&
-V x,
difusion
comportamiento inversa
normal del proceso

de difusién
Figura 3.4 Fenémenos que se pueden presentar en un sistema multicomponente
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La difusién inversa es causada cuando un compuesto se difunde en una direccion
opuesta a la indicada por su gradiente de concentracion, el compuesto se difunde
de un area de menor concentracion a un area de mayor concentracion.

La difusién osmética es causada cuando un compuesto se difunde J, # 0, pero su
gradiente de concentracion es igual a cero Vx; =0.

Por udltimo la barrera de difusion es causada cuando el compuesto no se difunde
J, =0, pero su gradiente de concentracion es diferente de cero Vx, #0.

3.2.3 Calculo de los Coeficientes de Difusividad

Para poder calcular el flux difusional es necesario contar con los coeficientes de
difusividad, hay dos tipos de coeficientes: los de Maxwell-Stefan y los de Fick.

Los coeficientes de difusion de Maxwell-Stefan:

— son mas faciles de interpretar fisicamente, son producto de la fuerza de friccion
intermolecular

— la interpretacion es la misma aun cuando existan otro tipo de gradientes
distintos al gradiente de concentracion

— describen el fenémeno desde el punto de vista microscopico.

Los coeficientes de difusion de Fick:

— son mas practicos porque se introducen mas facilmente en las ecuaciones de
continuidad

— describen el fenémeno desde el punto de vista macroscépico.

Los coeficientes de Maxwell-Stefan y los de Fick se relacionan por medio de la
ecuacion

[D:]=[B]" [r] (3-%2)

Si el fluido se comporta de manera ideal, entonces la matriz [I'] es la matriz
identidad y los coeficientes de Fick y los de Maxwell-Stefan son iguales.

La manera de calcular los coeficientes de difusividad es a partir de correlaciones,
hay correlaciones para gases, para liquidos, algunas son mejores que otras y
sirven para compuestos con propiedades especificas.

3.2.4 Coeficientes de Transferencia de Masa

Una manera alternativa para calcular el flux difusivo sin emplear la ley de Fick o
las ecuaciones de Maxwell-Stefan es usando los coeficientes de transferencia de
masa [36, 53, 62, 68].
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3 El Fenomeno de la Transferencia de Masa

Por lo general los problemas de transferencia de masa que involucran fluidos se
resuelven usando coeficientes de transferencia de masa.

Para desarrollar el concepto de los coeficientes de transferencia de masa primero
se considera un sistema constituido por dos fases como en la figura 3.5, que
contiene una fase "x" y una fase "y", las composiciones en el seno del fluido se
denotan como x,, e y,, Y las composiciones en la interfase se denotan como x;
e y,. La interfase se considera como una superficie que no ofrece resistencia a la
transferencia de masa y en donde se establece un equilibrio entre la fase "x" y la

fase "y".

interface, |

v

X\
ib \ Fase llyll

7| —Yi

Xi)
Fase "x" \
Yib

Figura 3.5 Perfiles de las fracciones mol en un proceso de transferencia de masa

— Coeficientes de Transferencia de Masa Binarios

El coeficiente de transferencia de masa k para la fase "x" de un sistema binario se
define como

l

N'h‘xibNt _ Jih (3'74)

Ko =\Moc (xp-Xx,) ¢ Ax,
t ib il t i
A x; es la diferencia entre la fraccion mol en el seno del fluido y la fraccion mol en
la interfase. El término k, es el coeficiente de transferencia de masa para la fase
"x" en el seno del fluido. De la ecuacién (3-1) se tiene que J; =c,x;(u—-a) y la
ecuacion (3-74) queda como

_exilu-u) _ (u-u) (3-75)

b

que le da un significado fisico al término k, como la velocidad maxima (relativa a
la velocidad de la mezcla) a la que un componente puede ser transferido de una
fase a la otra.
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3 El Fenomeno de la Transferencia de Masa

En un proceso de transferencia de masa los perfiles de composicion y de
velocidad son alterados por la difusion de los componentes de la mezcla a través
de la interfase. Si el flux es muy pequefio como en la ecuacion (3-74), los perfiles
no son alterados. En condiciones reales el coeficiente de transferencia de masa es

o N xae_ Jy 79
. ct(xib_ xu) c.Ax

en donde el término k, toma en consideracion que el flux no es pequefo, y que
los perfiles de composicion y velocidad son alterados.

Hay muchas correlaciones para encontrar los coeficientes de transferencia de
masa, las correlaciones proporcionan el valor de k,, es decir el coeficiente de

transferencia de masa cuando el flux es muy pequeno, dicho de otra manera
cuando la velocidad del proceso de transferencia de masa es muy pequena. Si se
quiere obtener el coeficiente de transferencia de masa en condiciones reales, se

usa un factor de correccion E,
ke =k, 8, (3-77)

en donde E, depende del perfil de composicién y del modelo hidrodinamico
escogido para describir el proceso de transferencia de masa.

— Coeficientes de Transferencia de Masa Multicomponentes

Para un sistema multicomponente el coeficiente de transferencia de masa en
condiciones reales es

(Vo) =(N)-(x, )N, = ¢, [k ] (x,— x,)=c,[k;]1(AX) (3-78)

Los coeficientes de flux finito, los k,; estan relacionados con los coeficientes
cuando el flux es pequefio [k, | por una ecuacién de la forma

(k1= [k, ][E, ] (3-79)

en donde [E, ] es la matriz de factores de correccién, que depende del modelo de
transferencia de masa.

En la ecuacion (3-78) se defini6 una matriz [k;] de (n-1Xn-1) elementos, pero
puede haber varios grupos de coeficientes k,; que lleven al mismo grupo de
valores de N,, por lo que en un sistema multicomponente si se hacen mediciones

26



3 El Fenomeno de la Transferencia de Masa

para N, y x; para calcular los coeficientes de transferencia de masa, el grupo de
coeficientes que se obtiene es uno de varios que pueden existir. Lo anterior
sucede porque cuando se multiplican matrices si AB=C y si AD=C no se cumple
necesariamente que B=D, como se puede ver en el siguiente ejemplo:

oof{10]| |00 o 00||01 00
= pero también se cumple que = .
1111 21 11]/20] |21

— Correlaciones de Coeficientes de Transferencia de Masa

Una de las maneras para obtener los coeficientes de transferencia de masa es por
medio de experimentos, por medio del uso de grupos adimensionales o por medio
de correlaciones, pero los coeficientes que son obtenidos de esa manera
solamente pueden ser usados en sistemas que sean similares al original.

Como ejemplo, los coeficientes de transferencia de masa se correlacionan con los

siguientes grupos adimensionales

— NuUmero de Sherwood = Sh = ‘;—d

F

— Numero de Stanton = St =

Q| =

— NuUumero de Schimdt = Sc = DL

F
~ Factor j de Chilton-Colburn = j, = St Sc¥?

en donde d es una longitud caracteristica del equipo de transferencia de masa, u
es la velocidad caracteristica del flujo y v es la viscosidad cinematica. Estos
grupos adimensionales sélo son un grupo, hay mas grupos adimensionales que se
pueden usar para calcular el valor de los coeficientes.

Las correlaciones se dividen en dos grupos para interfases fluido-fluido y para
interfases fluido-sélido. Las correlaciones fluido-fluido se usan en destilacion,
absorcion, extraccion liquido-liquido entre otras. Las correlaciones tienen mayor
uso para calcular los coeficientes de transferencia de masa de una columna, los
cuales dependen del tipo de columna, de si la columna estda empacada o no y de
las caracteristicas del empaque entre otros factores.

3.3 El Problema Bootstrap

El problema de determinar el valor de los N, a partir de los J; se llama bootstrap
[62, 68], el problema radica en que si se conocen los fluxes difusionales, los J,, no
se puede determinar el valor de los fluxes molares, los N,, porque los "n" N, son
independientes, mientras que solo "n-1" J, son independientes, por lo que se
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3 El Fenémeno de |la Transferencia de Masa

necesita una relacion adicional que esta determinada por el proceso de
transferencia de masa que se lleva a cabo.

La importancia de conocer el valor de los N, es porque son usados en el modelo
de no equilibrio.

Para resolver el problema, primero se escribe la condicion general de
determinacion

ivs § =0 (3-80)

en donde los v, son los coeficientes de determinacion, esos coeficientes son los

que van a contener la informacion que indica como se lleva a cabo el proceso de
transferencia de masa, que es la informacion extra que se necesita para resolver
el problema bootstrap.

Ahora se necesita tener una expresion mas sencilla que (3-80) que contenga a los
v;, la expresion parte de relacionar los N,, los J, y los v, mediante la ecuacion

v,N, =v,J+v, xN, (3-81)

si la ecuacion (3-81) se suma para todos los componentes se tiene
n n 3-82
D vid+N D v, x =0 &-52)

i=1 i=1

y el flux total N, puede ser expresado en términos del flux difusional como

(3-83)

N, = v[zn:vi J, ivi xiJ = —ni:Ak Ji
k=1

i=1 =1
y en donde los coeficientes A, son
n (3-84)
A= (r-v) v
=1

La ecuacion (3-84) proporciona el valor del flux total a partir de los J, y los v,,
pero también es necesario conocer el valor de los N, que se obtienen al sustituir
(3-83) en (3-18)
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3 El Fenémeno de la Transferencia de Masa

o (3-85)
Nr = B ik Jk
k=1
en donde el valor de los B, es
B =8, —Xx A (3-86)

y 8, es ladelta de Kronecker. La ecuacion (3-85) proporciona el valor de los N, a
partir de los J, y los v,.

El problema ahora se transforma en conocer el valor de v,, una de las maneras es
analizando el proceso ya que hay varios casos especiales que simplifican las
ecuaciones.

—~ Casos Especiales

e Contradifusion Equimolar

Cuando el flux molar total es cero N, =0, entonces los fluxes molares son iguales
a los fluxes difusionales para todos los componentes presentes en la mezcla

N=J (N,=0) (3-87)
y ademas todas las v, tienen el mismo valor

v,=v, (N,=0) i=1.2,..,n-1 (3-88)

I n

y B, sereduce a §, .

e Destilacién Multicomponente

En este caso se tiene que

n 3-89
> N,AH,, =0 Lol

i=1

en donde AH,,, son los calores latentes molares de vaporizacion, y el valor de los

v, esigual a

i=1,2,...,n (3-90)
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3 El Fenomeno de la Transferencia de Masa

¢ Difusion de Stefan

En este caso el valor del flux de uno de los componentes de la mezcla es cero. Si
el valor del flux de la especie "n" es cero entonces

N =J+x.N,=0 (3-91)

y despejando el flux total se tiene que

=, (3-92)

y se puede calcular el valor de los N, # 0 a partir de los J, con

N, =J+x,N, =Ji-ilL

x1 (3-93)
N, = (1 + X_,,JJ + _,,kz
En este caso todos los v, valen cero excepto el v,
v,=0 v,20 (N,=0) (3-94)
y la ecuacion (3-86) puede ser simplificada y queda como
B, =8, +x/x, (N,=0) (3-95)

e Relacion entre los fluxes

A veces es posible especificar la relacion del flux de un componente con respecto
al flux total
N, =z N, (3-96)

y larelacionentreel N, yel J, es

J__ (3-97)

y By es
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3 El Fenomeno de la Transferencia de Masa

Bu =8, /(1-x,/z)) (3-98)

3.3.1 La Matriz Bootstrap

Cuando se trabaja con sistemas multicomponentes es mas facil y util escribir las
ecuaciones (3-83) y (3-85) en forma matricial

N, =—(A)' (V) (3-99)
W)=B10) (3-100)
en donde [B] se conoce como la matriz bootstrap.

Las ecuaciones anteriores se pueden aplicar en el seno del fluido o en la interfase
para calcular los N,, si la ecuacion se aplica en el seno del fluido queda como

V) =[B,](Up)=c.[Bs ] K31 (A x) (3-101)
y si se aplica en la interfase queda como
(N) = [Bl](Jl): Ci [BI][kI.] (A X) (3-102)

En la interfase debe de existir la continuidad de los fluxes que se establece por
medio de las siguientes ecuaciones

(N)=c k] ("= x')+ N (x*) = cF[B 1Tk ] (xt - x') (3-103)

N)=c'Tky1y'-y ")+ N (y")=c'1B"11k;1(y'- ¥ ) (3-104)

Las ecuaciones (3-103) y (3-104) son las ecuaciones que se utilizan cuando se
calcula el valor de los N, a partir de los coeficientes de transferencia de masa.

3.4 Modelos de Transferencia de Masa

Un modelo de transferencia de masa es, una serie de suposiciones que
proporcionan una vision microscopica de como se lleva a cabo el proceso de
transferencia de masa. Las suposiciones establecen las ecuaciones y los términos
que deben ser usados para resolver el modelo y ayudan a establecer las
condiciones a la frontera.
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3 El Fendmeno de la Transferencia de Masa

Ademas son importantes porque cuando se trabaja con coeficientes de
transferencia de masa, la matriz de factores de correccion depende del modelo

seleccionado.

— Modelo de Pelicula [62]
En este modelo se considera un sistema de dos fases en el cual toda la
resistencia a la transferencia de masa esta concentrada en una pelicula que esta
adyacente a la fase en consideracion.

Interfase

v

—f—— N

Xijp ——

Fage " Fase adyacente

r = ro r= ra
Figura 3.6 Modelo de pelicula

En la pelicula la masa es transferida por difusion molecular, fuera de la pelicula la
turbulencia del fluido aumenta y provoca que la composicion del fluido sea la
misma en cualquier punto. El proceso de transferencia se lleva a cabo en una
direccion normal a la interfase, si hay transferencia en cualquier otra direccion,
esta se considera nula en comparacién con la que se lleva a cabo en la direccion
normal.

El espesor de la pelicula varia de 0.01 a 0.1 mm cuando la fase en consideracion
es la fase liquida y de 0.1 a 1 mm cuando la fase en consideracion es la fase

vapor.

Las ecuaciones que describen el proceso de transferencia de masa en la zona de
la pelicula son:

— Las ecuaciones (3-32) % +V-N, =0 y (3-33) 6;;—;+V-Nt =0, pero como se

considera que el proceso llega al estado estacionario y que la transferencia es
unidimensional, las ecuaciones se simplifican en
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3 El Fenomeno de la Transferencia de Masa

dn, 9 (3-105)
dr

y
dN, =5 (3-106)
dr

en donde r es la direccidon en la que se lleva a cabo el proceso de
transferencia.

— Las ecuaciones que describen el proceso de difusion, pueden ser la Ley de
Fick ecuacion (3-46) (J)=-c,[D;](Vx) o las ecuaciones de Maxwell-Stefan

ecuacion (3-72) (J)=-c¢,[B]" [T](V x).

— La condicién de determinacién ecuacion (3-80) > v, N, =0.

i=1
— Las condiciones a la frontera que se usan para resolver el modelo son

r=r, X, = X (3-107)

Ahora se tiene que resolver el modelo para obtener de manera explicita el valor de
N.

i

- Modelo de Pelicula para Sistemas Multicomponentes No Ideales
Partiendo de las ecuaciones de Maxwell-Stefan se tiene que

e —i xx;(u-u;)

7 Dus (3-108)
g =3 bl xM)
' i Cy Dys;
en donde
g2 X dn, (3-109)
'""RT dr
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3 El Fenébmeno de la Transferencia de Masa

Para resolver el modelo la ecuacion (3-108) se escribe en forma matricial en (n-1)
dimensiones como

1% - o] (x)+ 6 o
dn
en donde

N (r%ro) (3-111)
= Ni c Nk (3-1 12)

; . CDysn /! i ; €Dusiv /1
- 1 1 (3-113)

= ¢.Dys; /! ) €Dusin/!
y (3-114)

T
ctDMSin/f

Ahora se hace una simplificaciéon para que sea mas sencillo resolver la ecuacion,
se considera que I, y que Dy, son constantes a lo largo de la pelicula, aunque

en la realidad los dos valores dependen de la composicién. Resolviendo la
ecuacion se obtienen los perfiles de composicién

(x~x,)=[exp[®n ~[1] ][exp[®] - [1] ] (x5~ x, ) (115
en donde
le]=Ir.,]" [@] (118)

Y ya se pueden calcular los fluxes molares que son los valores que se estan
evaluando

()=, [Bo ]l ][Eo] (% x;) | (3-117)
(N): ct[Bs][ks][EaKxo“ xs)

El valor de los coeficientes de transferencia de masa a flux finito esta dado por

[ko] = [DF ]ﬂ = [Bo ]'1 [rav l/’ (3-118)

[ks ] = [Dr 1/“ = [Bs ]-1 [rav ]/f
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3 El Fenémeno de la Transferencia de Masa

Y el valor de los factores de correccion esta dado por

[E,]=[@][exp[0]-[I] | (3-119)
[E;]=[@]exp[@][expl@]- [1] ]

el valor de [T, ] se evalGa con la concentracién promedio, la cual se considera
constante a lo largo de la pelicula.

Si se quiere considerar la presencia de una reacciéon quimica en el modelo de
pelicula las ecuaciones anteriores tienen que considerar el termino que describe la
reaccion, la manera en la que se resuelve este modelo se puede encontrar en [33]

y en [54].

— Modelos de Penetracion [62]

En estos modelos se considera que debido a la turbulencia en el seno del fluido
hay un grupo de elementos del fluido o eddies que se acercan a la interfase y
permanecen en ella por un tiempo ¢, . El tiempo que permanecen los eddies en la
interfase es muy pequeno lo que provoca que el proceso de transferencia de masa
que se lleva a cabo con la fase adyacente sea a estado no estacionario, el
proceso de transferencia de masa de los eddies es el de difusion molecular.
Después de la transferencia de masa los eddies regresan al seno del fluido y su
lugar es tomado por eddies nuevos o frescos.

Fase adyacente

L=
Xio 0
H
%
z
X
eddie llegando a la eddie dejando la
interfase desde el interfase con direccion
seno del fluido al seno del fludio

Figura 3.7 Modelo de penetracion
Las ecuaciones que describen el proceso son:
— La ecuacion (3-32) Z—ct' +V-N, =0, y considerando que el proceso es

unidimensional la ecuacion se puede simplificar y queda como
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3 El Fenomeno de la Transferencia de Masa

ox, ON, (3-120)
ct ._..+...._:O
ot o0z
en donde "z" representa la direccién del proceso de difusion.

Si se suma la ecuacion (3-120) para todas las especies presentes se obtiene

oN, _, (3-121)
oz

por lo que N, sélo es funcién del tiempo.
Como N, =J.+ x;N, la ecuacion (3-120) se puede escribir como

. _ ] 3-122
G, dX, N, ox; _9J, ( )
ot 0z 0z

y J;, puede ser calculado a partir de la ley de Fick, las ecuaciones de Maxwell-
Stefan o por medio de los coeficientes de transferencia de masa.

— Como condiciones a la frontera se tienen

1. durante el proceso de difusién, la composicién de la interfase es constante y es
igual a x;,

z=0 t>0 x =x, (3-123)

2. antes de que empiece el proceso de difusion, la composiciéon es uniforme en
cualquier lugar y es igual a la composicion del seno del fluido x,_

z>20 t=0 X =X (3-124)

3. si el tiempo de residencia es muy corto, entonces se puede considerar que el
componente que se esta difundiendo no ha llegado al seno del fluido y por lo
tanto no ha cambiado su concentracion, lo que se puede expresar como

z>o t>0 x =x_ (3-125)

Hay dos modelos de penetracion el de Higbie (1935) y el de Danckwerts (1941), la

diferencia entre los dos radica en el tiempo que los eddies permanecen en la

interfase.
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3 El Fenémeno de la Transferencia de Masa

El modelo de Higbie considera que todos los eddies permanecen en la interfase la
misma cantidad de tiempo. La distribucién de edades para este modelo es

w(t)=11t, sit<t, (3-126)

y(t)=0sit>t, (3-127)

te Tte

tiempo, t
Figura 3.8 Distribucién de edades y(t) para el modelo de Higbie

El modelo de Danckwerts supone que hay un espectro de tiempos de contacto, en
el cual algunos elementos permanecen en la interfase por un tiempo muy corto
mientras que otros permanecen por un tiempo muy largo. Ademas la posibilidad
de que un eddie que esta en la interfase, eddie 1, sea reemplazado por un eddie
fresco, eddie 2, es independiente del tiempo de exposicion del eddie 1.

La distribucién de edades para el modelo de Danckwerts es
y(t)=sexp(-st) (3-128)

en donde s es la fraccion del area de la superficie que es reemplazada por liquido
fresco por unidad de tiempo.

s tiempo, t
Figura 3.9 Distribucion de edades y(t) para el modelo de Danckwerts
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— Modelo de Penetracién para Sistemas Multicomponentes

Para resolver el modelo se usa la aproximacion de Toor-Stewart-Prober (1964) en
la cual se considera que [D;] es constante, de manera que la ecuacién (3-120)

gueda como

e 2w 20 p,, 120 3125)

resolviendo (3-129) se obtiene la siguiente ecuacion para calcular el perfil de
composiciones

- [@-ertfn-o)lor.. T*| < [+ ertlo D T2 (- ) (3130)

y el valor del flux difusional se calcula con

a0 . Y0 [ Y | R
y la matriz de funcién error erf[¢ [M] | se define como
el ]2 - 5 P + £ - S| O

si N,=0, lo que se traduce en que ¢=0, el perfil de composiciones que se
obtiene es

(x-x,)=[ 1]~ ertelD,.., 17 72:] J(xo- x.) N, =0 (3-133)

y el flux difusional es

(3-134)
(Ju)_ —*~[Dm]”2(xo xw) N,=0

de donde se puede ver que la matriz de coeficientes de transferencia de masa

cuando el flux es pequefio es

- [b,..]” (3-135)

Jnt

y la matriz de factores de correccién es
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[E]= expl- [0]2/ /x |[ 1]+ ertlo)/ 2] (3-136)

en donde ®es igual a
[(I)]: u[DF av ]”2 '\"Ila = Nt [k]_1 / ct (3-1 37)

La matriz [k] de la ecuacién (3-135) proporciona el valor del coeficiente de
transferencia de masa en cualquier tiempo t. Si a esa matriz se le saca un
promedio con respecto al tiempo, se obtiene la siguiente expresion que es el
coeficiente de transferencia de masa cuando el flux es pequeno para el modelo de
Higbie

D, ]"? (3-138)
k|=2oFavd
lk]=2=25
y para el modelo de Dankwerts se tiene
k]=/s [D;,, ™ (+199)

Con las ecuaciones anteriores los fluxes en la interfase estan dados por

o) =c[k][E]l(x,-x..) (3-140)

(No)=c.[8, ][K][E](x,- x..) (3-141)

La ecuacién (3-140) es la expresion que se usa para conocer el valor de los N,

usando el modelo de penetracion. La diferencia entre usar el modelo de Higbie o
el de Danckwerts esta determinada por la forma de la matriz k.

La diferencia esencial entre el modelo de pelicula y el de penetracion es que en el
primero la operacion es en estado estacionario, y en el segundo la operacion es
en estado no estacionario, por lo que es necesario promediar las propiedades con
respecto al tiempo.

3.5 Transferencia de Masa y de Energia
En algunas operaciones de separacion ademas del proceso de transferencia de
masa, se presenta el fendmeno de la transferencia de energia. En esos casos es

necesario resolver las ecuaciones que describen el proceso de transferencia de
energia ademas de las ecuaciones que describen la transferencia de masa.
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- Transferencia de Energia

Primero hay que encontrar las ecuaciones que, al igual que las ecuaciones que
describen la transferencia de masa, describen cémo es el proceso de la
transferencia de energia [62, 68]. La energia puede ser transferida por conveccion
y por conduccion, si se considera que existe equilibrio mecanico (la presion de la
fase “X” es igual a la presion de la fase “y”), el balance de energia se puede
escribir de las siguientes dos maneras

(3-142)

i=1

ot

i=1

aiCiHi -V {q+ i H.,Ni}

a{r-‘ta(:pT}z_V_q_v,_{ct C.Tu)-$4-vA, (3-143)

i=1

en donde q es el flux de calor conductivo, la ecuacion (3-138) es muy parecida a
la ecuacion (3-26) las cuales se obtuvieron a partir de la ecuacién general (3-23).

Nuevamente en la interfase tiene que haber continuidad lo que se representa por
medio de la ecuacion

E-e*=E-e’ (3-144)

en donde e* y e’ son los fluxes de energia de las fases adyacentes a la interfase,
la ecuacion (3-144) establece que la componente normal de los fluxes de energia
debe ser continua a través de la interfase.

En cualquiera de las fases el flux de energia e se puede escribir como

e=q+ iHiN., (2145)
i=t

— Relaciones para el Transporte Simultaneo de Masa y Energia

Las ecuaciones anteriores consideran que unicamente hay transferencia de
energia. Para poder describir el proceso adecuadamente hay que afadir a las
ecuaciones de transferencia de masa, el término que contabiliza la contribucion a
la transferencia de masa producto de la transferencia de energia, y anadir a las
ecuaciones de transferencia de energia el término que contabiliza la contribucién a
la transferencia de energia, producto de la transferencia de masa.
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Considerando que el proceso que se lleva a cabo es termodinamicamente
irreversible, la expresion que describe la produccion de entropia para un proceso
en donde hay transferencia simultanea de masa y de energia queda como

¢RI & (3-146)

En los procesos isotérmicos el gradiente d, es una funcién de las velocidades
relativas (u‘.—uj). En el caso de un proceso no isotérmico las ecuaciones de
transferencia de masa y de energia se acoplan, de manera que d, debe contener
un término que establezca la contribucion de la transferencia de energia, y g,

debe contener un término que establezca la contribucion de la transferencia de
masa. Por lo que d, y q, se escriben en términos de (ui—ul.) y de V(1T). De

manera que g queda como

n nxx (DT 3-147
g=-AVT+c,RTY 3 2% [P"_](ui ~u,) S
i=1 }:11 Dmsu Pi
n T T (3-148)
q=—lVT+ ¢, RTY. Z [D b ](u u)
i=1 =1 Dms.; P P;

j i

en donde A es la conductividad térmica de la mezcla y D' es el coeficiente de

difusién térmica de la especie "i". Si se desarrollan las ecuaciones 3-147 y 3-148
se puede ver que son equwalentes.

Si se definen los factores de difusion térmica multicomponentes como

1 (D7 D (3-149)
a; = . l I# j=1.2,.D
DMSij Pi P

la ecuacion (3-148) queda como

q=-7m+;ct RTS 3 xx, au-u,) (3-150)

=1 =1
=

y ademas los factores de difusion térmica multicomponentes tienen la propiedad
de antisimetria, por lo que

a,=—-a; i#j=12..n (3-151)

1 il
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3 El Fendbmeno de la Transferencia de Masa

El término c RTZ Zx ( u].) de la ecuacién (3-150) proporciona la

i=1 ]=1
J#

contribucion de la transferencia de masa al flux de calor conductivo q y recibe el
nombre de efecto Dufour.

El inverso del efecto Dufour es la produccion de fluxes masicos por causa de los
gradientes de temperatura y recibe el nombre de difusidon térmica o efecto Soret.

Para considerar la contribucién del efecto Soret, se debe de considerar el término
V(1/T) en la ecuacion de Maxwell Stefan que queda de la siguiente manera

0 x,x;(u-u;) (3-152)

d=-)— Dy, Zxxa

=1 j=1

J# =
Las ecuaciones (3-150) y (3-152) son las ecuaciones que describen el transporte
simultaneo de masa y de energia.

Sin embargo, en las operaciones de separacion los gradientes de temperatura no
son tan grandes ni se mantienen mucho tiempo como para considerar la
contribucion de la transferencia de energia al proceso de transferencia de masa,
por lo que frecuentemente se ignoran los efectos Dufour y Soret.

— Coeficientes de Transferencia de Calor

Los coeficientes de transferencia de calor se definen de manera similar a los
coeficientes de transferencia de masa como

" Z HN (3-153)

?-_' i=1 q
TN 6, C (T, ~T,) " ¢, CAT

en donde 7 es el coeficiente de transferencia de calor, y su significado fisico es la
velocidad maxima a la que el calor puede ser transferido a la fase en

consideracion.

La definicion convencional de los coeficientes de transferencia de calor es

b nm( q ] (3-154)
-0 AT
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3 El Fendmeno de la Transferencia de Masa

en donde se considera que los fluxes masicos son despreciables. En condiciones
reales los fluxes masicos no son despreciables y el coeficiente de transferencia de

calor es

q (3-155)

La ecuacién que relaciona los coeficientes de transferencia de calor cuando el flux
masico es despreciable, con aquellos cuando el flux masico no es despreciable es

h* =hE, (3-156)

en donde E, es un factor de correccion, h y E, dependen de la temperatura y
del perfil de composiciones en la region adyacente a la interfase, al igual que los
coeficientes de transferencia de masa su valor se determina usando un modelo de
transferencia de energia.

— Transferencia Interfacial de Masa y de Energia

Si el proceso de transferencia se da a través de una interfase entonces hay que
describir de qué manera se lleva a cabo el proceso de transferencia de masa y
energia a través de la interfase. El proceso de transferencia de masa esta descrito
en la ecuaciéon (3-35) y para la transferencia de energia se usa una ecuacion
similar.

interfase, |

v

>N
Liquido

—

.XL

Vapor CI—>e

Figura 3.10 Transporte de Masa y de Energia Interfacial
En la interfase entre el liquido y el vapor se tiene que cumplir la continuidad de los
fluxes molares por componente y la de los fluxes molares totales, lo que se
representa por medio de las ecuaciones

N:=N,=N" (3-157)

N-=Jf+xNy =N, =J +y N’ =N’ (3-158)
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3 El Fenémeno de la Transferencia de Masa

N: =N, =N, (3-159)

en donde si la transferencia ocurre de la fase "V" a la fase "L" el flux que se
obtiene es positivo.

En la interfase también tiene que existir la continuidad del flux de energia, lo que
se representa por la ecuacion

e’ =e=@" (3-160)

en donde e¥ y e" son las componentes normales del flux de energia en la
interfase, usando la ecuacion (3-145), la ecuacion (3-160) se puede escribir como

0 : (3-161)
q'+ ; N'HY =q“+ ;N}FLL
en donde los fluxes de calor estan dados por
q" =h,(T"-T') (3-162)
g =h(T'-T) : (3-163)

-~ La Matriz Bootstrap para Transferencia de Masa y de Energia

La matriz bootstrap puede ser modificada para que maneje, ademas del transporte
de materia el transporte de energia, con el objeto de obtener los fluxes molares en
condiciones no isotérmicas, para obtenerla primero se rescribe la ecuacion (3-161)

qL_ q\f _ i(ﬂiv_ HiL )Ni _ ixi Ni (3-164)

i=1 i=1

n-1 n-1
g -q"=> (A=A )Y +A N =D (A, -1, )J" +A N,
i=1

i=1

(3-165)

en donde

n n ) .. 3-166
ly:zli."i 3 "'x:,zxixi , M=H'-Hf ( )

Al igual que en la transferencia de masa hay que encontrar una relacion para el
flux molar total N, y a partir de esa relacion desarrollar la ecuacién para los fluxes

molares por componente, los N,.



3 El Fenémeno de la Transferencia de Masa

Usando las ecuaciones (3-157) a (3-159) y (3-164) a (3-166) se obtiene el flux
molar total N, como

L (3-167)
L_ gV .. Z(j"k—ln)'}:
B A e M~ A
X-V, A, A,
la ecuacion (3-167) usa el flux difusional de la fase vapor, pero también se puede
usar el flux difusional de la fase liquida quedando en ese caso la ecuacion

b (3-163)
L gV L_ oV Z(A"‘_l“)‘,'l‘-
Ji_ "?i_:u__-ﬂ-—- - =N,

xijyi z')( A')(

Ahora usando la ecuacion (3-167) se elimina N, de la ecuacién (3-158) para

obtener una ecuaciéon muy parecida a la ecuacién (3-85) con la diferencia de que
esta nueva ecuacion considera el transporte de energia

n-1 -
~i=JiV_inAkJ:+yiﬂ (3-169)
k=1 ly
en donde
Ac=( -2, A, Ag=g‘-g" (3-170)

La ecuacion (3-1705) se puede escribir en notacién matricial en (n-1) dimensiones
como

A 3-171
W)=[p*]0*)+ )3 .

los elementos de la matriz B¥ son
Br =8, -y A, ik=12..n-1 (3-172)

se puede obtener una expresion similar a la ecuacion (3-171) para la fase liquida
quedando en este caso

W)= 1) ()29

(3-173)
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3 El Fenémeno de la Transferencia de Masa

Los términos (V)% de la ecuacién (3-171) y (x)iq de la ecuacion (3-173)
toman en cuenta la contribucion de la transferencia de energia a la transferencia
de masa.

3.6 Modelos de Transferencia de Masa y Energia

Siguiendo el mismo procedimiento que se uso para analizar la transferencia de
masa ahora hay que usar un modelo que describa el transporte de energia para
poder incorporarlo y obtener la forma de calcular los coeficientes de transferencia
de calor y los factores de correccion.

— Modelo de Pelicula para Transferencia de Masa y Energia [62]

El modelo de pelicula puede tomar en consideracion el transporte de energia, si se
considera que el transporte de energia es unidimensional y es un proceso que
llega al estado estacionario, si se cumplen esas condiciones el balance de energia

queda como
de _ 0 (3-174)
dr

n
el flux de energia e es e=q+» HN,, pero como g=-AV T entonces

i=1

R 3-175
e=-AVT+> HN, ( )
i=1
si se considera que el C_ es independiente de la temperatura entonces
Hf =Cpi(T_Tmf) (3-176)

Para resolver la ecuacién se define un factor de velocidad de transferencia de
energia @,

iNi &; (3-177)

(I) . E——
4 ALY

en donde ¢ es la longitud de la zona de difusion, si se trata de un plano entonces
¢ es igual a la longitud de la pelicula.
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3 El Fenomeno de la Transferencia de Masa

Usando (3-176) y (3-177), (3-175) queda como

?_(HEL) =0, (T-T,)- e (3-178)

dn AV

Si se considera que el Calor Especifico y que las Conductividades Térmicas son
constantes entonces se puede resolver (3-178) y se obtiene

(T-T,) _exp(®,n)-1 (3-179)
(Ts - To) - e’(p(q’H )— 1

Con el flux de energia conductivo en =0 dado por q, =—— ar -0, S€ puede

¢ dn
diferenciar (3-179) para obtener el gradiente de temperaturas y poder identificar el
coeficiente de transferencia de energia h y el factor de correccion E,

q, =hE,(T,-T,) (3-180)

en donde el coeficiente de transferencia de calor es
h=A/7¢ (3-181)

y el factor de correccion esta dado por

_ 9, (3-182)
" (exp®, 1)

—
L)
—

E,, se conoce como el factor de correccion de Ackerman.

— Modelo de Penetracion para Transferencia de Masa y Energia [62]

Cuando se usa el modelo de penetracion y si el tiempo de contacto es pequefio
Fo=At/pC, ry -0, entonces el coeficiente de transferencia de energia

promediado con respecto del tiempo es

[ a (3-183)
h=2pC, —
3 *\pC,mt,

u

El factor de correccion que se usa generalmente es el del modelo de pelicula,
ecuacion (3-182), o se puede calcular con las siguientes ecuaciones
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3 El Fenéomeno de la Transferencia de Masa

5 _ ooloi/) (3-184)
M terf(@, /- /n)
con @, definido como
L 3-1
SN,C, (3-185)
q) < i=1
" h

X, 3-186
erf x = i_ je" dz ( )
AT

Una de las simplificaciones que se hicieron para poder resolver el modelo es
considerar el Cp constante y no como una funcion de la temperatura, ya que si no
se considera de esa manera las ecuaciones que se obtienen son muy complicadas
de resolver.

Lo que se puede ver en las ecuaciones es que no se considera el transporte de
materia directamente, el transporte de materia se considera una vez que se utiliza
la matriz bootstrap.

Los conceptos de transporte de materia y energia son importantes en los capitulos
posteriores porque a partir de ellos se desarrolla el modelo de etapa en no

equilibrio.

Nomenclatura

A area [m?

[B] matriz de coeficientes de difusién binarios invertidos [s/m?]
c concentracién [kmol/m?]

C, calor especifico [J/kmol]

d gradiente de difusién [m™]

D;, coeficiente de difusion de Fick binario [m?/s]

D, coeficiente de difusion de Fick [mzls]

D, coeficiente de difusién de Maxwell-Stefan [m?/s]

DT coeficiente de difusion térmica [kg/ms]

e flux de energia [J/m?]

h coeficiente de transferencia de calor [m/s]

h coeficiente de transferencia de calor [m/s]

H entalpia molar parcial del componente i [J/kmol]
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3 El Fenémeno de la Transferencia de Masa

flux masico convectivo [kg/m?s]

flux molar convectivo [kmolimzs]

matriz identidad [-]

flux masico difusivo [kg/m?s]

flux molar difusivo [kmol/m?s]

coeficiente de transferencia de masa [m/s]
matriz de coeficientes de transferencia de masa [m/s]
longitud de la pelicula [m]

longitud de la pelicula [m]

numero de componentes [-]

flux masico [kg/m?s]

flux molar [kmol/m?s]

presién parcial[bar]

presion total [bar]

flux de calor conductivo [J/m?]
coordenada de direccion o posicion [m]
lado interno de la pelicula [m]

lado externo de la pelicula [m]

constante de los gases [J/mol K]
frecuencia de renovacion de superficie [s™]
tiempo [s]

tiempo de exposicién [s]

temperatura [K]

velocidad [m/s]

velocidad molar promedio [m/s]
velocidad [m/s]

fraccion peso [-]

fracciéon mol [-]

coordenada de direccion o posicion [m]

— -

NXESQEAHTFTO2 T N X YQ UO IS ~amxL~=

Letras griegas

factor de difusion térmica [-]

a
[B] matriz bootstrap [-]

Y coeficiente de actividad [-]

[I] matriz de factores termodinamicos [-]

n distancia adimensional [-]

A conductividad térmica [J/kmolK]

T potencial quimico molar [J/kmol]

v coeficiente de determinacion [varia]

[E] matriz de factores de correccion [-]

p densidad [kg/m’]

(o} rapidez de produccién de entropia [J/m®sK]

) coeficiente de fugacidad [-]

[¢] matriz de parametros de transferencia de masa [-]
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3 El Fendmeno de la Transferencia de Masa

(@] matriz de factores de rapidez de transferencia de masa [-]
v () distribucién de edades [s™]

(O] matriz de factores de correccién para sistemas no ideales [-]
Subindice

av promedio

b seno del fluido

H referente a la transferencia de energia

ij,n numero de componente

| interfase

t total

X referente a la fase x

y referente a la fase y

Superindice

| interfase

L liquido

VvV vapor

Matrices

() matriz columna

[] matriz cuadrada

Simbolos Matematicos

\V/ gradiente
A diferencia
lim limite

50



4 El Modelo de Etapa en No Equilibrio

4 El Modelo de Etapa en No Equilibrio

El modelo de etapa en no equilibrio se basa en los fenomenos fundamentales por
lo que es mas riguroso. Este modelo considera que los flujos que abandonan las
etapas en una operacion de separacion no estan en equilibrio termodinamico, el
unico lugar en el que prevalece el equilibrio es en la interfase.

v
Li4 ij N
T. Yij
\"
X j-1 H}
‘Ll SjV Salida lateral
Hi, ——=> de vapor
A<= =t w0
fL Liquido 2 Vapor £V
ij & o i J
LF VF
Hj HJ-
Salida lateral<— Vi
deliquido S} |L; 5
TL T;+1
: Yi i1
W X HY

L
Hi

Figura 4.1 Representacion de una etapa en no equilibrio

Cuando se usa el modelo de no equilibrio, la etapa de la figura 4.1 puede
representar un plato o una seccién de una columna empacada.

El modelo de etapa en no equilibrio se basa en las ecuaciones de transporte, las
ecuaciones de conservacion, las ecuaciones de rapidez de transferencia de masa
y las ecuaciones que representan el comportamiento de la interfase. El hecho de
considerar las ecuaciones de transporte hace que el modelo sea mas estricto, y
que considere todas las posibles interacciones que pueden existir en la operacion.

Los modelos de no equilibrio se clasifican por generaciones que se distinguen por
los aspectos que son considerados para modelar el comportamiento de las etapas.

Todos los modelos usan las mismas ecuaciones, pero los términos que son
considerados dependen de las caracteristicas inherentes al modelo.
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4 El Modelo de Etapa en No Equilibrio

4.1 Modelo de Primera Generacion

El modelo de primera generacion [37] es el mas sencillo porque no considera la
caida de presion en las etapas ni la existencia de flujos cruzados.

Las ecuaciones que describen este modelo son:

— Las ecuaciones de conservacion, que estan compuestas de los balances de
materia y de energia

el balance de materia para el vapor es

MY =[+r" v, -v, .~ F+NY =0, i=12...C (4-1)

el balance de materia para el liquido es

M:=(+r )=t~ =N =0, i=12,...,C (4-2)
s St
en donde r =_Vj’_' rj"=L—’, "C" es el nimero de componentes y N,

J J
representa la pérdida o la ganancia neta del componente "i" en la etapa

debido al transporte interfacial. N, y N;; se definen como

J

NY, = [N da, (4-3)
Ni, = [N} da, (4-4)

Nif‘; y Nifj son los fluxes molares del componente "i" en un punto especifico
entre las dos fases y da; es el area interfacial a través de la cual pasa el flux

el balance de energia para el vapor es
E'=(1+r')VH -V, H',~F'H'F+Q) +E' =0 (4-5)
el balance de energia para el liquido es
E-=(1+r)LH L H~F-HF+Q" —E- =0 (4-6)
en donde E; representa la pérdida o la ganancia de energia debida al
transporte de energia de una fase a la otra, E}" y Ej.L se definen como
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4 El Modelo de Etapa en No Equilibrio

E) = Ie}" da, (4-7)
E} sje;daj (4-8)

y e, es el flux de energia en un punto especifico entre las dos fases, en la
interfase se tiene que cumplir que

E,=E)-E} =0 (4-9)

— Las relaciones de transporte establecen que las ecuaciones (4-1) y (4-2) estan
acopladas por las ecuaciones de rapidez de transferencia de masa y las
ecuaciones que resultan son

RY=N,-NY=0, i=12...C-1 (4-10)
R =N,-N;=0, i=12..C-1 (4-11)

— La interfase se considera como una superficie que no ofrece resistencia a la
transferencia de masa, y en la cual existe el equilibrio, por lo que la ecuacion
que describe el comportamiento de la interfase queda como

Q=K x;-y;=0, i=12,..,C (4-12)

Sumando las ecuaciones independientes se tienen

— C ecuaciones del balance de materia del vapor, ecuacién (4-1)

— C ecuaciones del balance de materia del liquido, ecuacion (4-2)

— 1 ecuacion del balance de energia del vapor, ecuacién (4-5)

— 1 ecuacion del balance de energia del liquido, ecuacion (4-6)

— 1 ecuacion del balance de energia interfacial, ecuacién (4-9)

-~ C-1 ecuaciones de rapidez de transferencia de masa para el vapor, ecuacion
(4-10)

— C-1 ecuaciones de rapidez de transferencia de masa para el liquido, ecuacion
(4-11)

— C ecuaciones de equilibrio en la interfase, ecuacién (4-14)

Lo que da un total de 5C+1 ecuaciones que se conocen con el nombre de MERQ,
las variables que son determinadas por el juego de ecuaciones son;

- C variables del flujo de vapor, v,
— C variables del flujo del liquido, /;;
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4 E| Modelo de Etapa en No Equilibrio

- C-1 composicion del vapor de la interfase, y.,’j
~ C-1 composicion del liquido de la interfase, x|,
- C fluxes molares, N,

— 1 temperatura del vapor, TV
— 1 temperatura del liquido, T"
- 1 temperatura de la interfase, T'

Para una columna de N etapas, el numero de ecuaciones es N(5C+1), con sus
correspondientes N(5C+1) variables.

Usando este primer modelo se puede ver que en este se calculan los fluxes
molares y 3 temperaturas, en cambio en el modelo de etapa ideal en equilibrio no
se calculan los fluxes molares y sélo se calcula una temperatura.

El sistema de ecuaciones resultante se puede resolver simultaneamente usando el
método de Newton-Raphson.

Primero las ecuaciones independientes se ordenan en un vector de funciones que
queda como

(Fj)T = (M), M,,...M} ,E’ E*, M5, M ... M5 ,RY,RY,....RY,, (4-13)
E;,Qil;j: Izj:“:Q(I;j:R:'j:Rlz-j;"':Rlé-”)

y un vector de incognitas que queda como

() = VoV Ve n T T by by N N N (4-14)

| | 1 I I I I
Yiis¥ajresYoajs Vs Xajs X jseees Xy )

Las ecuaciones que corresponden a toda la columna son

F) =(F).E) ... F)) (4-15)
()" = ()", 0a) e ()") (4-16)

El sistema lineal que tiene que ser resuelto es
[0 - x*)=-Fx*)) (4-17)

en donde k indica el nimero de iteracién y [J*] es el Jacobiano que esta definido
por



4 El Modelo de Etapa en No Equilibrio

El siguiente modelo toma una serie de elementos que describen de una manera

mas adecuada el comportamiento de la etapa.

4.2 Modelo de Segunda Generacion

(4-18)

El modelo de primera generacion no considera las caidas de presion, los flujos
cruzados y el arrastre, que son factores importantes que se presentan en la
operacion de la columna. El modelo de segunda generacién [61] se hizo con el

proposito de tomar en cuenta estos factores para tener un modelo méas exacto en

comparacion con el de primera generacion. En este modelo las etapas se
consideran en equilibrio mecanico por lo que P =P} =P.

Vi
Gﬁ.m TJ'V
Lj-‘f (DL (I)V /\ yi,j
L j j1
Tj-1 H]V
X; i
IL] SiV Salida lateral
Hi; —=> de vapor
A< <+—nvIOI>qQ
L Liquido 2 Vapor v
fij o fij
— e
H}_F ) HjVF
Salida Iateralé—-—i—- Vi1
de liquido S;
TV
L. i+1
Tj'- q)jL+1 (Djy Yijs1
iV v HY,
X jm
H

Figura 4.2 Representacion de una etapa del modelo de segunda generacion

Este modelo usa las ecuaciones del modelo de primera generacion, pero afade

los términos necesarios para considerar los factores que no considera el primero.

— Las ecuaciones de conservacion, que estan compuestas de los balances de

materia y de energia son:
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4 E| Modelo de Etapa en No Equilibrio

el balance de materia por componente para la fase vapor es

N (4-19)
Mi\; E(1+r}v+¢r )lvjyij_vj+1Yi,j+1_¢}i1 vj-1yi,j-‘1 i Z ijv +N|\j =0
1=1.2....C
el balance de materia total para la fase vapor es
c X 4-20
M) =(14r+8) V-V, -, V.—-F'-> 3 GY, +N) =0 #20)
i=1 v=1
el balance de materia por componente para la fase liquida es
(4-21)
Mil} E(1+rjl'+¢ )iju L xlj1 ¢j+1 L}+1x| j+1 i ZG:.-jquL =
=120
el balance de materia total para la fase liquida es
(4-22)

M. =(1+r+¢' )L—L,,- % L~ F - ZZG,,\,-N:jzo

i=1 v=1

el término ¢L es la fraccion de arrastre del liquido que se define como la

relacion de las moles de liquido atrapadas en el vapor en la etapa "j" entre las
moles de liquido que provienen de la etapa "j", y ¢ es la relacion de vapor

atrapado en el liquido que abandona la etapa "j", pero la mayoria de las veces
los dos términos no son tomados en cuenta. EI termlno G,,, es la relacién del

flujo cruzado del componente "i" de la etapa "v" a la etapa "|".

el balance de energia para la fase vapor es

N
E = ("+f;”+¢?’)V;H“ ViaHi— 63 Vi H - FYHT = 3 G HY, (4-23)

v=1

+Q/ +E/ =0
el balance de energia para la fase liquida es

EjLE(1+er+¢§-)LjHL L11H1L1 ¢|+1L1+1H1L+1‘ HLF ZGL HL (4-24)
+Q=' -E; =0
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4 El Modelo de Etapa en No Equilibrio

y G;, es flujo cruzado total de la etapa "v" a la etapa "j". El balance de energia
en la interfase queda como

E'=EY-E'=0 (4-9)

— Como el modelo de segunda generacion considera las caidas de presion se
afnade una ecuacion de conservacion que es una ecuacién hidraulica y hay dos
casos posibles para hacer el juego de ecuaciones

En caso de que la etapa superior sea un condensador las ecuaciones
hidraulicas quedan como

P,=p.-p;=0 S
P, =P speciticasa — P2 =0 (4-26)
P=p -p, -(Ap,)=0, j=34,..N (4-27)

en donde p, es la presion del condensador, P, ..q.c €S l@ presion en la etapa
inferior al condensador y Ap,, es la caida de presion por plato en una columna
de platos o por seccién en una columna empacada.

En caso de que la etapa superior no sea un condensador las ecuaciones
hidraulicas quedan como

P; = Pespeciicada ~P1 =0 (4-28)
P =p,-p,-(Ap4)=0, j=23..N (4-29)

en este Caso P .nasa €S 12 Presion de la etapa superior.

— Las ecuaciones de rapidez de transferencia de masa son
RY=N,-NY=0, i=12..,C-1 (4-10)
R:=N,-N;=0, i=12..C-1 (4-11)

— La ecuacion de la interfase es

Q=K x-y,=0, i=12...C (4-12)
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4 El Modelo de Etapa en No Equilibrio

— Las ecuaciones de suma de las fracciones mol sirven para asegurar que la

suma de las fracciones mol sea 1, y se aplican en la interfase y en el seno del
fluido

para la interfase las ecuaciones son

sV = 2 y!-1=0 (4-30)

st ng:,——ho (4-31)
y en el seno del fluido las ecuaciones son

s = Z y,~1=0 (4-32)

St = ix”._ 1=0 (4-33)

i=1

Para el seno del fluido hay C+1 ecuaciones de balance de materia y 1 ecuacién de
suma de fracciones mol, lo que da un total de C+2 ecuaciones de las cuales sdlo
C+1 son independientes. Las ecuaciones independientes en el modelo de
segunda generacién son:

C ecuaciones del balance de materia por componente para la fase vapor,
ecuacion (4-19)

1 ecuacion del balance de materia total para la fase vapor, ecuacién (4-20)

C ecuaciones del balance de materia por componente para la fase liquida,
ecuacion (4-21)

1 ecuacion del balance de materia total para la fase liquida, ecuacion (4-22)

1 ecuacion del balance de energia para la fase vapor, ecuacion (4-23)

1 ecuacion del balance de energia para la fase liquida, ecuacion (4-24)

1 ecuacion del balance de energia interfacial, ecuacién (4-9)

C-1 ecuaciones de rapidez de transferencia de masa para la fase vapor,
ecuacion (4-10)

C-1 ecuaciones de rapidez de transferencia de masa para la fase liquida,
ecuacion (4-11)

1 ecuacion de suma de fracciones mol en la interfase del vapor, ecuacién
(4-30)

1 ecuacion de suma de fracciones mol en la interfase del liquido, ecuacion
(4-31)

1 ecuacién hidraulica que tiene la forma general P, =p, -p , - (ApH) (4-29)

C ecuaciones que establecen el equilibrio en la interfase, ecuacion (4-12)
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4 El Modelo de Etapa en No Equilibrio

Lo que da un total de 5C+6 ecuaciones independientes que se conocen Como
ecuaciones MERSHQ.

Si se conocen las condiciones de todas las corrientes de alimentacion, la carga
térmica de todas las etapas, los flujos laterales, y los flujos cruzados entonces
queda por calcular la caida de presion, el arrastre y el entremezclado, los cuales
pueden ser calculados por medio de modelos que estan en funcién del tipo de
plato, o se pueden calcular con los parametros de disefio de la columna, o se
pueden calcular por medio de modelos que son funcién de las propiedades fisicas
y de transporte de cada fase.

Las 5C+6 variables que se determinan son:

— 1 flujo de vapor, V,

- 1 flujo de liquido, L,

— C composicion del seno del vapor, y;;
- C composicién del seno del liquido, Xx;;

— 1 temperatura del vapor, T

— 1 temperatura del liquido, T"

— 1 temperatura de la interfase, T'
- C fluxes molares, N;

— 1 presién de la etapa, p,
— C composicion de la interfase del vapor, y/,
— C composicion de la interfase del liquido, x;,

Si se comparan las variables que se obtienen en este modelo con el de primera
generacion la Unica diferencia es que en este modelo se calcula un dato adicional
que es la presion, pero como las ecuaciones que se usan consideran los términos
adicionales también los resultados son distintos.

Para una columna con N etapas hay N(5C+6) ecuaciones y N(5C+6) variables, las
cuales se pueden resolver por el método de Newton-Raphson.

Primero las ecuaciones independientes se ordenan en un vector de funciones que
queda como

(F) = MY, M}, MY,...MY ,E’ ,RY,RY....R.,,S",Q.,Q},,..QL ,E|, (4-34)
M., ML, Ms,,...,Ms ,E*,R", RS .., R, ,S!,P)

y vector de incognitas queda como
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4 El Modelo de Etapa en No Equilibrio

(xj)T = (Vs VaroaWi By ¥ Ve oo Vg X iz X jar X Nyils (4-35)
O o Mgaensi Xy Xy i Nl by)

y el sistema se resuelve de la misma manera que el modelo de primera
generacion, pero cambiando el vector de funciones y el vector de incognitas.

4.3 Destilacion Reactiva

La destilacion reactiva [63] involucra la reaccion y la separacion de los productos
de la reaccién en la misma columna. La reaccién puede ser homogénea o
heterogénea. La destilacién con reaccion se usa generalmente cuando la reaccién
que se lleva a cabo es en la fase liquida y es necesario agregar una cantidad de
reactivo arriba de la estequiométrica.

En el caso de que la reaccion sea heterogénea se debe contar con un modelo que
describa adecuadamente el proceso de difusidon dentro del catalizador, la rapidez
de reaccion y el proceso de salida de los productos.

V.
L, A
L T
L, j
Xi j-1 yi'\i
H:, ) H;
Q) < tigudo <—— 8 [ >Q
o (Reaccion ) < Vapor A
b — e - ——— !-;‘VF
LF J
Hj L; Vi
L
T T
X | Yij+1
HiV Hils

Figura 4.3 Etapa en No Equilibrio con reaccion quimica homogénea
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W =t o
atallzador/ Liquido 2 Vapor £V
//// e = —  |E—_,

H,
LJ Vj+1
TjL Tl+1
Xij fL Yijs
HJ!- V HiLF HJ+1

Figura 4.4 Etapa en No Equilibrio con reaccién quimica heterogénea

Las ecuaciones que describen el modelo son las ecuaciones de conservacion, las
ecuaciones de transporte y las relaciones de equilibrio.

— Las ecuaciones de conservacion son los balances de materia y de energia

El balance de materia queda como

ijij_vj-ﬂyi.jn_fi}f-'—Ni\; =0 (4-36)
(4-37)
ijij_Lj—1xi,j-1 ij ZulmRm;a 0
en donde R, ; es la rapidez de la reaccion "m" en la etapa "j", v,, es el

coeficiente estequiométrico del componente "i" en la reaccién "m" y € es el
volumen de reaccion. Para reacciones homogéneas el término € es la
acumulacién del liquido en la etapa "j". Para reacciones heterogéneas que se
modelen pseudohomogenemente el término € es la cantidad total de
catalizador que esta en la etapa que se esta considerando.

Los balances de energia son

VH'-V, HY,-F'H +E/ +Q) =0 (4-38)
LH -L,H;,—F'HF-E;+Q; =0 (4-39)
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en la interfase se cumple que

EY-E=0 (4-9)

— Las ecuaciones de transporte establecen que la rapidez de transferencia de
masa del vapor al liquido debe ser igual

N, -NY =0 (4-10)

N. —Nt =0 (4-11)

ij I e

— Como la interfase se considera en equilibrio sus ecuaciones son

K xi,-yi;=0 (4-12)
c 4-30
i=1
g 4-31
> xi-1=0 (#-31)
i=1

y ademas en el seno del fluido se tienen las siguientes ecuaciones
G (4-32)
S/ = Z y,;—1=0
e (4-33)
St = Z x,;-1=0

— En caso de que se consideren caidas de presion se usan las ecuaciones
P‘l = pespeciﬁcada - p1 =0 (4-28)
P =p;-p,—(Ap,)=0, j=23..N (4-29)

Las ecuaciones son las mismas que se aplican en los otros modelos, pero en este
modelo es necesario tomar en cuenta la reaccion en el seno del liquido. La
manera en la que se toma en cuenta la reaccion es con los términos de rapidez de
reaccion, los coeficientes estequiométricos y con el volumen de reaccion.

El sistema de ecuaciones que se tiene que resolver es el de las ecuaciones 4-34 y
4-35.
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4 El Modelo de Etapa en No Equilibrio

4.4 Coeficientes de Transferencia de Masa

Cuando se usa el modelo de no equilibrio es necesario saber el valor de los
coeficientes de transferencia de masa que van a ser utilizados en la ecuaciones

para calcular el NY, = [N da, yel Ni; = [N}, da, .

Los N, se pueden calcular con la ecuacidn (3-103) para la fase liquida
(N)=c k] (e = x')+ N, (x")=ct[B" Tk 1 (x"~ x') o con la ecuacién (3-104)
(N)=ct“'[k;](y‘—y“')+Nt(y")=ct"[B"][k{,](y'—y"') para la fase vapor, los
términos [k] y [ky] son los coeficientes de transferencia de masa los cuales son
calculados con la ecuacién [k:]=[k.][E.] en donde la p indica la fase. De
acuerdo a Powers [48] en destilacién la matriz [E, | es igual a la matriz identidad, y
entonces [k;]=[k.].

La matriz [k] puede ser calculada como

lk]- R[] (4-40)

en donde
&z (4-41)
11 (4-42)

y [I‘] es una matriz de factores de correcciéon que es igual a la ecuaciéon (3-68)
para liquidos y a la ecuacién (3-69) para gases, los k;; son los coeficientes de

transferencia de masa binarios.
Dependiendo de las caracteristicas de la columna, es decir, dependiendo de si es

de platos o esta empacada, hay distintos tipos de correlaciones empiricas que
proporcionan el valor de los k;; entre las que estan

Platos de Cachucha Platos de Malla Platos de Valvula
AIChE [1] AIChE [1] AIChE [1]
Hughmark [26] Chan-Fair [13]
Zuidwerg [69]
Chen-Chuang [14]

Tabla 4.1 Correlaciones existentes para calcular los k;; para columnas de platos
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4 El Modelo de Etapa en No Equilibrio

Empaque Aleatorio Empaque Estructurado
Onda (1968) [44] Bravo (1985) [12]
Bravo (1982) [11] Bravo (1996) [50]

Tabla 4.2 Correlaciones existentes para calcular los k;; para columnas empacadas

Como hay algunas correlaciones que proporcionan los k;; en funcion de los NUT

que son el Numero de Unidades de Transferencia, primero se tiene que encontrar
una relacion entre los k;; y los NUT.

NTU (4-43)
L
NTUY (4-44)
" tat
a" y a’ se definen como
gV _ 2 (4-45)
E h;
gt = A (4-46)
a h,
4.4.1 Columnas de Platos
— Correlacion del AIChE para platos de cachucha, de malla y de valvula
NUTY — (0.776 +4.57h,, —0.238 F, +104.8 Q, /W,) (4-47)
N \/Sci";
Fo = s foY 48
R (4-49)
) V Vv
P Dg;;
NUT' =19700. /Dt (0.4 F, +0.17)t, (4-50)
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h,ZW, (4-51)

la altura del liquido claro h, [m] se calcula mediante el método de Bennett [9]

0.7 (4-52)
h, =a,|h, +C O
a w ae v\!l
0¥ 05091 (4-53)
a, =exp| -12.55 u,{ ]
[ p--p"
C=0.50+0.438 exp(-137.8 h,,) (4-54)

— Correlacién de Chan-Fair para platos de malla

en esta correlacion las NUT del liquido son las obtenidas por medio de la
correlacion del AIChE, y las NUT del vapor se calculan como

NUT) = (10300 - 8760 F,)F, t'. /DY, /\/h, (4-55)
i (-an (4-56)
v aeus

h, y ae también se calculan con la correlacion de Bennett.

— Correlacion de Zuidwerg para platos de malla
_0.13 0.065 (4-57)
SN s

ol (oY)
en donde el k;; del vapor es independiente del coeficiente de difusion y el k;,
del liquido puede ser calculado por la ecuacion

K =2.6x10°(u) "% (4-58)

k\f

en donde el k;; del liquido también es independiente del coeficiente de difusion
0 se puede calcular mediante la ecuacion
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4 El Modelo de Etapa en No Equilibrio

k- =0.024(D, )

en donde k;; es funcion del coeficiente de difusion

— Correlacion de Hughmark para platos de cachucha

[.L

NUTV =(0.051+0.0105 F,) | f;

|
\ s

-44+10.7747x10* Q. o7 Awe
W, +127.1457F, VT Q,

NU'I'iLj =
— Correlaciéon de Chen-Chuang para platos de malla

1

1 (pFEV v

Vi L VoV
NUTij *11,.18.160.14( 3 } DFijt

02

h,

tvz
s

Fs se calcula con la ecuacion 4-48

1

L 1 PLFZ (v [AL 4L
NUTij:14ME'1ﬁ0'H[ : L Drij t

0_2

PL
A
L » Vv

4.4.2 Columnas Empacadas

— Correlacion de Onda para columnas empacadas aleatoriamente
.7 333
ki =ARe"f"(scl ", 07 )a,d, )

endonde A=2 sid, <0.012y A=5.23 si d, 20.012

(4-59)

(4-60)

(4-61)

(4-62)

(4-63)

(4-64)

(4-65)

(4-66)
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3 sl (4-67)
L | Bleat F9° 4 ngl?
ks =0.0051Re] Jp(Sct ) **(a,d, f (p—LJ
\
pVu (4-68)
Re" = Hﬁ.a‘i
p
‘u (4-69)
Re| = EL—L
nay
Frb a u? (4-70)
g
Web = ptu? (4-71)
a,o
y el area interfacial a, se calcula con
(4-72)

a, = ap[1 - exp{— 1 .45(%]0'?5 Re- P (Frt° (et D

a,, d, y o, son parametros y son el area del empaque [m?], el diametro del
empaque [m] y la tensién superficial critica del empaque [N/m] respectivamente

Correlacion de Bravo y Fair para columnas empacadas aleatoriamente

la correlacion usa las mismas ecuaciones que la correlacion de Onda pero el
area interfacial es calculada con

a, =19.78(C,Re" ™ *H°*a /o (4-73)
H es la altura de la seccion empacada [m] y C,, es el nimero de capilar

ot (4-74)
al = " |
po

a,, d, y o, son parametros
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Correlacion de Bravo para columnas con empaque estructurado

el método se basa en la suposicion de que la superficie esta completamente
mojada y que la densidad de area interfacial es igual a la superficie especifica

del empaque a, =a,

,_Sh'Dy, (4-75)
i deq
ShY =0.0338(Re" J*(Sc” f** (4=76)

el diametro equivalente del canal d,, se obtiene con la ecuacion

_ 1 1 (4-77)

<8k 1
deq °(B+28 * 23]

en donde B es la base del triangulo (base del canal), S es el espacio
corrugado (lado del canal) y h, es la altura del triangulo. El nimero de

Reynolds para la fase vapor es

R vV _ deqpv(uv.eff +uL,eff) (4-78)
e’ = W
y la velocidad efectiva del vapor a través del canal es
Uy (4-79)

u = —_—
Veefl T B sin®

en donde u,, es la velocidad superficial del vapor, € es el espacio vacioy 0 es
el angulo del canal con respecto a la horizontal. La velocidad efectiva para el

liquido es
ﬁ{( Lfg] (4-80)

u =
L, eff 2PL 3}1LT

y T es el flujo de liquido por unidad de perimetro

TP el

P

P es el perimetro por unidad de area cruzada
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p_4S+B (4-82)
~ Bh,

para calcular el k;; del liquido se usa el modelo de penetracion en donde se

considera que el tiempo de exposicion es el tiempo requerido para que el
liquido fluya entre los espacios

S (4-83)
t, =
uL,eﬂ
fDL” (4-84)
L_» |TFij
kii N 21'-11 nt

L

a,, €, B, h,, Sy 6 son parametros del modelo.

Nomenclatura

area [m2]

area interfacial [m?]

densidad de area interfacial [m%/m°]
area del agujero [mzl

area de burbujeo [m?]

numero de componente [-]

coeficiente de difusién binario [m?/s]

diametro equivalente

flux de energia [J/m?s]

ecuacion de balance de energia

rapidez de transferencia de energia interfacial [J/s]
flujo de alimentacion por componente [kmol/s]
flujo de alimentacion [kmol/s]

vector de funciones error

numero de Froude
factor de inundacion
factor superficial [kg°
constante de la gravedad 9.81 [m/s?]

altura de la espuma [m]

altura del liquido claro [m]

altura del vertedero [m]

entalpia [J/kmol]

jacobiano

coeficiente de transferencia de masa binario [m/s]
constante de equilibrio [-]

flujo por componente del liquido [kmol/s]

JOTIE - I
a

>>

=]

m]
‘[Slm°'5 s]

STQ@MNITIMMTCMMOe 200

=
]
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Zexemr

C
—

Nwxx§§<<§:4~ggmm§x3*000ﬁ°

flujo del liquido [kmol/s]

ecuacion de balance de materia

flux molar [kmol/m?s]

rapidez de transferencia de masa interfacial [kmol/s]
numero de unidades de transferencia [-]
presion [Pa]

ecuacion hidraulica

fujo volumétrico [m®/s]

ecuacion de balance de energia
entrada/salida de calor [J/s]

relacion del la salida lateral al flujo interetapa
ecuacion de rapidez de transferencia de masa
rapidez de reaccion [kmol/m’s]

numero de Reynolds [-]

ecuacion de suma

salida lateral [kmol/s]

numero de Schmidt

numero de Sherwood

tiempo de residencia [s]

temperatura [K]

velocidad [m/s]

velocidad superficial [m/s]

flujo por componente del vapor [kmol/s]

flujo del vapor [kmol/s]

numero de Weber

longitud del vertedero [m]

composicion del liquido [-]

vector de variables

composicion del vapor [-]

composicion [-]

Letras Griegas

<O QU EMD®™

fraccion del liquido en la espuma [-]
fraccion del area libre Ap/Aous [-]
volumen de reaccién [m®]

fraccion de vacio [-]

viscosidad [Pa s]

densidad [kg/m’]

tension superficial [N/m]

fraccion de arrastre [-]

coeficiente estequiométrico [-]
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Subindice

i numero de componente
i v numero de etapa

L liquido

M numero de reacciéon
T total

\ vapor

Superindice

| interfase

k numero de iteracion
L liquido

\" vapor

Matrices

) matriz columna
) matriz renglén
] matriz cuadrada

P —,
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5 Comparacion entre los Modelos de Equilibrio y de No
Equilibrio

El modelo de etapa en no equilibrio es el mas riguroso, la principal diferencia entre
los dos modelos es que el modelo de etapa en no equilibrio esta basado en los
fendmenos fundamentales y considera que Unicamente existe equilibrio
termodinamico en la interfase de la etapa que se esta estudiando.

Para demostrar las diferencias entre los dos modelos se simulé una columna de
destilacion reactiva para la produccion de MTBE en el simulador comercial Aspen
Plus. El primer objetivo es ver si hay diferencias entre los resultados obtenidos
(flujos, composiciones, temperaturas, rapidez de reaccion) cuando se usan los dos
modelos. El segundo objetivo consiste en revisar si la columna presenta Mdltiples
Estados Estacionarios (MEE) y en caso de que los presente, examinar cuales son
los resultados entre los distintos MEE.

La columna que sera estudiada tiene las siguientes caracteristicas [15]:

P~ Zona de

2BUTENOS' | Reaccion

N

S > 4FONDOS
17

Figura 5.1 Configuracion de la columna

| Operacién | Destilacién Reactiva

Componentes Isobuteno
1-Buteno
MTBE
Metanol

K Equilibrio Modelo y-¢
y UNIFAC
¢ EOS Redlich-Kwong
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Alimentacion

Etapa de Alimentacion

1METANOL

Varia de la etapa 2 a la etapa 16

Temperatura (°C) 46.8
Presion (bar) 11.146
Flujo (kmol/hr)

Isobuteno 0
1-Buteno 0

MTBE 0
Metanol 775.8
Alimentacion 2BUTENOS
Etapa de Alimentacion Etapa 11
Temperatura (°C) 76.8
Presion (bar) 11.146
Flujo (kmol/hr)

Isobuteno 702
1-Buteno 1274.4
MTBE 0
Metanol 0
Columna Seccién 1 (Rectificacion)
Etapa Inicial 2

Etapa Final 3

Tipo de Platos Malla
Numero de Platos 2
Diametro de la columna (m) |10

Columna

Etapa Inicial

Etapa Final

Tipo de Empaque

Material del Empaque
Arreglo del Empaque
Diametro del Empaque (in)
Altura del Empaque (m)
Diametro de la Columna (m)
Catalizador X Etapa (kg)

Seccién 2 (Reaccion)

4
11
Rasching
Ceramica
Aleatorio
0.25

0.7

135

1000
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Columna

Etapa Inicial

Etapa Final

Tipo de Platos

Numero de Platos

Diametro de la Columna (m)

Seccién 3 (Agotamiento)

11

16
Malla
6

10

Columna Caracteristicas
Reflujo 1.0
B (kmol/hr) 709.2
Presion (bar)
Etapa 1 11.146
La reaccién que se lleva a cabo es:
CH
CH 73
H,C—OH 2 N
:ﬁ o i H,C—C—CH, H,C (|) O—CH,
etano
Isobuteno CH,
MTBE
La rapidez de reaccion se calcula con [26]:
. : (5-1)
F k(T )exp[_ E(l_ i.] Aisobuteno _ l al'u‘ITBE2
R T T arnetanol ka ame{anol
en donde:
k,(T 1 1 T (5-2)
In[ka(('fo))J - A1(?—f]+Azln[fJ+A3(T - T0)+A4(T2 - Tf)
AT -T2+ A fre-T2)
y
a actividad [-]
A —-1.49277X10° [K]
Az ~7.74002X10" []
As 5.07563X10 ~' [K™]
Ay —9.12739X10 ~* [K 7
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1.10649X10 ~° [K =¥
—6.2799610 ~"° [K =4
energia de activacion 92.4 [kJ/mol]

k(T") constante de rapidez a T~ 243.8 [mmol/s eq]
ka (T) constante de equilibrio quimicoa T [-]
K. (T,) constante de equilibrio quimico a T, 284 [-]

constante universal de los gases 8.31451 [J/mol K]
rapidez de reaccion [mmol/s eq]

temperatura de la etapa (modelo de equilibrio) [K]
temperatura de la fase liquida (modelo de no equilibrio) [K]
298.15 [K]

363.15 [K]

El catalizador que va a ser utilizado es el Amberlyst 15 que tiene 4.9 meq/g. Las
ecuaciones anteriores fueron programadas como subrutinas en Lenguaje Fortran,
y después fueron compiladas para que el simulador las utilizara para hacer el
célculo de la rapidez de reaccion. El codigo fuente de las subrutinas se encuentra
en los Apéndices C para el modelo de equilibrio, y D para el modelo de no
equilibrio.

El simulador necesita estimados iniciales para empezar a iterar, la manera en la
que obtiene esos estimados es la siguiente:

1.
2.

Mezcla la corriente de 1TMETANOL y la de 2BUTENOS.

Hace una serie de flashes reactivos P(V/F) a la mezcla resultante del paso 1.

2.1. El primer flash reactivo lo hace a la presién del domo y con una (V/F)=1,
los resultados generados (Trocio y composicion del liquido) son
considerados como la temperatura y la composicion del liquido de la etapa
1.

2.2.El siguiente flash reactivo lo hace a la presion del fondo y con una (V/F)=0,
los resultados generados (Tburbuja y composicion del vapor) son
considerados como la temperatura y composicién del vapor de la ultima
etapa.

Genera los estimados iniciales, al considerar, que el perfil de temperaturas y de

composiciones tanto del liquido como del vapor es un perfil lineal.

El método de calculo del simulador, ya que cuenta con los estimados iniciales, es
el siguiente:

1.

Calcula los coeficientes de transferencia de masa, de acuerdo a las
caracteristicas de la columna.

1.1.Para la seccion 1 y 3 utiliza la correlacion de Chan-Fair [13].

1.2. Para la seccion 2 utiliza la correlacion de Onda [44].

Los valores de los coeficientes de transferencia de masa los utiliza en las
ecuaciones 4-41 y 4-42, para obtener la matriz R.
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8.

9.

Calcula la matriz I', para la fase liquida utiliza la ecuacién 3-68 y para la fase
vapor usa la ecuacién 3-69.

Con R y con T obtiene la matriz k a partir de la ecuacion 4-40.

Con k puede calcular el valor de N, para la fase liquida y para la fase vapor,
mediante el uso de las ecuaciones 3-103 y 3-104 respectivamente.

Calcula N con la ecuacién 4-3 6 4-4.

Calcula los coeficientes de transferencia de calor utilizando la analogia de

Chilton-Colburn mediante la ecuacién h = k(Sc)*”> Cp ezeia -

Con h calcula g con la ecuacion 3-155.
El valor de q lo utiliza en la ecuacion 3-145 para calcular e.

10. Calcula E con la ecuacion 4-7 6 4-8.
11.Si en la etapa que se esta considerando hay reaccion quimica, el simulador

utiliza la subrutina para calcular la rapidez de reaccion.

12.Con la informacién que se le proporciono al simulador, y con la informacién

obtenida en los pasos anteriores, se genera el sistema de ecuaciones que se
tiene que resolver.

13. Se resuelve el sistema de ecuaciones.

La manera en la que se verificé la presencia de MEE, al variar la etapa de
alimentacion de la corriente de TMETANOL, fue la siguiente:

1.

En la primera parte del procedimiento, se varia la etapa de alimentacion de la

corriente de 1TMETANOL de la etapa 2 a la etapa “n-1". Los pasos que

describen este procedimiento son los 2, 3, 4y 5.

La primera simulacion considera que la corriente es alimentada en la etapa 2.

Se utilizan los resultados de la simulacion anterior como estimados iniciales

para la siguiente simulacién, en donde la corriente se alimenta en la etapa 3.

El paso 3 se repite cambiando la etapa de alimentaciéon, de manera que en la

siguiente simulacion, se alimenta en la etapa 4, después en la etapa 5 y asi

sucesivamente, hasta la etapa “n-1".

4.1. Ejemplo: en caso de que n=17 etapas, en la ultima simulacion, la etapa de
alimentacion es la etapa 16.

Con los resultados de las simulaciones anteriores, se genera una grafica de

Conversion vs. No. de Etapa.

En la segunda parte del procedimiento, se vuelve a variar la etapa de

alimentacion de la corriente TMETANOL, pero en este caso, la variacion es de

la etapa “n-1" a |la etapa 2. Los pasos que describen este procedimiento son los

7, 8,9y 10.

Se hace una simulacion en donde se alimenta en la etapa “n-1".

7.1.Ejemplo: en caso de que n=17 etapas, en la simulacién del paso 7 se
considera, que la etapa de alimentacion es la 16.

Se utilizan los resultados de la simulacion anterior, como estimados iniciales

para la siguiente simulacién, en donde se alimenta en la etapa “n-2".
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9. El paso 8 se repite cambiando la etapa de alimentacién, de manera que en la
siguiente simulacién se alimenta en la etapa “n-3”, luego en la “n-4” y asi
sucesivamente, en la altima simulacién se alimenta en la etapa 2.

10.Con los resultados de las simulaciones anteriores, se genera una nueva grafica
de Conversion vs. No. de Etapa.

11. Utilizando los resultados de las simulaciones, en caso de que, para una etapa

en particular, existan 2 valores de conversion distintos, para esa etapa en
especifico hay un MEE.

Al seguir el procedimiento descrito anteriormente se obtuvieron 2 soluciones. Una
que corresponde a una alta conversién del isobutano, la cual se denominara Rama

de Alta Conversion. Y otra que corresponde a una baja conversion del isobutano,
la cual se llamara Rama de Baja Conversion.

Después se varié la zona de reaccion y el nimero de etapas de la columna para
ver que sucede con los MEE.

1METANOL
—

4 50 I'I 5 A
Zona de
2BUTENOS Reaccién 23 L)

. : 4FONDOS

17 04 | - v ; . = - -~

2 3 “ s a T B -] 0w n 12 17 14 15 8
Mo de Etapa

Figura 5.2 Resultados variando la etapa de alimentacion de 1TMETANOL con la
reaccion de 4 a 11. N=17
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J 4FONDOS " |
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~ A1 & R S

2 3 4 5 L] 7 L] 9 0o 12 1! W 1w
Mo, de Etapa

Figura 5.3 Resultados variando la etapa de alimentacién de 1TMETANOL con la
reaccion de 5 a 12. N=17
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4FONDOS 1
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Figura 5.4 Resultados variando la etapa de alimentacion de TMETANOL con la
reaccion de 6 a 13. N=17
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Figura 5.5 Resultados variando la etapa de alimentacion de TMETANOL con la
reaccion de 7 a 14. N=17
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]

i f

o

IMETANOL T SDEST \
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2BUTENOS | Reaccién
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. 4FONDOS S,
1 7 ;’ :; 4 5 & -7 ; ] 10 1" 12 n 1 15 18
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Figura 5.6 Resultados variando la etapa de alimentaciéon de 1IMETANOL con la
reaccion de 8 a 15. N=17

B 8 & 8 8 ¥ 8 B8

-3

En los resultados anteriores se puede ver que si se utiliza el modelo de etapa en
equilibrio, si hay MEE, en cambio si se utiliza el modelo de etapa en no equilibrio
no hay MEE. Ademas cuando la zona de reaccion va bajando los MEE se van
recorriendo, hasta que si la reaccion es de 7 a 14, unicamente existe una solucién
y cuando la reaccioén es de 8 a 15 desaparecen los MEE.

Cuando se utiliza el modelo de etapa en no equilibrio se puede ver que en las
ultimas etapas la conversion no baja del 80%, en cambio con el modelo de etapa
en equilibrio la conversion baja hasta cerca del 0%.

Para ver las diferencias entre los dos modelos y entre los MEE se hizo la
simulacién de aquellas etapas en donde hay presencia de MEE, para el caso
donde la reaccion es de 4 a 11.

2 >
3DEST
1METM Zona de )
2BUTENOS 11_ | Reaccion |
4FONDOS
17

Figura 5.7 Configuracién de la columna. Reacciéon de 4 a 11, alimentaciones en 9
y 11. N=17
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Alimentacién en 9 1TMETANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 74 150.8
Presién (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)

Isobuteno 0 702 8.298 1.885
1-Buteno 0 1274 .4 1258.721 15.679
MTBE 0 0 0.26 691.558
Metanol 775.8 0 83.904 0.078
Fracciones Mol

Isobuteno 0 0.355 0.006 0.003
1-Buteno 0 0.645 0.932 0.022
MTBE 0 0 0.000192 0.975
Metanol 1 0 0.062 0.00011

Tabla 5.1 Resultados obtenidos

usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Alta Conversion. N=17

17

Alimentacién en 9 1METANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 74.5 133
Presion (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)
Isobuteno 0 702 433.022 0.004
1-Buteno 0 12744 1274.398 0.002
MTBE 0 0 9.534 259.44
Metanol 775.8 0 57.071 449.755
Fracciones Mol
Isobuteno 0 0.355 0.244 0.000005
1-Buteno 0 0.645 0.718 0.000002
MTBE 0 0 0.005 0.366
Metanol 1 0 0.032 0.634
Tabla 5.2 Resultados obtenidos usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Baja Conversion. N=
Alimentacion en 9 1METANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 74 146
Presién (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)
Isobuteno 0 702 31.584 3.25
1-Buteno 0 1274.4 1232.538 41,862
MTBE 0 0 4.424 662.742
Metanol 775.8 0 107.288 1.345
Fracciones Mol
Isobuteno 0 0.355 0.023 0.005
1-Buteno 0 0.645 0.896 0.059
MTBE 0 0 0.003 0.934
Metanol 1 0 0.078 0.002

Tabla 5.3 Resultados obtenidos usando el Modelo de No Equilibrio. N=17
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Alimentacién en 9 Error Error Error Error
3DEST 4FONDOS 3DEST | 4FONDOS
Alta Conv. | Alta Conv. | Baja Conv. | Baja Conv.
Temperatura 0.00 3.29 0.68 8.90
Flujos Molares
Isobuteno 1373 42.00 >100 99.88
1-Buteno 212 62.55 3.40 100.00
MTBE 94.12 4.35 >100 60.85
Metanol 21.80 94.20 46 .81 >100
Fracciones Mol
Isobuteno 73.91 40.00 >100 99.90
1-Buteno 402 62.71 19.87 100.00
MTBE 83.60 4.39 66.67 60.81
Metanol 20.51 94.50 58.97 >100

Tabla 5.4 Error entre el Modelo de No Equilibrio y de Equilibrio. N=17

Cuando se usa el modelo de etapa en no equilibrio la conversién es de 95.0%, con
el modelo de etapa en equilibrio son de 98.5% y 38.3%. De aqui se puede ver que
si se quisiera alcanzar la misma conversion usando el modelo de no equilibrio se
tendria que cambiar alguna de las variables de operacion (reflujo). La mayor
diferencia entre los resultados se obtiene entre el modelo de no equilibrio y la
rama de baja conversién del modelo de equilibrio, esto se debe a que se
comparan los resultados entre una conversion de 95.0% contra una de 38.3%.

1METANOL 10 r—
2BUTENOS "_ Reaccién -

—

> 4FONDOS

17

Figura 5.8 Configuracion de la columna. Reaccion de 4 a 11, alimentaciones en 10
y 11. N=17
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e |

Alimentacién en 10 1METANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 74 151.3
Presién (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)
Isobuteno 0 702 6.151 0.891
1-Buteno 0 1274.4 1261.053 13.347
MTBE 0 0 0.192 694.766
Metanol 775.8 0 80.646 0.196
Fracciones Mol
Isobuteno 0 0.355 0.005 0.001
1-Buteno 0 0.645 0.935 0.019
MTBE 0 0 0.000143 0.98
Metanol 1 0 0.06 0.000276
Tabla 5.5 Resultados obtenidos usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Alta Conversion. N=1
Alimentacién en 10 1METANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 74.6 135.6
Presién (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)
Isobuteno 0 702 595.202 0.001
1-Buteno 0 1274.4 1274.4 0
MTBE 0 0 11.392 95.405
Metanol 775.8 0 55.209 613.794
Fracciones Mol
Isobuteno 0 0.355 0.307 9.18E-07
1-Buteno 0 0.645 0.658 3.35E-07
MTBE 0 0 0.006 0.135
Metanol 1 0 0.029 0.865

Tabla 5.6 Resultados obtenidos usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Baja Conversion. N=17

Alimentacién en 10 1METANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 74 146.4
Presion (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)

Isobuteno 0 702 29.246 2.067
1-Buteno 0 1274.4 1238.329 36.071
MTBE 0 0 4377 666.31
Metanol 775.8 0 100.36 4.753
Fracciones Mol

Isobuteno 0 0.355 0.021 0.003
1-Buteno 0 0.645 0.902 0.051
MTBE 0 0 0.003 0.94
Metanol 1 0 0.073 0.007

Tabla 5.7 Resultados obtenidos usando el Modelo de No Equilibrio. N=17
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Alimentacién en 10 Error Error Error Error
3DEST 4FONDOS 3DEST 4FONDOS
Alta Conv. | Alta Conv. | Baja Conv. | Baja Conv.
Temperatura 0.00 3.35 0.81 7.38
Flujos Molares
Isobuteno 78.97 56.89 >100 99.95
1-Buteno 1.84 63.00 2.91 100.00
MTBE 95.61 4.27 >100 85.68
Metanol 19.64 95.88 44 99 >100
Fracciones Mol
Isobuteno 76.19 66.67 >100 99.97
1-Buteno 3.66 62.75 27.05 100.00
MTBE 95.23 4.26 100.00 85.64
Metanol 17.81 96.06 60.27 >100

Tabla 5.8 Error entre el Modelo de No Equilibrio y de Equilibrio. N=17

Cuando se usa el modelo de etapa en no equilibrio la conversion es de 95.5%, con
el modelo de etapa en equilibrio son de 98.9% y 15.2%. En este caso también la
conversion del modelo de no equilibrio es menor debido a las resistencias a la
transferencia de masa.

EQ Alta EQ Alta EQ Baja EQ Baja NEQ NEQ

3DEST 4FONDOS 3DEST 4FONDOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura 0.00 0.33 0.13 1.95 0.00 0.27
Flujos Molares
Isobuteno 25.87 5273 37.45 75.00 7.40 36.40
1-Buteno 0.19 14.87 0.00 100.00 0.47 13.83
MTBE 26.15 0.46 19.49 63.23 1.06 0.54
Metanol 3.88 >100 3.26 36.47 6.46 >100
Fracciones Mol
Isobuteno 16.67 66.67 2582 81.64 8.70 40.00
1-Buteno 0.32 13.64 8.36 83.25 0.67 13.56
MTBE 25.52 0.51 20.00 63.11 0.00 0.64
Metanol 3.23 >100 9.38 36.44 6.41 >100

Tabla 5.9 Error entre los resultados de alimentar en la etapa 9 y en la etapa 10
para los Modelos de No Equilibrio y de Equilibrio

Al comparar los resultados entre los modelos cuando se alimenta en las etapas
donde hay MEE se ve que la menor diferencia se obtiene usando el modelo de no
equilibrio. En cambio la mayor diferencia se presenta en la rama de baja
conversion del modelo de etapa en equilibrio, lo anterior se debe a que se
comparan resultados cuando la conversion es de 38.3% y de 15.2%.
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Figura 5.19 Comparacion para la Fraccién Mol Vapor del Metanol para los 2 modelos. N=17
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Figura 5.20 Comparacién para la Rapidez de Reaccion del MTBE para los 2 modelos. N=17
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Figura 5.21 Comparacion para la Rapidez de Transferencia de Masa. N=17
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5 Comparacioén entre los Modelos de Equilibrio y de No Equilibrio

En las graficas se puede ver, que los resultados entre la rama de alta conversion
del modelo de equilibrio y el de no equilibrio son muy parecidos, aun cuando son

modelos distintos, en cambio en los resultados de la rama de baja conversion es
donde se presentan las mayores diferencias.

La diferencia entre la rama de alta conversion y la de baja conversion esta
relacionada con la temperatura y con las composiciones en la zona de reaccion.
Para la rama de alta conversion, los valores de la temperatura y las composiciones
del isobuteno, MTBE y metanol, en la zona de reaccién son menores que los
valores de la rama de baja conversion. El efecto que producen las altas
temperaturas y composiciones en la zona de reaccién, en la rama de baja
conversion, es que la reaccién que se lleve a cabo sea de descomposiciéon del
MTBE, que previamente se habia formado en las etapas superiores.

En las siguientes simulaciones, se va a aumentar el nimero de etapas y se va a
variar la zona de reaccion, con el objetivo de ver qué pasa con la columna cuando
se hacen estos cambios y ademas para conocer el comportamiento de los MEE en
caso de que existan. En la siguiente seccion el niumero de etapas aumento a 20.

1METANOL S '
- N 3DEST & | e
4 50 | Ban
Zona de | NEQ
2BUTENOS Reaccion i1 * \ |
|
A 4FONDOS {
104 |
- = T e

2 3 4 5 6 7 B & 10 11 12 13 14 13 B 17 B8 W
No. de Etapa

Figura 5.23 Resultados variando la etapa de alimentacion de 1IMETANOL con la
reaccion de 4 a 11. N=20
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Figura 5.24 Resultados variando la etapa de alimentacion de 1IMETANOL con la
reaccion de 5 a 12. N=20
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5 Comparacion entre los Modelos de Equilibrio y de No Equilibrio
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Figura 5.25 Resultados variando la etapa de alimentacion de 1IMETANOL con la
reaccion de 6 a 13. N=20
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Figura 5.26 Resultados variando la etapa de alimentacion de 1METANOL con la
reaccion de 7 a 14. N=20

100 1
tﬁ. a8 ®® ® o =@ : 1|
|
B0 1
2% ; ! 'I
- 1
WETANOL: IDEST @ '. B
8 = | '. o
~ | Zonade % 11 nEQ
2BUTENOS Reaccién 1 |
— 15 |
|
.1 \ ll
- -5 4FONDOS |
10 l
20 e

2 3 4 L -] 7 8 8§ W 11 12 13 14 15 1 17 9
Mo. de Etana

Figura 5.27 Resultados variando la etapa de alimentacion de TMETANOL con la
reaccion de 8 a 15. N=20
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5 Comparacién entre los Modelos de Equilibrio y de No Equilibrio
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Figura 5.28 Resultados variando la etapa de alimentacion de 1IMETANOL con la
reaccion de 9 a 16. N=20
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Figura 5.29 Resultados variando la etapa de alimentacion de TMETANOL con la
reaccion de 10 a 17. N=20
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Figura 5.30 Resultados variando la etapa de alimentacién de 1TMETANOL con la
reaccion de 11 a 18. N=20
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5 Comparacion entre los Modelos de Equilibrio y de No Equilibrio

En los resultados anteriores se puede ver que si se utiliza el modelo de etapa en
equilibrio, si hay MEE, ademas en el caso donde la reaccion se lleva a cabo de la
etapa 4 a 11 hay 3 MEE en lugar de 2 cuando son 17 etapas. En este caso
también cuando la zona de reaccidén va bajando, los MEE se van recorriendo,
hasta que si la reacciéon es de 10 a 17 Gnicamente existe una solucién y de 11 a
18 desaparecen los MEE.

Cuando se utiliza el modelo de etapa en no equilibrio se puede ver que en las
Gltimas etapas la conversién no baja del 80%, en cambio con el modelo de etapa
en equilibrio, la conversién baja hasta cerca del 0%.

Para ver las diferencias entre los dos modelos y entre los MEE se hizo la
simulaciéon de aquellas etapas en donde hay presencia de MEE, para el caso
donde la reaccion es de 7 a 14.

&
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=z |, 3DEST

1METANOL 12
2BUTENOS o Reaccién

—

14

— > 4FONDOS

20

Figura 5.31 Configuracién de la columna. Reaccién de 7 a 14, alimentaciones en
12y 14. N=20
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5 Comparacién entre los Modelos de Equilibrio y de No Equilibrio

Alimentacién en 12 1METANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 74 150.6
Presion (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)

Isobuteno 0 702 9.779 2.007
1-Buteno 0 1274.4 1257.489 16.911
MTBE 0 0 0.009 690.206
Metanol 775.8 0 85.51 0.076
Fracciones Mol

Isobuteno 0 0.355 0.007 0.003
1-Buteno 0 0.645 0.93 0.024
MTBE 0 0 0.000006 0.973
Metanol 1 0 0.063 0.000107

Tabla 5.10 Resultados usand

o el Modelo de

Equilibrio. Rama de Alta Conversion. N=20

Alimentacién en 12 1METANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 741 133
Presién (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)

Isobuteno 0 702 372.483 0.007
1-Buteno 0 1274.4 1274.397 0.003
MTBE 0 0 0.217 329.294
Metanol 775.8 0 66.393 379.897
Fracciones Mol

Isobuteno 0 0.355 0.217 0.000009
1-Buteno 0 0.645 0.744 0.000004
MTBE 0 0 0.000126 0.464
Metanol 1 0 0.039 0.536

Tabla 5.11 Resultados usando el Modelo de

Equilibrio. Rama de Baja Conversién. N=20

Alimentacién en 12 1METANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 73.8 146
Presién (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)

Isobuteno 0 702 35.311 3.401
1-Buteno 0 1274.4 1232.368 42.032
MTBE 0 0 0.754 662.533
Metanol 775.8 0 111.279 1.233
Fracciones Mol

Isobuteno 0 0.355 0.026 0.005
1-Buteno 0 0.645 0.893 0.059
MTBE 0 0 0.000547 0.934
Metanol 1 0 0.081 0.002

Tabla 5.12 Resultados usando el Modelo de No Equilibrio. N=20
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5 Comparacién entre los Modelos de Equilibrio y de No Equilibrio

Alimentacién en 12 Error Error Error Error
3DEST 4FONDOS 3DEST 4FONDOS
Alta Conv. | Alta Conv. | Baja Conv. | Baja Conv.
Temperatura 0.27 3.15 0.41 8.90
Flujos Molares
Isobuteno 72.31 40.99 >100 99.79
1-Buteno 2.04 59.77 3.41 99.99
MTBE 98.81 418 71.22 50.30
Metanol 23.16 93.84 40.34 >100
Fracciones Mol
Isobuteno 73.08 40.00 >100 99.82
1-Buteno 4.14 59.32 16.69 99.99
MTBE 98.90 418 76.97 50.32
Metanol 2222 94.65 51.85 >100

Tabla 5.13 Error entre el Modelo de No Equilibrio y de Equilibrio. N=20

Cuando se usa el modelo de etapa en no equilibrio la conversion es de 94.4%, con
el modelo de etapa en equilibrio son de 98.3% y 46.9%. De aqui se puede ver que
si se quisiera alcanzar la misma conversion usando el modelo de no equilibrio se
tendria que cambiar alguna de las variables de operacion.

1METANOL 13
2BUTENOS . Reaccion

—

14

> 4FONDOS

20

Figura 5.32 Configuracion de la columna. Reaccion de 7 a 14, alimentaciones en
13y 14. N=20



5 Comparacion entre los Modelos de Equilibrio y de No Equilibrio

Alimentacién en 13 1METANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 74 151.2
Presién (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)

Isobuteno 0 702 7.322 0.936
1-Buteno 0 1274.4 1260.062 14.338
MTBE 0 0 0.006 693.736
Metanol 775.8 0 81.867 0.191
Fracciones Mol

Isobuteno 0 0.355 0.005 0.001
1-Buteno 0 0.645 0.934 0.02
MTBE 0 0 0.000005 0.978
Metanol 1 0 0.061 0.000269
Tabla 5.14 Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Alta Conversion. N=20
Alimentacién en 13 1METANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 74.2 134.5
Presion (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146

Flujos Molares (kmol/hr)

Isobuteno 0 702 564.686 0.001
1-Buteno 0 1274 .4 1274.4 0
MTBE 0 0 0.288 137.025
Metanol 775.8 0 66.314 572.174
Fracciones Mol

Isobuteno 0 0.355 0.296 0.000002
1-Buteno 0 0.645 0.669 0.00000062
MTBE 0 0 0.000151 0.193
Metanol 1 0 0.035 0.807
Tabla 5.15 Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Baja Conversion. N=20
Alimentacién en 13 1METANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 73.9 146.3
Presion (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146

Flujos Molares (kmol/hr)

Isobuteno 0 702 33.852 2172
1-Buteno 0 1274.4 1236.705 37.695
MTBE 0 0 0.718 665.258
Metanol 775.8 0 105.749 4.075
Fracciones Mol

Isobuteno 0 0.355 0.025 0.003
1-Buteno 0 0.645 0.898 0.053
MTBE 0 0 0.000521 0.938
Metanol 1 0 0.077 0.006

Tabla 5.16 Resultados usando el Modelo No Equilibrio. N=20



5 Comparacién entre los Modelos de Equilibrio y de No Equilibrio

Alimentacion en 13 Error Error Error Error
3DEST 4FONDOS 3DEST 4FONDOS

Alta Conv. Alta Conv. Baja Conv. Baja Conv.

Temperatura 0.14 3.35 0.41 8.07

Flujos Molares

Isobuteno 78.37 56.91 >100 99.95
1-Buteno 1.89 61.96 3.056 100.00
MTBE 99.16 4.28 59.89 79.40
Metanol 22.58 95.31 37.29 >100

Fracciones Mol

Isobuteno 80.00 66.67 >100 99.93
1-Buteno 4.01 62.26 25.50 100.00
MTBE 99.04 4.26 71.02 79.42
Metanol 20.78 95.52 54.55 >100

Tabla 5.17 Error entre el Modelo de No Equilibrio y de Equilibrio. N=20

Cuando se usa el modelo de etapa en no equilibrio la conversion es de 94.8%, con el
modelo de etapa en equilibrio son de 98.8% y 19.5%. En este caso también los resultados
del modelo de no equilibrio son menores debido a que hay resistencias a la transferencia
de masa. Ademas en este caso, la diferencia entre las ramas de baja conversion es
menor que en el caso de 17 etapas.

EQ Alta EQ Alta EQ Baja EQ Baja NEQ NEQ
3DEST | 4FONDOS | 3DEST 4FONDOS 3DEST | 4FONDOS

Temperatura 0.00 0.40 0.13 1.13 0.14 0.21

Flujos Molares

Isobuteno 25.13 53.36 51.60 85.71 413 36.14
1-Buteno 0.20 15.21 0.00 100.00 0.35 10.32
MTBE 33.33 0.51 32.72 58.39 477 0.41

Metanol 4.26 >100 0.12 50.61 4.97 >100

Fracciones Mol

Isobuteno 28.57 66.67 36.41 77.78 3.85 40.00
1-Buteno 0.43 16.67 10.08 84.50 0.56 10.17
MTBE 16.67 0.51 19.84 58.41 4.75 0.43
Metanol 3.17 >100 10.26 50.56 4.94 >100

Tabla 5.18 Error entre los resultados de alimentar en la etapa 12 y en la etapa 13 para los Modelos
de No Equilibrio y de Equilibrio

Al comparar los resultados entre los modelos cuando se alimenta en las etapas donde hay
MEE, se ve que la menor diferencia se obtiene usando el modelo de no equilibrio, y
ademas la corriente de 3DEST es la que tiene el menor error para todos los modelos. En
cambio, la mayor diferencia se presenta en la rama de baja conversion del modelo de
etapa en equilibrio, porque se comparan resultados cuando la conversion es de 46.9% y
de 19.5%.
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Figura 5.33 Comparacién para la Temperatura para los 2 modelos. N=20
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Figura 5.34 Comparacion para los Flujos de Liquido para los 2 modelos. N=20
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Figura 5.35 Comparacioén para los Flujos de Vapor para los 2 modelos. N=20
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Figura 5.36 Comparacion para los Fraccién Mol Liquido del Isobuteno para los 2 modelos. N=20
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Figura 5.37 Comparacién para los Fraccién Mol Liquido del 1-Buteno para los 2 modelos. N=20
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Figura 5.38 Comparacion para los Fraccién Mol Liquido del MTBE para los 2 modelos. N=20
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Figura 5.40 Comparacioén para los Fraccion Mol Vapor del Isobuteno para los 2 modelos. N=20
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Figura 5.41 Comparacion para los Fracciéon Mol Vapor del 1-Buteno para los 2 modelos. N=20
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Figura 5.43 Comparacién para los Fraccién Mol Vapor del Metanol para los 2 modelos. N=20
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Figura 5.44 Comparacion para la Rapidez de Reaccion del MTBE para los 2 modelos. N=20
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Figura 5.45 Comparacién para la Rapidez de Transferencia de Masa. N=20
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Figura 5.46 Comparacion para la Rapidez de Transferencia de Masa para los 2 componentes. N=20
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5 Comparacién entre los Modelos de Equilibrio y de No Equilibrio

En este caso los resultados entre la rama de alta conversion del modelo de
equilibrio y el modelo de no equilibrio también son muy parecidos. Las mayores
diferencias se presentan para la rama de baja conversién.

Nuevamente la diferencia entre las ramas de alta conversién y de baja conversion

esta determinada por la temperatura y por las composiciones prevalecientes en la
zona de reaccion de la columna.

Para el caso de la rapidez de transferencia de masa se puede ver que el MTBE
siempre se esta transfiriendo de la fase vapor a la fase liquida. En cambio, para
los otros componentes, la transferencia de masa es negativa porque se estan

transfiriendo a la fase vapor, para que sean recuperados en la corriente de
destilado.

En los siguientes resultados el nimero de etapas se aumento a 25.
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Figura 5.47 Resultados variando la etapa de alimentacion de TMETANOL con la
reaccion de 4 a 11. N=25

B0
2 TO

P |
|

1METANOL 7 |
3 3DEST o

— = | e
|

Zona de § b \ | :.:;
2BUTENOS | Reaccion © |
> 12 sy |
20 l
J : 4FONDOS v

10| |
25 {71 AV, PR P S P T -ll-qoluoajac

2 3 48 B 7T B 9 WM 12 13145 1617 18 180N 2NAM
No. de Etapa

Figura 5.48 Resultados variando la etapa de alimentacion de TMETANOL con la
reaccion de 5 a 12. N=25
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Figura 5.49 Resultados variando la etapa de alimentacion de TMETANOL con la
reaccion de 6 a 13. N=25
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Figura 5.50 Resultados variando la etapa de alimentacién de TMETANOL con la
reaccion de 7 a 14. N=25
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Figura 5.51 Resultados variando la etapa de alimentacion de TMETANOL con la
reaccion de 8 a 15. N=25
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Figura 5.52 Resultados variando la etapa de alimentacion de TMETANOL con la
reaccion de 9 a 16. N=25
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Resultados 5.53 Resultados variando la etapa de alimentacion de 1TMETANOL con
la reaccion de 10 a 17. N=25
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Figura 5.54 Resultados variando la etapa de alimentacion de TMETANOL con la
reaccion de 11 a 18. N=25
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Figura 5.55 Resultados variando la etapa de alimentacion de 1METANOL con la
reaccion de 12 a 19. N=25
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Figura 5.56 Resultados variando la etapa de alimentacién de TMETANOL con la
reaccion de 13 a 20. N=25
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Figura 5.57 Resultados variando la etapa de alimentacion de TMETANOL con la
reaccion de 14 a 21. N=25
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Figura 5.58 Resultados variando la etapa de alimentacion de TMETANOL con la
reaccion de 15 a 22. N=25
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Figura 5.59 Resultados variando la etapa de alimentacion de 1METANOL con la
reaccion de 16 a 23. N=25

Si se utiliza el modelo de etapa en equilibrio, hay presencia de MEE, en este caso
desde que la zona de reaccion es de la etapa 4 a 11, hasta que la zona de
reaccion es de 11 a 18 hay 3 MEE. En cambio, en el caso de 20 etapas sélo se
presentaron 3 MEE cuando la reaccién fue de 4 a 11. Con base en lo anterior se
puede ver que si se aumenta el nimero de etapas aumenta el numero de MEE.

Mientras la zona de reaccion esté en las etapas mas inferiores, el nmero de MEE
disminuye, hasta que hay una zona en la cual ya no hay presencia de MEE. Lo
anterior podria indicar que es favorable alimentar en las etapas inferiores para que

se eviten los MEE, pero en el caso donde ya no hay MEE la conversibn maxima es
del 80 %.

Para ver las diferencias entre los dos modelos y entre los MEE se hizo la

simulacion de aquellas etapas en donde hay presencia de MEE, para el caso
donde la reaccion es de 9 a 16.
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Figura 5.60 Configuraciéon de la columna. Reaccién de 9 a 16. Alimentaciones en 14 y 16. N=25

Ta

Alimentacién en 14 1METANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 74 150.7
Presion (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)
Isobuteno 0 702 9.696 1.67
1-Buteno 0 1274.4 1257.508 16.892
MTBE 0 0 0.001 690.632
Metanol 775.8 0 85.162 0.005
Fracciones Mol
Isobuteno 0 0.355 0.007 0.002
1-Buteno 0 0.645 0.93 0.024
MTBE 0 0 6.24E-07 0.974
Metanol 1 0 0.063 0.000007
bla 5.19 Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Alta Conversion. N=25
Alimentacion en 14 1METANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 74.1 133
Presién (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)
Isobuteno 0 702 362.73 0
1-Buteno 0 1274.4 1274.4 0
MTBE 0 0 0.022 339.249
Metanol 775.8 0 66.578 369.951
Fracciones Mol
Isobuteno 0 0.355 0.213 1.17E-07
1-Buteno 0 0.645 0.748 5.8E-08
MTBE 0 0 0.000013 0.478
Metanol 1 0 0.039 0.522

Tabla 5.20 Resultados usando el Modelo de Etapa Equilibrio. Rama de Baja Conversion. N=25
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Alimentacién en 14 1METANOL | 2BUTENOS | 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 73.8 147.2
Presion (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)

Isobuteno 0 702 30.478 2.012
1-Buteno 0 1274.4 1236.685 37.715
MTBE 0 0 0.157 669.353
Metanol 775.8 0 106.17 0.12
Fracciones Mol

Isobuteno 0 0.355 0.022 0.003
1-Buteno 0 0.645 0.9 0.053
MTBE 0 0 0.000114 0.944
Metanol 1 0 0.077 0.000169

Tabla 5.21 Resultados usando el Modelo de No Equilibrio. N=25

Alimentacion en 14 Error Error Error Error
3DEST 4FONDOS 3DEST 4FONDOS
Alta Conv. | Alta Conv. | Baja Conv. | Baja Conv.
Temperatura 0.27 2.38 0.41 9.65
Flujos Molares
Isobuteno 68.19 17.00 >100 100.00
1-Buteno 1.68 55.21 3.05 100.00
MTBE 99.36 3.18 85.99 49.32
Metanol 19.79 95.83 37.29 >100
Fracciones Mol
Isobuteno 68.18 33.33 >100 100.00
1-Buteno 3.33 5472 16.89 100.00
MTBE 99.45 3.18 88.60 49.36
Metanol 18.18 95.86 49.35 >100

Tabla 5.22 Error entre el Modelo de No Equilibrio y de Equilibrio. N=25

Cuando se usa el modelo de etapa en no equilibrio la conversion es de 95.3%, con
el modelo de etapa en equilibrio son de 98.3% y 48.3%. Los resultados del modelo
de no equilibrio siempre son menores porque hay resistencias a la transferencia
de masa. Los errores para el flujo y la composiciéon de los fondos del MTBE, entre
la rama de alta conversion y el modelo de etapa en no equilibrio, son los menores
porque la conversién es casi la misma y porque en los dos modelos la mayor parte
del MTBE sale en la corriente de los fondos.

Cuando se comparan los valores entre la rama de baja conversion y el modelo de
no equilibrio, los errores son grandes debido a que se comparan numeros

pequenos.
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Figura 5.61 Configuracion de la columna. Reaccioén de 9 a 16. Alimentaciones en 15y 16. N=25

Alimentacion en 15 1METANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 74 151.3
Presién (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)
Isobuteno 0 702 6.836 0.663
1-Buteno 0 1274.4 1260.377 14.023
MTBE 0 0 0.001 694.501
Metanol 775.8 0 81.286 0.013
Fracciones Mol
Isobuteno 0 0.355 0.005 0.000935
1-Buteno 0 0.645 0.935 0.02
MTBE 0 0 4.37E-07 0.979
Metanol 1 0 0.06 0.000018
Tabla 5.23 Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Alta Conversion. N=25
Alimentacién en 15 1METANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 74.2 134.5
Presion (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)
Isobuteno 0 702 564.479 0
1-Buteno 0 1274.4 1274.4 0
MTBE 0 0 0.029 137.492
Metanol 775.8 0 66.571 571.708
Fracciones Mol
Isobuteno 0 0.355 0.296 1.5E-08
1-Buteno 0 0.645 0.669 6E-09
MTBE 0 0 0.000015 0.194
Metanol 1 0 0.035 0.806

Tabla 5.24 Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Baja Conversion. N=25

109
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Alimentacién en 15 1METANOL | 2BUTENOS | 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 73.9 147.6
Presion (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)

Isobuteno 0 702 28.473 1.381
1-Buteno 0 1274.4 1239.277 35.123
MTBE 0 0 0.147 671.999
Metanol 775.8 0 102.956 0.697
Fracciones Mol

Isobuteno 0 0.355 0.021 0.002
1-Buteno 0 0.645 0.904 0.05
MTBE 0 0 0.000107 0.948
Metanol 1 0 0.075 0.000983

Tabla 5.25 Resultados usando el Modelo de No Equilibrio. N=25

Alimentacién en 15 Error Error Error Error
3DEST | 4FONDOS 3DEST 4FONDOS
Alta Conv. | Alta Conv. | Baja Conv. | Baja Conv.
Temperatura 0.14 2.51 0.41 8.88
Flujos Molares
Isobuteno 75.99 51.99 >100 100.00
1-Buteno 1.70 60.07 283 100.00
MTBE 99.32 3.35 80.27 79.54
Metanol 21.05 98.13 35.34 >100
Fracciones Mol
Iscbuteno 76.19 53.25 >100 100.00
1-Buteno 3.43 60.00 26.00 100.00
MTBE 99.59 3.27 85.98 79.54
Metanol 20.00 98.17 53.33 >100

Tabla 5.26 Error entre el Modelo de No Equilibrio y de Equilibrio. N=25

Cuando se usa el modelo de etapa en no equilibrio la conversion es de 95.7%, con
el modelo de etapa en equilibrio son de 98.9% y 19.5%. En este caso la
conversion del modelo de equilibrio (rama de alta conversién) y el modelo de no
equilibrio aumenta, pero la conversion de la rama de baja conversion disminuye.
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Figura 5.62 Configuracion de la columna. Reaccion de 9 a 16. Alimentaciones en 16 y 16. N=25

=
— = 3DEST
9
Zona de
Reaccién
16
— = 4FONDOS

25

Alimentacion en 16 1METANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 74.2 150.2
Presién (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)
Isobuteno 0 702 9.563 0.003
1-Buteno 0 1274.4 1274.344 0.056
MTBE 0 0 0.001 692.433
Metanol 775.8 0 66.658 16.708
Fracciones Mol
Isobuteno 0 0.355 0.007 0.000004
1-Buteno 0 0.645 0.944 0.000078
MTBE 0 0 5.81E-07 0.976
Metanol 1 0 0.049 0.024
Tabla 5.27 Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Alta Conversién. N=25
Alimentacién en 16 1METANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 74.2 139.9
Presién (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)
Isobuteno 0 702 688.132 0
1-Buteno 0 1274.4 1274.4 0
MTBE 0 0 0.033 13.835
Metanol 775.8 0 66.567 695.365
Fracciones Mol
Isobuteno 0 0.355 0.339 0
1-Buteno 0 0.645 0.628 0
MTBE 0 0 0.000016 0.02
Metanol 1 0 0.033 0.98

Tabla 5.28 Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Baja Conversion. N=25
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5 Comparacion entre los Modelos de Equilibrio y de No Equilibrio

Alimentacién en 16 1METANOL | 2BUTENOS | 3DEST | 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 74.1 145.4
Presidn (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)

Isobuteno 0 702 39.474 0.407
1-Buteno 0 1274.4 1264.412 9.988
MTBE 0 0 0.166 661.952
Metanol 775.8 0 76.829 36.853
Fracciones Mol

Isobuteno 0 0.355 0.029 0.000575
1-Buteno 0 0.645 0.916 0.014
MTBE 0 0 0.00012 0.933
Metanol 1 0 0.056 0.052

Tabla 5.29 Resultados usando el Modelo de No Equilibrio. N=25

Alimentacién en 16 Error Error Error Error
3DEST 4FONDOS 3DEST 4FONDOS
Alta Conv. | Alta Conv. | Baja Conv. | Baja Conv.
Temperatura 0.13 3.30 0.13 3.78
Flujos Molares
Isobuteno 75.77 99.26 >100 100.00
1-Buteno 0.79 99.44 0.79 100.00
MTBE 99.40 4.60 80.12 97.91
Metanol 13.24 54.66 13.36 >100
Fracciones Mol
Isobuteno 75.86 99.30 >100 100.00
1-Buteno 3.06 99.44 31.44 100.00
MTBE 99.52 4.61 86.67 97.86
Metanol 12.50 53.85 41.07 >100

Tabla 5.30 Error entre el Modelo de No Equilibrio y de Equilibrio. N=25

Cuando se usa el modelo de etapa en no equilibrio la conversion es de 94.3%, con
el modelo de etapa en equilibrio son de 98.6% y 1.97%. Para este caso la
conversion de la rama de baja conversidn es minima, de manera que, la Unica
funcién de la columna en este caso es la separacion de una mezcla de isobuteno,
1-butano y metanol, lo que produce una corriente de fondos con una fraccién mol

de 98% de metanol.
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5 Comparacion entre los Modelos de Equilibrio y de No Equilibrio

Tabla 5.31

EQ Alta EQ Alta EQ Alta EQ Alta

3DEST | 4FONDOS | 3DEST | 4FONDOS
Comparacién 14-15 14-15 14-16 14-16
Temperatura 0.00 0.40 0.27 0.33
Flujos Molares
Isobuteno 29.50 60.30 1.37 99.82
1-Buteno 0.23 16.98 1.34 99.67
MTBE 0.00 0.56 0.00 0.26
Metanol 4.55 >100 21.73 >100
Fracciones Mol
Isobuteno 28.57 53.25 0.00 99.80
1-Buteno 0.54 16.67 1.51 99.68
MTBE 29.97 0.51 6.89 0.21
Metanol 476 >100 22.22 >100

Error entre los resultados de alimentar en la etapa 14, 15y 16 para el
Modelo de Equilibrio. Rama de Alta Conversion. N=25

EQ Baja EQ Baja EQ Baja EQ Baja

3DEST | 4FONDOS 3DEST | 4FONDOS
Comparacion 14-15 14-15 14-16 14-16
Temperatura 0.13 1.13 0.13 519
Flujos Molares
Isobuteno 55.62 0 89.71 0
1-Buteno 0.00 0 0.00 0
MTBE 31.82 59.47 50.00 95.92
Metanol 0.01 54.54 0.02 87.96
Fracciones Mol
Isobuteno 38.97 87.18 59.15 100.00
1-Buteno 10.56 89.66 16.04 100.00
MTBE 15.38 59.41 23.08 95.82
Metanol 10.26 54.41 15.38 87.74

Tabla 5.32 Error entre los resultados de alimentar en la etapa 14, 15y 16 para el
Modelo de Equilibrio. Rama de Baja Conversion. N=25
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5 Comparacién entre los Modelos de Equilibrio y de No Equilibrio

NEQ NEQ NEQ NEQ
3DEST | 4FONDOS 3DEST | 4FONDOS

Comparacién 14-15 14-15 14-16 14-16
Temperatura 0.14 0.27 0.4 1.22
Flujos Molares
Isobuteno 6.58 31.36 29.52 79.77
1-Buteno 0.21 6.87 2.24 73.52
MTBE 6.37 0.40 5.73 1.11
Metanol 3.03 >100 27.64 >100
Fracciones Mol
Isobuteno 4.55 33.33 31.82 80.83
1-Buteno 0.44 5.66 1.78 73.58
MTBE 6.14 0.42 5.26 Tl
Metanol 2.60 >100 27.27 >100

Tabla 5.33 Error entre los resultados de alimentar en la etapa 14, 15y 16 para el
Modelo de No Equilibrio. N=25

Para el modelo de equilibrio y para el de no equilibrio el error es minimo cuando se
compara el efecto de alimentar en la etapa 14 6 15. En cambio, cuando se
compara el efecto de alimentar en la etapa 14 6 16 el error aumenta.

Con base en lo anterior es recomendable alimentar en las etapas 14 6 15, ademas
la conversion al alimentar la corriente de 1 METANOL en la etapa 14 6 15 es
mayor, que la conversion obtenida si se alimenta en la etapa 16.
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5 Comparacién entre los Modelos de Equilibrio y de No Equilibrio

Para el caso en donde las dos alimentaciones entran en la etapa 16, las
composiciones del liquido y del vapor del metanol se ven afectadas, y ademas
este efecto es distinto para los dos modelos. Para la rama de alta conversion y el
modelo de no equilibrio después de la zona de reaccién las composiciones
empiezan a aumentar, hasta que llegan a un valor limite para disminuir hasta que
la composicién es de casi cero. Este efecto también se puede ver en la rapidez de
transferencia de masa, después de la zona de reaccion la transferencia es del
vapor al liquido, llega a un valor limite y empieza a cambiar, hasta que la
transferencia se da del liquido al vapor. En cambio para la rama de baja
conversion, después de la zona de reaccidn las composiciones también aumentan,
pero no llegan a un valor limite para empezar a disminuir sino que, la composicién
continla aumentando, esto se debe a que la rapidez de reaccion es minima, lo
que ocasiona que para que se cumpla el balance de materia, el metanol tiene que

salir por la corriente de fondos junto con la pequefa cantidad de MTBE que se
forma en la reaccion.

En los siguientes resultados el nimero de etapas se aumenté a 30.
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Figura 5.81 Resultados variando la etapa de alimentaciéon de TMETANOL con la
reaccion de 4 a 11. N=30
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Figura 5.82 Resultados variando la etapa de alimentacion de 1IMETANOL con la
reaccion de 12 a 19. N=30
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5 Comparacion entre los Modelos de Equilibrio y de No Equilibrio

En las figuras se puede ver que hay una zona en donde la conversion del
isobuteno es la misma usando cualquiera de los 2 modelos, pero cuando la
alimentacién de la corriente TMETANOL entra a la zona de reaccion los resultados
empiezan a ser diferentes. Mientras mas se avanza en la zona de reaccion la
diferencia se hace mayor, hasta que llega un momento en el que se presentan los
MEE en el modelo de equilibrio.

Para ver las diferencias entre los dos modelos y entre los MEE se hizo la
simulacion de aquellas etapas en donde hay presencia de MEE, para el caso

donde la reaccion es de 12 a 19.

C >
B 3DEST
1METANOL 17 — X
2BUTENOS 19 Reaccién
= 19
> 4FONDOS
30

Figura 5.83 Configuracion de la columna. Reaccion de 12 a 19. Alimentaciones en

17 y 19. N=30
Alimentacion en 17 1METANOL | 2BUTENQS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 74 150.7
Presién (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)
Isobuteno 0 702 9.942 1.597
1-Buteno 0 1274.4 1257.259 17.141
MTBE 0 0 0 690.46
Metanol 775.8 0 85.338 0.001
Fracciones Mol
Isobuteno 0 0.355 0.007 0.002
1-Buteno 0 0.645 0.93 0.024
MTBE 0 0 2.1E-08 0.974
Metanol 1 0 0.063 0.000002

N=30

Tabla 5.34 Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Alta Conversion.
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5 Comparacién entre los Modelos de Equilibrio y de No Equilibrio

Alimentacioén en 17 1METANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 74.1 133
Presién (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)

Isobuteno 0 702 357.531 0
1-Buteno 0 1274.4 1274 .4 0
MTBE 0 0 0.001 344 469
Metanol 775.8 0 66.599 364.731
Fracciones Mol

Isobuteno 0 0.355 0.21 6E-09
1-Buteno 0 0.645 0.75 3E-09
MTBE 0 0 4.24E-07 0.486
Metanol 1 0 0.039 0.514

Tabla 5.35 Resultados usando el Modelo de

Equilibrio. Rama de Baja Conversion. N=30

Alimentacién en 17 1METANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 73.8 147.4
Presién (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)
Isobuteno 0 702 30.012 1.758
1-Buteno 0 1274 .4 1237.199 37.201
MTBE 0 0 0.023 670.207
Metanol 775.8 0 105.536 0.034
Fracciones Mol
Isobuteno 0 0.355 0.022 0.002
1-Buteno 0 0.645 0.901 0.052
MTBE 0 0 0.000017 0.945
Metanol 1 0 0.077 0.000048
Tabla 5.36 Resultados usando el Modelo de No Equilibrio. N=30
Alimentacién en 17 Error Error Error Error
3DEST 4FONDOS 3DEST 4FONDOS
Alta Conv. Alta Conv. Baja Conv. | Baja Conv.
Temperatura 0.27 2.24 0.41 9.77
Flujos Molares
Isobuteno 66.87 9.16 >100 100.00
1-Buteno 1.62 53.92 3.01 100.00
MTBE 100.00 3.02 95.65 48.60
Metanol 19.14 97.06 36.89 >100
Fracciones Mol
Isobuteno 68.18 0.00 >100 100.00
1-Buteno 3.22 53.85 16.76 100.00
MTBE 99.88 3.07 97.51 48.57
Metanol 18.18 95.83 49.35 >100

Tabla 5.37 Error entre el Modelo de No Equilibrio y de Equilibrio. N=30
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5 Comparacién entre los Modelos de Equilibrio y de No Equilibrio

Cuando se usa el modelo de etapa en no equilibrio la conversion es de 95.4%, con
el modelo de etapa en equilibrio son de 98.3% y 49.0%. Los errores al comparar el
modelo de no equilibrio con la rama de baja conversion son altos porque los
ndmeros que se estan comparado son pequenos.

. >
T | 3DEST
1{METANOL 18 — e
2BUTENOS 19‘1 Reaccién -
e > 4FONDOS

30

Figura 5.84 Configuracion de la columna. Reaccion de 12 a 19. Alimentaciones en

18 y 19. N=30
Alimentacién en 18 1METANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 74 1561.3
Presion (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)
Isobuteno 0 702 6.988 0.626
1-Buteno 0 1274.4 1260.215 14,185
MTBE 0 0 0 694.385
Metanol 775.8 0 81.412 0.003
Fracciones Mol
Isobuteno 0 0.355 0.005 0.000883
1-Buteno 0 0.645 0.934 0.02
MTBE 0 0 1.5E-08 0.979
Metanol 1 0 0.06 0.000004

Tabla 5.38 Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Alta Conversion.

N=30
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5 Comparacion entre los Modelos de Equilibrio y de No Equilibrio

Alimentacién en 18 IMETANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 74.2 134.4
Presion (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)

Isobuteno 0 702 562.238 0
1-Buteno 0 1274.4 1274.4 0
MTBE 0 0 0.001 139.761
Metanol 775.8 0 66.599 569.439
Fracciones Mol

Isobuteno 0 0.355 0.295 0
1-Buteno 0 0.645 0.67 0
MTBE 0 0 5.17E-07 0.197
Metanol 1 0 0.035 0.803

Tabla 5.39 Resultados usando el Modelo de

Equilibrio. Rama de Baja Conversion. N=30

Alimentacién en 18 1METANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 73.9 147.7
Presién (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)
Isobuteno 0 702 28.138 1.276
1-Buteno 0 1274.4 1239.28 35.12
MTBE 0 0 0.022 672.564
Metanol 775.8 0 102.975 0.24
Fracciones Mol
Isobuteno 0 0.355 0.021 0.002
1-Buteno 0 0.645 0.904 0.05
MTBE 0 0 0.000016 0.948
Metanol 1 0 0.075 0.000338
Tabla 5.40 Resultados usando el Modelo de No Equilibrio. N=30
Alimentacién en 18 Error Error Error Error
3DEST 4FONDOS 3DEST 4FONDOS
Alta Conv. Alta Conv. Baja Conv. | Baja Conv.
Temperatura 0.14 2.44 0.41 9.00
Flujos Molares
Isobuteno 75.17 50.94 >100 100.00
1-Buteno 1.69 59.61 2.83 100.00
MTBE 100.00 3.24 95.45 79.22
Metanol 20.94 98.75 35.33 >100
Fracciones Mol
Isobuteno 76.19 55.85 >100 100.00
1-Buteno 3.32 60.00 25.88 100.00
MTBE 99.91 3.27 96.77 79.22
Metanol 20.00 98.82 53.33 >100

Tabla 5.41 Error entre el Modelo de No Equilibrio y de Equilibrio. N=30
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5 Comparacion entre los Modelos de Equilibrio y de No Equilibrio

Cuando se usa el modelo de etapa en no equilibrio la conversion es de 95.8%, con
el modelo de etapa en equilibrio son de 98.9% y 19.9%. En este caso también los
errores al comparar el modelo de no equilibrio con la rama de baja conversion son
altos porque los nimeros que se estan comparado son pequenos.

&
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——_ | 3DEST
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1{METANOL 19 Zona de
Reaccién
) 19
2BUTENOS 19 | -
- > 4FONDOS
30

Figura 5.85 Configuracion de la columna. Reaccién de 12 a 19. Alimentaciones en

19y 19. N=30
Alimentacion en 19 1METANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 742 150.2
Presion (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)
Isobuteno 0 702 9.765 0
1-Buteno 0 1274.4 1274.395 0.005
MTBE 0 0 0 692.235
Metanol 775.8 0 66.605 16.96
Fracciones Mol
Isobuteno 0 0.355 0.007 3.43E-07
1-Buteno 0 0.645 0.943 0.000007
MTBE 0 0 0.00000002 0.976
Metanol 1 0 0.049 0.024

N=30

Tabla 5.42 Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Alta Conversion.
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5 Comparacion entre los Modelos de Equilibrio y de No Equilibrio

Alimentacion en 19 1METANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 74.2 140.3
Presién (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)

Isobuteno 0 702 693.612 0
1-Buteno 0 1274.4 1274.4 0
MTBE 0 0 0.001 8.387
Metanol 775.8 0 66.599 700.813
Fracciones Mol

Isobuteno 0 0.355 0.341 0
1-Buteno 0 0.645 0.626 0
MTBE 0 0 5.54E-07 0.012
Metanol 1 0 0.033 0.988

Tabla 5.43 Resultados usando el Modelo de

Equilibrio. Rama de Baja Conversion. N=30

Alimentacién en 19 1METANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 74.1 145.4
Presion (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)
Isobuteno 0 702 40.716 0.156
1-Buteno 0 1274.4 1270.29 4.11
MTBE 0 0 0.025 661.103
Metanol 775.8 0 70.84 43.831
Fracciones Mol
Isobuteno 0 0.355 0.029 0.000219
1-Buteno 0 0.645 0.919 0.006
MTBE 0 0 0.000018 0.932
Metanol 1 0 0.051 0.062
Tabla 5.44 Resultados usando el Modelo de No Equilibrio. N=30
Alimentacion en 19 Error Error Error Error
3DEST 4FONDOS 3DEST 4FONDOS
Alta Conv. Alta Conv. Baja Conv. | Baja Conv.
Temperatura 0.13 3.30 0.13 3.51
Flujos Molares
Isobuteno 76.02 100.00 >100 100.00
1-Buteno 0.32 99.88 0.32 100.00
MTBE 100.00 4.71 96.00 98.73
Metanol 5.98 61.31 5.99 >100
Fracciones Mol
Isobuteno 75.86 99.84 >100 100.00
1-Buteno 2.61 99.88 31.88 100.00
MTBE 99.89 4.72 96.92 98.71
Metanol 3.92 61.29 35.29 >100

Tabla 5.45 Error entre el Modelo de No Equilibrio y de Equilibro. N=30




5 Comparacion entre los Modelos de Equilibrio y de No Equilibrio

Cuando se usa el modelo de etapa en no equilibrio la conversion es de 94.1%, con
el modelo de etapa en equilibrio son de 98.6% y 1.19%.

EQ Alta EQ Alta EQ Alta EQ Alta
3DEST | 4FONDOS | 3DEST | 4FONDOS

Comparacién 17-18 17-18 17-19 17-19
Temperatura 0.00 0.40 0.27 0.33
Flujos Molares

Isobuteno 29.71 60.80 1.78 100.00
1-Buteno 0.24 17.25 1.36 99.97
MTBE 0 0.57 0 0.26
Metanol 4.60 >100 21.95 >100

Fracciones Mol

Isobuteno 28.57 55.85 0.00 99.98
1-Buteno 0.43 16.67 1.40 99.97
MTBE 28.57 0.51 476 0.21

Metanol 476 100.00 22.22 >100

Tabla 5.46 Error entre los resultados de alimentar en la etapa 17, 18 y 19 para el
Modelo de Equilibrio. Rama de Alta Conversiéon. N=30

EQ Baja EQ Baja EQ Baja EQ Baja

3DEST | 4FONDOS | 3DEST | 4FONDOS
Comparacién 17-18 17-18 17-19 17-19
Temperatura 0.13 1.05 0.13 5.49
Flujos Molares
Isobuteno 57.26 0 94.00 0
1-Buteno 0.00 0 0.00 0
MTBE 0.00 59.43 0.00 97.57
Metanol 0.00 56.13 0.00 92.15
Fracciones Mol
Isobuteno 40.48 100.00 62.38 100.00
1-Buteno 10.67 100.00 16.53 100.00
MTBE 21.93 59.47 30.66 97.53
Metanol 10.26 56.23 15.38 92.22

Tabla 5.47 Error entre los resultados de alimentar en la etapa 17, 18 y 19 para el
Modelo de Equilibrio. Rama de Baja Conversion. N=30
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5 Comparacion entre los Modelos de Equilibrio y de No Equilibrio

NEQ NEQ NEQ NEQ
3DEST | 4FONDOS | 3DEST | 4FONDQOS

Comparacién 17-18 17-18 17-19 17-19
Temperatura 0.14 0.20 0.41 1.36
Flujos Molares
Isobuteno 6.24 27.42 35.67 91.13
1-Buteno 0.17 5.59 2.67 88.95
MTBE 4.35 0.35 8.70 1.36
Metanol 2.43 >100 32.88 >100
Fracciones Mol
Isobuteno 4,55 0.00 31.82 89.05
1-Buteno 0.33 3.85 2.00 88.46
MTBE 5.88 0.32 5.88 1.38
Metanol 2.60 >100 33.77 >100

Tabla 5.48 Error entre los resultados de alimentar en la etapa 17, 18 y 19 para el
Modelo de No Equilibrio. N=30

Para el modelo de no equilibrio el error es minimo al comparar las etapas 17 con
la 18, y cuando se compara la etapa 17 con la 19 el error también es pequero en
comparacion con el de los otros modelos. Los errores que son muy grandes se
deben a que se estan comparando nimero muy pequefios.

Con estos resultados se puede ver que el modelo que tiene las menores
variaciones respecto a la etapa en la cual se va a alimentar es el de no equilibrio.

130



LEL

TeTOeatarn Admmrtnotn w17 Taparatuis Amestsces o (8 Tamparatose Aremstacon en 19
[ S ESAn - EShas WOl - WG (&A= Eoem - NEQL = NEOV = WEQ1| [=EoM “Eomes  MEOL = NEGY = MER|
1. 155 IH]
= 180 | H oa | -
m-] s ¥ s
1 140 | i &
i 138 | 1
| o | } =
LFE -1 { A1
B Tim! i Eim
1 | 118 | i, s
e t b 1 e
sos 4 18 | - £ s |
= 1004 = e | 1 © oo
" | H |
L L
= I ] r
o1 et L=t e
T8 gttt ' 8 ottt
oy A=A | ¢ R WE—r————————t e
P23 a5 a7 0880 UMBSBT NN TDMNENT AN 1T 2348878 8NN MEBITIMBXNIDINITHNIN
b de Etapa e e fimon e g Evaps
Figura 5.86 Comparacién para las Temperaturas para los 2 modelos. N=30
Flige oo Linuns Alrmenmsciio e 1T Pl de Linuedo Abmantacan &= '8 Vi o Uiguido samentacee o 15
[S-Edies = EoBas Q) [—Haks -~ fCim - ea| [~ oA - fobga - WG|
0 | i LTI re | 18000 -
ey ! o [ ! oo |
uml | 2000 | 13000 |
T RPN ' 11000 ¢ :ﬁ
..mi e P e : 10000 O - -y H - s i | Rhialalatais -
| v =3 ] 000 T o [ — By 2 O -
[ be - .‘4 8000 | v ! b o Bl | m-. ‘_\\
_g!\'ml ‘: - { gm' = N ¥ ;m‘ ‘
£ = ! 0| o 8 e
B s ) | !  som | e
1 1 § w0 | ’ !m
w0on | £ o | i 1
. : sy
00 | 2000 H 2000 |
bs6 : - : el
|M1 1 . oo : Iu!
1 e LI e e R e e e e e e e e L v P e o e DS ey e
P23 48T I NNMHUBETBRNNTINERT IR 12345 8T A RUMNIBUBMETHRNNTDUNAITRADEN 13343 87T 8PN RBUBERTHRRET DD UENTARD
e o Etage he e Etags hes ow Enape
Figura 5.87 Comparacion para los Flujos de Liquido para los 2 modelos. N=30
Fiagn de Vapor Almeniacitn e 17 Pl de Viger Adreringds an 1§ Frago e Vagor Almentacion en 15
[+ EGiks ~ EGoap - MEG| [~ Ecams - EQEms - NED) [—EcAs ~ EcBes - HEG)
180 | 100 | o s \ weey
134000 ' ulm| Gl . ! 1o ] "
12080 | . | 1300 \ ' a8 4
e | s ; el = )
== N : \ |
ey e S 1 D] [ttt b T, | 1m0 |
s , s o) RS XPEs W, ¥
e 0 | 10080 | —
o | | W o | A B0 B\
gy | pr g w6 | I i \ e
L H » - | = 0 \
Esml ! [z Emf I e swl B
| L1 : e __ e gt ¥
in) : an , o=y il
4801 | i 80 i am0 4
00 ' 200 | | 0w
1|§O| : nni | lm*
P23 s T AN RUIMNMMTUBSNIZNNINTERD 13314407 8NN RBUBBHTURNNIBNIATEIEN 123 48 878 FUMRBUBBITHHINHND2DINENITEND
Mo e Pl o oe Biepe b de Empa

Figura 5.88 Comparacién para los Flujos de Vapor para los 2 modelos. N=30
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Figura 5.94 Comparacion para la Fraccion Mol Vapor del 1-Buteno para los 2 modelos. N=30
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Figura 5.96 Comparacion para la Fracciéon Mol Vapor del Metanol para los 2 modelos. N=30
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Figura 5.97 Comparacién para la Rapidez de Reaccién del MTBE para los 2 modelos. N=30
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Figura 5.100 Comparacion para la Fraccién Mol Liquido para cada uno de los componentes para los 2 modelos. N=30
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Figura 5.101 Comparacién para la Fraccién Mol Vapor para cada uno de los componentes para los 2 modelos. N=30
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Figura 5.102 Comparacion para la Rapidez de Reaccion del MTBE para los 2 modelos. N=30
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5 Comparacion entre los Modelos de Equilibrio y de No Equilibrio

En las graficas se puede ver que cuando las dos alimentaciones entran en la
etapa 19, se presenta un comportamiento distinto en las temperaturas, en las
composiciones y en la rapidez de transferencia de masa, para la rama de alta
conversién y para el modelo de no equilibrio. Para las temperaturas después de la
zona de reaccion la temperatura aumenta bruscamente, hasta que llega al valor de
la rama de baja conversion. Para las composiciones se puede ver que después de
la zona de reaccion la composicion aumenta, llega a un valor limite y empieza a
descender para el MTBE y para el Metanol, para el 1-Buteno la composicion
disminuye mas rapido que en los otros casos, ademas el mismo comportamiento
se puede observar para la fraccion mol del vapor. Los comportamientos anteriores
se deben a que cuando las dos corrientes se alimentan en la misma etapa, la
cantidad de los componentes presentes en la parte inferior de la columna es
mayor, por esa razén la transferencia de masa para el Isobuteno, 1-Buteno y
Metanol se da del liquido al vapor, para que los componentes salgan por la
corriente de destilado y lleguen a la zona de reaccioén.

En los siguientes resultados el nimero de etapas se aumentd a 35.
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Figura 5.104 Resultados variando la etapa de alimentacion de 1METANOL con la
reaccionde 4 a 11. N=35
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Figura 5.105 Resultados variando la etapa de alimentacion de TMETANOL con la
reaccion de 14 a 21. N=35
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5 Comparacion entre los Modelos de Equilibrio y de No Equilibrio

Mientras la columna tiene mas etapas hay mas zonas en donde se puede ubicar la
zona de reaccion, lo que hace que exista un mayor niumero de zonas en donde
hay MEE. Cuando la alimentacion del 1TMETANOL esta ubicada en la parte
superior de la columna, la conversiéon de los modelos es muy parecida, pero en
esos puntos no es conveniente alimentar porque la conversion es de
aproximadamente 85%, a menos que se esté buscando una conversion cercana a
ese valor.

Para ver las diferencias entre los dos modelos y entre los MEE se hizo la
simulaciéon de aquellas etapas en donde hay presencia de MEE, para el caso

donde la reaccion es de 14 a 21.

2 -
e ey 3DEST
1METANOL 19 — i
2BUTENOS 21 i Reaccion | .
d e |
> 4FONDOS
35

Figura 5.106 Configuracion de la columna. Reaccion de 14 a 21. Alimentaciones
en 19y 21. N=35

Alimentacion en 19 1METANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 74 150.7
Presién (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)

Isobuteno 0 702 10.062 1.479
1-Buteno 0 1274.4 1257.138 17.262
MTBE 0 0 0 690.459
Metanol 775.8 0 85.34 0
Fracciones Mol

Isobuteno 0 0.355 0.007 0.002
1-Buteno 0 0.645 0.929 0.024
MTBE 0 0 0.000000002 0.974
Metanol 1 0 0.063 0.000000189

N=35

Tabla 5.49 Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Alta Conversion.
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5 Comparacion entre los Modelos de Equilibrio y de No Equilibrio

Alimentacién en 19 1METANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 74.1 133
Presion (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146

Flujos Molares (kmol/hr)

Isobuteno 0 702 355.294 0
1-Buteno 0 1274.4 1274.4 0
MTBE 0 0 0 346.706
Metanol 775.8 0 66.6 362.494

Fracciones Mol

Isobuteno 0 0.355 0.209 0
1-Buteno 0 0.645 0.751 0
MTBE 0 0 0.000000044 0.489
Metanol 1 0 0.039 0.511

Tabla 5.50 Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Baja Conversion. N=35

Alimentacién en 19 1METANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 73.8 147.5
Presién (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146

Flujos Molares (kmol/hr)

Isobuteno 0 702 29.57 1.582
1-Buteno 0 1274.4 1237.629 36.771
MTBE 0 0 0.007 670.841
Metanol 775.8 0 104.946 0.006

Fracciones Mol

Isobuteno 0 0.355 0.022 0.002
1-Buteno 0 0.645 0.902 0.052
MTBE 0 0 0.000005 0.946
Metanol 1 0 0.076 0.000009
Tabla 5.51 Resultados usando el Modelo de No Equilibrio. N=35

Alimentacién en 19 Error Error Error Error
3DEST 4FONDOS 3DEST 4FONDOS
Alta Conv. Alta Conv. Baja Conv. | Baja Conv.

Temperatura 0.27 2.17 0.41 9.83

Flujos Molares

Isobuteno 65.97 6.51 >100 100.00
1-Buteno 1.58 53.06 2.97 100.00
MTBE 100.00 2.92 100.00 48.32
Metanol 18.68 100.00 36.54 >100

Fracciones Mol

Isobuteno 68.18 0.00 >100 100.00
1-Buteno 2.99 53.85 16.74 100.00
MTBE 99.96 2.96 99.12 48.31

Metanol 17.11 97.90 48.68 >100

Tabla 5.52 Error entre el Modelo de No Equilibrio y de Equilibrio. N=35
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5 Comparacion entre los Modelos de Equilibrio y de No Equilibrio

Cuando se usa el modelo de etapa en no equilibrio la conversion es de 95.5%, con
el modelo de etapa en equilibrio son de 98.3% y 49.3%.

[ =y 3DEST
14

1METANOL 20 —
2BUTENOS 21 Reaccién

—

21

= 4FONDOS
35

Figura 5.107 Configuracion de la columna. Reaccién de 14 a 21. Alimentaciones
en 20y 21. N=35

Alimentacion en 20 1METANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 74 151.3
Presién (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)

Isobuteno 0 702 7.067 0.576
1-Buteno 0 1274.4 1260.134 14.266
MTBE 0 0 0 694,357
Metanol 775.8 0 81.442 0
Fracciones Mol

Isobuteno 0 0.355 0.005 0.000812
1-Buteno 0 0.645 0.934 0.02
MTBE 0 0 0.000000002 0.979
Metanol 1 0 0.06 0.00000048

Tabla 5.53 Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Alta Conversion.
N=35
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5 Comparacion entre los Modelos de Equilibrio y de No Equilibrio

Alimentacién en 20 1METANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 74.2 134.4
Presioén (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)

Isobuteno 0 702 561.223 0
1-Buteno 0 1274.4 1274.4 0
MTBE 0 0 0 140.777
Metanol 775.8 0 66.6 568.423
Fracciones Mol

Isobuteno 0 0.355 0.285 0
1-Buteno 0 0.645 0.67 0
MTBE 0 0 0.000000054 0.199
Metanol 1 0 0.035 0.801

Tabla 5.54 Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Baja Conversion. N=35

Alimentacién en 20 1METANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 73.9 147.8
Presion (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)
Isobuteno 0 702 27.842 1.188
1-Buteno 0 1274.4 1239.4 35
MTBE 0 0 0.006 672.963
Metanol 775.8 0 102.782 0.049
Fracciones Mol
Isobuteno 0 0.355 0.02 0.002
1-Buteno 0 0.645 0.905 0.049
MTBE 0 0 0.000005 0.949
Metanol 1 0 0.075 0.000069
Tabla 5.55 Resultados usando el Modelo de No Equilibrio. N=35
Alimentacién en 20 Error Error Error Error
3DEST 4FONDOS 3DEST 4FONDOS
Alta Conv. Alta Conv. Baja Conv. | Baja Conv.
Temperatura 0.14 2.37 0.41 9.07
Flujos Molares
Isobuteno 74.62 51.52 >100 100.00
1-Buteno 1.67 59.24 2.82 100.00
MTBE 100.00 3.18 100.00 79.08
Metanol 20.76 100.00 35.20 >100
Fracciones Mol
Isobuteno 75.00 59.40 >100 100.00
1-Buteno 3.20 59.18 25.97 100.00
MTBE 99.96 3.16 98.92 79.03
Metanol 20.00 99.30 53.33 >100

Tabla 5.56 Error entre el Modelo de No Equilibrio y de Equilibrio. N=30
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5 Comparacion entre los Modelos de Equilibrio y de No Equilibrio

Cuando se usa el modelo de etapa en no equilibrio la conversion es de 95.8%, con
el modelo de etapa en equilibrio son de 98.9% y 20.0%. En este caso la
conversion de la rama de alta conversion y del modelo de no equilibrio aumentan,
mientras que la conversibn de la rama de baja conversion disminuye, en
comparacion cuando se alimenta en la etapa 20.

1

>
(= =S e 3DEST
14

1METANOL 21

4 21

h

2BUTENOS 21 i

= 4FONDOS
35

Figura 5.108 Configuracion de la columna. Reaccion de 14 a 21. Alimentaciones
en 21y 21. N=35

Alimentacion en 21 1METANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 74.2 150.2
Presion (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)

Isobuteno 0 702 9.861 0
1-Buteno 0 1274.4 1274.4 0
MTBE 0 0 0 692.139
Metanol 775.8 0 66.6 17.061
Fracciones Mol

Isobuteno 0 0.355 0.007 0.000000008
1-Buteno 0 0.645 0.943 0.000000162
MTBE 0 0 0.000000002 0.976
Metanol 1 0 0.049 0.024

N=35

Tabla 5.57 Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Alta Conversion.
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5 Comparacion entre los Modelos de Equilibrio y de No Equilibrio

Alimentacion en 21 1METANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 74.2 140.6
Presidn (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146

Flujos Molares (kmol/hr)

Isobuteno 0 702 697.142 0
1-Buteno 0 1274.4 1274.4 0
MTBE 0 0 0 4.858
Metanol 775.8 0 66.6 704.342

Fracciones Mol

Isobuteno 0 0.355 0.342 0
1-Buteno 0 0.645 0.625 0
MTBE 0 0 0.000000058 0.007
Metanol 1 0 0.033 0.993
Tabla 5.58 Resultados usando el Modelo de Equilibrio. Rama de Baja Conversion. N=35
Alimentacién en 21 1METANOL | 2BUTENOS 3DEST 4FONDOS
Temperatura (°C) 46.8 76.8 74.2 145.5
Presién (bar) 11.146 11.146 11.146 11.146
Flujos Molares (kmol/hr)
Isobuteno 0 702 41.364 0.022
1-Buteno 0 1274 .4 1273.775 0.625
MTBE 0 0 0.007 660.606
Metanol 775.8 0 67.24 47.946
Fracciones Mol
Isobuteno 0 0.355 0.03 0.000031
1-Buteno 0 0.645 0.921 0.000882
MTBE 0 0 0.000005 0.931
Metanol 1 0 0.049 0.068
Tabla 5.59 Resultados usando el Modelo de No Equilibrio. N=35
Alimentacién en 21 Error Error Error Error
3DEST 4FONDOS 3DEST 4FONDOS
Alta Conv. Alta Conv. Baja Conv. | Baja Conv.
Temperatura 0.00 3.23 0.00 3.37

Flujos Molares

Isobuteno 76.16 100.00 >100 100.00
1-Buteno 0.05 100.00 0.05 100.00
MTBE 100.00 4,77 100.00 99.26

Metanol 0.95 64.42 0.95 >100

Fracciones Mol

Isobuteno 76.67 99.97 >100 100.00
1-Buteno 2.39 99.98 32.14 100.00
MTBE 99.96 4.83 98.84 99.25

Metanol 0.00 64.71 32.65 >100

Tabla 5.60 Error entre el Modelo de No Equilibrio y de Equilibrio. N=35
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5 Comparacién entre los Modelos de Equilibrio y de No Equilibrio

Cuando se usa el modelo de etapa en no equilibrio la conversion es de 94.1%, con
el modelo de etapa en equilibrio son de 98.5% y 0.69%.

EQ Alta EQ Alta EQ Alta EQ Alta
3DEST | 4FONDOS 3DEST | 4FONDOS

Comparacién 19-20 19-20 19-21 19-21
Temperatura 0.00 0.40 0.27 0.33
Flujos Molares

Isobuteno 29.77 61.05 2.00 100.00
1-Buteno 0.24 17.36 1.37 100.00
MTBE 0 0.56 0 0.24
Metanol 4.57 0 21.96 0

Fracciones Mol

Isobuteno 28.57 59.40 0.00 100.00
1-Buteno 0.54 16.67 1.51 100.00
MTBE 0.00 0.51 0.00 0.21
Metanol 4.76 >100 2222 >100

Tabla 5.61 Error entre los resultados de alimentar en la etapa 19, 20 y 21 para el
Modelo de Equilibrio. Rama de Alta Conversion. N=35

EQ Baja EQ Baja EQ Baja EQ Baja

3DEST 4FONDOS 3DEST | 4FONDOS
Comparacion 19-20 19-20 19-21 19-21
Temperatura 0.13 1.05 0.13 5.71
Flujos Molares
Isobuteno 57.96 0 96.22 0
1-Buteno 0.00 0 0.00 0
MTBE 0 59.40 0 98.60
Metanol 0.00 56.81 0.00 94.30
Fracciones Mol
Isobuteno 41.15 0 63.64 0
1-Buteno 10.79 0 16.78 0
MTBE 2273 59.30 31.82 98.57
Metanol 10.26 56.75 15.38 94.32

Tabla 5.62 Error entre los resultados de alimentar en la etapa 19, 20 y 21 para el
Modelo de Equilibrio. Rama de Baja Conversion. N=35
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5 Comparacion entre los Modelos de Equilibrio y de No Equilibrio

NEQ NEQ NEQ NEQ
3DEST 4FONDOS 3DEST 4FONDOS

Comparacioén 19-20 19-20 19-21 19-21
Temperatura 0.14 0.20 0.54 1.36
Flujos Molares
Isobuteno 5.84 2491 39.89 98.61
1-Buteno 0.14 4.82 292 98.30
MTBE 14.29 0.32 0.00 1.53
Metanol 2.06 >100 35.93 >100
Fracciones Mol
Isobuteno 9.09 0.00 36.36 98.45
1-Buteno 0.33 577 2.1 98.30
MTBE 0.00 0.32 0.00 1.59
Metanol 1.32 >100 35.53 >100

Tabla 5.63 Error entre los resultados de alimentar en la etapa 19, 20 y 21 para el
Modelo de No Equilibrio. N=35

Al variar la etapa de alimentacion el modelo de no equilibrio es el que presenta las
menores diferencias. En los 3 modelos la corriente que presenta las menores
diferencias es la del destilado.

La rama de baja conversién es la que presenta las mayores diferencias, esto se
debe a que se comparan resultados en donde las conversiones son de 49.3%,
20.0% y 0.69%. En cambio, como la conversion de la rama de alta conversion del
modelo de equilibrio, y la conversion del modelo de no equilibrio son muy
parecidas, los errores son pequenos.
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5 Comparacién entre los Modelos de Equilibrio y de No Equilibrio

El efecto que causa el hecho de que las 2 alimentaciones entren en la misma
etapa se observa en las temperaturas, las composiciones y en la rapidez de
transferencia de masa. Para las temperaturas, después de la zona de reaccion la
temperatura de la rama de alta conversiéon y del modelo de no equilibrio aumenta
bruscamente, pero como este cambio es en las etapas inferiores no interfiere con
la reaccion. El cambio continia hasta que el valor final es el mismo que el
obtenido cuando se alimento la corriente de 1IMETANOL en las etapas superiores.

En la composicién del Metanol se ve un aumento muy brusco después de la zona
de reaccion, el efecto de las alimentaciones en este caso es aumentar la cantidad
de este componente en la parte inferior de la columna, pero como el metanol sale
en la corriente de destilado su transferencia de masa en las etapas inferiores se
da del liquido al vapor. Para el MTBE se puede ver el mismo efecto, pero como
sale en la corriente de fondos su transferencia de masa en este caso es del vapor
al liquido.

En todos los casos anteriores se puede ver que la rapidez de reaccion de la rama
de baja conversion es muy alta en las primeras etapas, incluso mas alta que la de
la rama de alta conversion y la del modelo de no equilibrio. Sin embargo en las
etapas inferiores de la zona de reaccion el MTBE no se sigue formando, sino que
se lleva a cabo la reaccion inversa para producir a partir de MTBE isobuteno y
metanol. Este efecto es causado por la gran cantidad de MTBE que se encuentra
presente es este caso en la zona de reaccion.

Cuando la corriente de TMETANOL se alimenta arriba de la zona de reaccion la
conversion es muy parecida usando cualquiera de los 2 modelos, pero si se
alimenta en la zona de reaccién la conversion de modelo de no equilibrio siempre
es menor. El efecto mas importante es que si se alimenta después de la zona de
reaccion la conversion en el modelo de equilibrio disminuye a valores de cero, en
el modelo de no equilibrio también se ve una disminucién de la conversion pero no
hasta cero.

Los resultados mas importantes son lo siguientes:

1. Si se utiliza el modelo de equilibrio hay presencia de MEE.

2. Cuando se usa el modelo de no equilibrio no hay MEE.

3. La etapa de alimentacion de la corriente TMETANOL, determina si hay o no
MEE.

4. La temperatura y la composiciéon del liquido en la zona de reaccioén, son muy
diferentes en los casos en que hay MEE.

5. Cuando aumenta la temperatura y la composicion del MTBE en la zona de
reaccion, se favorece la reaccion de descomposicion del MTBE que fue
formado previamente en las etapas superiores, obteniéndose una corriente de
fondos que no es rica en MTBE. Este caso se llamo6 rama de baja conversion.

6. Por el contrario, si la temperatura y la composiciéon del MTBE en la zona de
reacciéon eran bajas, la reaccion que era favorecida era la de formacion del
MTBE, obteniéndose en la corriente de fondos una corriente rica en MTBE.
Este caso se denomind rama de alta conversion.

154



5 Comparacién entre los Modelos de Equilibrio y de No Equilibrio

7. Al aumentar el nUmero de etapas también aumento el numero de MEE.

8. Sila zona de reaccion es cambiada, la etapa de alimentacion de la corriente de
1METANOL en donde se presentan MEE también cambia.

9. Los resultados del modelo de no equilibrio son muy parecidos a los resultados
de la rama de alta conversion del modelo de equilibrio. Pero si se alimentan las
dos corrientes en la misma etapa la diferencia entre los resultados aumenta.

10.Las diferencias de composicidon en cada uno de los platos, provoca que, los
resultados de la composiciéon de las corrientes de destilado y de fondos sea
distinta para cada uno de los modelos.

La transferencia de masa es un factor importante que hay que considerar para
saber como influye en el proceso. Para analizar el efecto de la transferencia de
masa, se llevo a cabo una serie de simulaciones, en donde se varid el valor de los
coeficientes de transferencia de masa. Con esa informacion se puede analizar qué
pasa en el proceso cuando los coeficientes valen 60%, 70%, 80%, 90%, 110%,
120%, 130% y 140% de su valor original.

La columna que se simulé fue la de la figura 5.8, en el apéndice F se encuentra el
codigo fuente de la subrutina en lenguaje Fortran, utilizada para variar el valor de
los coeficientes.
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Al analizar las graficas se puede ver que, el efecto de variar los coeficientes de
transferencia de masa en la conversién es minimo. Cuando los coeficientes de
transferencia de masa valen el 60% de su valor original la conversiéon es de
93.19%. Pero si los coeficientes valen 140%, la conversién es del 96.58%. Una
diferencia de solo 0.03%.

La variacion de los coeficientes, tiene también un efecto casi nulo, en las
temperaturas y en los flujos de liquido y de vapor.

Sin embargo, al analizar la rapidez de reaccion, se puede ver que cuando
disminuye el coeficiente de transferencia de masa, en las etapas superiores
aumenta la rapidez de reaccion, pero en las etapas inferiores la rapidez de
reaccion disminuye. Por el contrario, si el coeficiente de transferencia de masa
aumenta, la rapidez de reaccion en las etapas superiores es pequefia, pero en las
etapas inferiores la rapidez de reaccion aumenta. En la figura 5.132 se pude ver
que en las etapas 9, 10 y 11, la rapidez de reaccion para todos los casos
estudiados es mucho mayor que en las etapas 4 a 8.

Si aumenta la transferencia de masa, la conversiéon aumenta, porque la rapidez de
reaccién en las etapas inferiores es mucho mayor que en las etapas superiores.

Con estas simulaciones, se puede ver que los coeficientes de transferencia de
masa influyen en el proceso. De manera que, al aumentar la transferencia de
masa, los resultados obtenidos seran mas parecidos a los del modelo de
equilibrio.

El efecto que tiene la transferencia de masa en el proceso, se puede ver en la
siguiente figura.
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En la figura 5.133 que corresponde a la rama de alta conversion, se puede ver
que, la rapidez de transferencia de masa del isobutano es mayor que la rapidez

158
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con la que se consume el isobutano. De manera que para este caso, la
transferencia de masa no es un factor limitante.

Por el contrario, en la figura que corresponde a la rama de baja conversion, la
rapidez con la que se consume el isobutano es parecida a la transferencia de
masa para el modelo de no equilibrio. Pero para el modelo de equilibrio, la rapidez
de consumo es mucho mayor que la rapidez de transferencia de masa. Es en este
caso donde la transferencia de masa se convierte en el factor limitante del

proceso.

Nomenclatura

A

Alta
Baja
Cpmexcla
EQ Alta
EQ Baja
h

k
NEQ
NEQ |
NEQ L
NEQ S
NEQ V
Sc

etapa de alimentacion

resultados del modelo de equilibrio rama de alta conversién
resultados del modelo de equilibrio rama de baja conversion
calor especifico [J / kmol K]

resultados del modelo de equilibrio rama de alta conversion
resultados del modelo de equilibrio rama de baja conversion
coeficiente de transferencia de calor [W/ K]

coeficiente de transferencia de masa binario promedio [kmol / s]
resultados del modelo de no equilibrio

resultados del modelo de no equilibrio para la interfase
resultados del modelo de no equilibrio para la fase liquido
resultados del modelo de no equilibrio para el seno del fluido
resultados del modelo de no equilibrio para la fase vapor
numero de Schmidt
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La destilacion reactiva es una opcion que permite llevar a cabo una reaccién y una
separacion al mismo tiempo, lo que provoca que se necesite menos equipo, se
aprovechen los reactivos y los servicios suministrados al sistema.

Para modelar la separacion se pueden usar 2 modelos, el modelo de etapa en
equilibrio y el de etapa en no equilibrio. EI modelo de etapa en no equilibrio se
basa en los fenédmenos fundamentales, por lo que es mas riguroso, pero sus
desventajas podrian radicar en el numero de ecuaciones que se necesitan
resolver y en que se necesita la configuracion previa de la columna. En cambio el
modelo de etapa en equilibrio es un modelo mas sencillo, ya que simplifica los
fenomenos fundamentales, al considerar que existe un equilibrio termodinamico en

cada etapa.

El modelo de equilibrio es mas facil de resolver, pero sus resultados no estan
apegados a la realidad. Sin embargo, el modelo se puede mejorar usando el
concepto de las eficiencias, pero no hay una eficiencia que considere que se esta
llevando a cabo una reaccién quimica. Por lo que a pesar las desventajas que
presenta el modelo de no equilibrio, vale la pena utilizarlo porque se obtienen
resultados reales.

En caso de que se tenga una reaccion heterogénea, también se debe contar con
un modelo que describa adecuadamente la adsorcion de los reactivos en el
catalizador, su transporte hacia el sitio activo, la rapidez de reaccién y el proceso
de salida del los productos del catalizador,

En algunos casos, como resultado de la combinacion de la reacciéon quimica y de
la separacion, pueden existir MEE. Los MEE tienen implicaciones muy fuertes en
la operacion y en el control de la columna, ya que una perturbacion puede
ocasionar que el sistema cambie de una solucion a otra.

Para la columna estudiada se observa que unicamente hay MEE cuando las
simulaciones se realizan con el modelo de equilibrio. Se obtuvieron 2 soluciones,
una que corresponde a una alta conversion del isobuteno (>98%) y otra que
corresponde a una baja conversion del isobuteno (<50%).

En la rama de baja conversion, la temperatura y la composicién en el liquido del
MTBE son mayores que en el caso de la rama de alta conversion.

Para la rama baja conversion, en las etapas superiores de la zona de reaccién se
forma mucho MTBE, pero en las etapas inferiores debido a la gran cantidad de
MTBE que se formé previamente y a las altas temperaturas, la reacciéon que se
lleva a cabo es la de descomposicion del MTBE.
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En cambio, para la rama de alta conversion y para el modelo de no equilibrio, en
las etapas superiores de la zona de reaccion se forma muy poco MTBE, de
manera que al llegar a las etapas inferiores de la zona de reaccion, la cantidad de
MTBE presente y las temperaturas, no provocan que la reaccién sea de
descomposicién, como en el caso de la rama de baja conversion, sino que se
sigue llevando a cabo la reaccién de formacién del MTBE.

Si la zona de reaccion se mueve a lo largo de la columna, los MEE también
cambian. Y si el nimero de etapas aumenta, el numero de MEE también aumenta.
Al aumentar el numero de etapas, y dejando el reflujo y el flujo de fondos sin
cambio, la conversion aumenta.

Una de las opciones para evitar que la columna opere en una zona en donde
existan MEE, consiste en alimentar la corriente de TMETANOL antes de la zona
de reaccioén, pero la conversion que se alcanza es de aproximadamente 85%. En
cambio si la corriente de TMETANOL se alimenta en la zona de reaccion la
conversion es de aproximadamente 95%.

Cuando las 2 alimentaciones entran en la misma etapa la conversiéon disminuye,
en comparacién con la conversion que se obtiene si las corrientes se alimentan en
etapas separadas. Ademas se observa que después de la zona de reaccién
aumenta la temperatura, la composicion del metanol y la del MTBE para la rama
de alta conversion y el modelo de no equilibrio. Este comportamiento que es
distinto al observado al alimentar en etapas superiores, es ocasionado por
alimentar 2 corrientes en la misma etapa. La manera en la que responde el
sistema es aumentando la transferencia de masa del metanol para que pase del
liquido al vapor, y de esa manera salga por la corriente del destilado. Con base en
lo anterior no es recomendable alimentar las 2 corrientes en la misma etapa.

La rama de baja conversiéon siempre provoco un aumento en los flujos de liquido y
de vapor, para una columna que se vaya a construir o que esté operando, estos
datos son importantes pues se tiene que considerar que pasaria en caso de una
perturbacién, ya que la columna podria estar disenada para flujos menores (rama
de alta conversion) y se podria inundar.

Con el modelo de no equilibrio, se puede estudiar el efecto de la transferencia de
masa. Al aumentar la transferencia de masa la conversibn aumenta, si la
transferencia de masa continua aumentando entonces el modelo de no equilibrio
tiende a ser igual al modelo de equilibrio. Si la transferencia de masa disminuye,
entonces la conversion también disminuye, esto se debe a que la cantidad de
isobuteno y de metanol que pueden reaccionar para formar MTBE es menor.

La transferencia de masa puede ser un factor limitante en la operacion de la
columna. Cuando se analiza la rama de alta conversién y los resultados del
modelo de equilibrio, se observa que la rapidez de consumo del isobuteno es
menor que la rapidez de transferencia de masa, en este caso la transferencia de
masa no es un factor limitante. Por el contrario, al analizar la rama de baja
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conversion, se ve que la rapidez de consumo del isobuteno, es mucho mayor que
la rapidez de transferencia de masa del isobuteno, en este caso la transferencia
de masa es un factor limitante, porque no se cuenta con la cantidad necesaria de
isobuteno para que reaccione y forme MTBE.

El mejor sistema, considerando como el mejor a aquel que tiene una alta
conversion y no presenta o tiene un minimo de MEE, es el de 17 etapas. En los
demas sistemas la conversion es alta, pero el nimero de MEE aumenta.

Los dos modelos pueden ser mejorados si se cuenta con informacion
experimental, ya que los parametros que utilizan los modelos serian especificos
para el sistema de estudio. Para mejorar el modelo de equilibrio, se pueden usar
las eficiencias excepto en la zona de reaccién. Para el modelo de no equilibrio, se
pueden obtener mejores correlaciones que permitan calcular la transferencia de
masa, la cual es una parte muy importante del modelo. El problema es que esos
parametros solo pueden ser utilizados en sistemas iguales o muy parecidos, y en
caso de realizar un cambio en el sistema, los parametros se tienen que volver a
ajustar que continien dando informacion mas confiable.
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Apéndice A

Apéndice A

Archivo Input de Aspen Plus 9.3 usado para la simulacion del Modelo de Etapa en
Equilibrio. La columna cuenta con 17 etapas y la reaccién es de la etapa 4 a la 11.

TITLE 'Modelo de Egquilibrio 17 Etapas'

IN-UNITS MET VOLUME-FLOW='CUM/HR' ENTHALPY-FLO='MMKCAL/HR' &
HEAT-TRANS~-C="'KCAL/HR-SQM-K' PRESSURE=BAR TEMPERATURE=C
VOLUME=CUM DELTA-T=C HEAD=METER MOLE-DENSITY='KMOL/CUM'
MASS-DENSITY='KG/CUM' MOLE-ENTHALP='KCAL/MOL' &
MASS-ENTHALP='KCAL/KG' HEAT=MMKCAL MOLE-CONC='MOL/L' &
PDROP=BAR

DEF-STREAMS CONVEN ALL
RUN-CONTROL MAX-FORT-ERR=50

DATABANKS PURECOMP / AQUEOUS / SOLIDS / INORGANIC / &
NOASPENPCD

PROP-SOQURCES PURECOMP / AQUEOUS / SOLIDS / INORGANIC

COMPONENTS
I-BUTENO C4H8-5 I-BUTENO /
N-BUTENO C4H8-1 N-BUTENO /
MTBE C5H120-D2 MTBE /
METANOL CH40 METANOL

FLOWSHEET
BLOCK Bl IN=1METANOL Z2BUTENOS OQOUT=3DEST 4FONDOS

PROPERTIES UNIFAC

PROP-SET PS-1 GAMMA SUBSTREAM=MIXED PHASE=L

STREAM 1METANOL
SUBSTREAM MIXED TEMP=320 <K> PRES=11 <ATM>

MOLE-FLOW METANOL 215.5 <MOL/SEC>

STREAM 2BUTENOS
SUBSTREAM MIXED TEMP=350 <K> PRES=11 <ATM>
MOLE-FLOW I-BUTENO 195 <MOL/SEC> / N-BUTENO 354 <MOL/SEC>

BLOCK Bl RADFRAC
PARAM NSTAGE=17 ALGCRITHM=NONIDEAL MAXQ0L=200 MAXIL=40
FEEDS 1METANOL 10 / 2BUTENOS 11
PRODUCTS 3DEST 1 L / 4FONDOS 17 L
P-SPEC 1 11 <ATM>
COL-SPECS MOLE-RDV=0 MOLE-B=197 <MOL/SEC> MOLE-RR=7
REAC-STAGES 4 11 RSU
HOLD-UP 4 11 MASS-LHLDP=1000
T=EST 2 &7 /[ 11 77 [ 16 127

&
&
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X-EST 17 MTBE 0.9
Y-EST 17 MTBE 0.9

TRAY-REPORT

SENSITIVITY S-1

TRAY-OPTION=ALL-TRAYS PROPERTIES=PS-1

PARAM BASE-CASE=NO

DEFINE EI MOLE-FLOW STREAM=2ZBUTENOQOS SUBSTREAM=MIXED
COMPONENT=I-BUTENO

DEFINE DI MOLE-FLOW STREAM=3DEST SUBSTREAM=MIXED &
COMPONENT=I-BUTENO

DEFINE FI MOLE-FLOW STREAM=4FONDOS SUBSTREAM=MIXED &
COMPONENT=I-BUTENO

DEFINE XMTBE MOLE-FRAC STREAM=4FONDOS SUBSTREAM=MIXED
COMPONENT=MTBE

DEFINE DMTBE MOLE-FLOW STREAM=3DEST SUBSTREAM=MIXED
COMPONENT=MTBE

DEFINE FMTBE MOLE-FLOW STREAM=4FONDOS SUBSTREAM=MIXED
COMPONENT=MTBE

TABULATE
TABULATE
TABULATE
TABULATE
TABULATE

1
2
3
4
5

"XMTBE" COL-LABEL="XMOL"
"(EI-DI-FI)/EI*100" COL-LABEL="CONV"
"DMTBE" COL-LABEL="DEST"

"FMTBE" COL-LABEL="FONDO"
"DMTBE+FMTBE" COL-LABEL="SUMA"

VARY BLOCK-VAR BLOCK=Bl VARIABLE=STAGE SENTENCE=FEEDS
ID1=1METANOL
RANGE LOWER="2" UPPER="16" INCR="1"

STREAM-REPOR MOLEFLOW MOLEFRAC

REACTIONS RSU REAC-DIST

IN-UNITS SI

PARAM SUBROUTINE=RVU3
REAC-DATA 1 KINETIC
STOIC 1 METANOL -1 / I-BUTENO -1 / MTBE 1

s we e

-

~e

&

&
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Apéndice B

Archivo Input de Aspen Plus 9.3 usado para la simulacion del Modelo de Etapa en
No Equilibrio. La columna cuenta con 17 etapas y la reaccion es de la etapa 4 a la

11

TITLE 'Modelo de No Equilibrio 17 Etapas'

IN-UNITS MET VOLUME-FLOW='CUM/HR' ENTHALPY-FLO='MMKCAL/HR' &
HEAT-TRANS-C='KCAL/HR-SQM-K' PRESSURE=BAR TEMPERATURE=C &
VOLUME=CUM DELTA-T=C HEAD=METER MOLE-DENSITY='KMOL/CUM' &
MASS-DENSITY="KG/CUM' MOLE-ENTHALP='KCAL/MOL' &
MASS-ENTHALP='KCAL/KG' HEAT=MMKCAL MOLE-CONC='MOL/L' &
PDROP=BAR

DEF-STREAMS CONVEN ALL
RUN-CONTROL MAX-FORT-ERR=50

DATABANKS PURECOMP / AQUEOUS / SOLIDS / INORGANIC / &
NOASPENPCD

PROP-SQURCES PURECOMP / AQUEQUS / SOLIDS / INORGANIC

COMPONENTS
I-BUTENO C4H8-5 I-BUTENO /
1BUTENO C4H8-1 1BUTENO /
MTBE C5H120-D2 MTBE /
METANQOL CH40 METANOL

FLOWSHEET
BLOCK Bl IN=1METANOL 2BUTENOS OUT=3DESTILA 4FONDOS

PROPERTIES UNIFAC

PROP-SET PS-1 GAMMA SUBSTREAM=MIXED PHASE=L

STREAM 1METANOL
SUBSTREAM MIXED TEMP=320 <K> PRES=11 <ATM>
MOLE-FLOW METANOL 215.5 <MOL/SEC>

STREAM 2BUTENOS
SUBSTREAM MIXED TEMP=350 <K> PRES=11 <ATM>
MOLE-FLOW I-BUTENO 195 <MOL/SEC> / 1BUTENO 354 <MOL/SEC>

BLOCK Bl RATEFRAC
PARAM NCOL=1 INIT-MAXIT=50 INIT-OPTION=CHEMICAL &
L-TRANS=LINEAR TOT-SEGMENT=17

COL-CONFIG 1 17

TRAY-SPECS 1 2 3 NTRAYS=2 TRAY-TYPE=SIEVE &
COL-DIAM=10 <METER>

TRAY-SPECS 1 12 16 NTRAYS=5 TRAY-TYPE=SIEVE &
COL-DIAM=10 <METER>
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PACK-SPECS 1 4 11 HTPACK=0.7 PACK-ARRANGE=RANDOM &
PACK-TYPE=RASCHIG PACK-MAT=CERAMIC PACK-DIM="0.25-IN" &
PACK-SIZE=6.35000E-3 SPAREA=7.119400 PACK-FACTOR=52.49280
PACK-TENSION=61.00000 COL-DIAM=13.5 <METER> &
MASS-LHLDP=1000 VOID-FRACTIO=0.62

FEEDS 1IMETANOL 1 1 / 2BUTENOS 1 11

PRODUCTS 3DESTILA 1 1 L / 4FONDOS 1 17 L

P-SPEC 1 1 11 <ATM>

COL-SPECS 1 MOLE-RDV=0 MOLE-RR=7 MOLE-B=197 <MOL/SEC>

TLIO-EST 1 2 74.7 y 1 4 76:2 / 1 5 76.5 / 1 18 &

80.1 / 1 11 83.8 / 1 16 148

MOLE-L-EST 1 2 9610 / 1 4 9685 / 1 5 98596 / 1 10 &
8290 / 1 11 7899 / 1 16 7711

MOLE-V-EST 1 2 10784 / 1 4 11071 / 1 5 11057 / 1 &
10 9680 / 1 11 7528 / 1 16 6737

X-EST 1 17 MTBE 0.9

Y-EST 1 17 MTBE 0.9

REPORT INT-PROFILE FLOOD-INFO MASS-RATES REAC-RATES

SEGMENT-REPO SEGMENT-OPTI=ALL-SEGMENTS PROPERTIES=PS-1

REAC-SEGMENT 1 4 11 RSUB

SENSITIVITY S-1

PARAM BASE-CASE=NO

DEFINE XMT MOLE-FRAC STREAM=4FONDOS SUBSTREAM=MIXED &
COMPONENT=MTBE

DEFINE EI MOLE-FLOW STREAM=2BUTENOS SUBSTREAM=MIXED &
COMPONENT=I-BUTENO

DEFINE DI MOLE-FLOW STREAM=3DESTILA SUBSTREAM=MIXED &
COMPONENT=I-BUTENO

DEFINE FI MOLE-FLOW STREAM=4FONDOS SUBSTREAM=MIXED &
COMPONENT=I-BUTENO

TABULATE 1 "XMT" COL-LABEL="XMOL"

TABULATE 2 " (EI-DI-FI)/EI*100" COL-LABEL="CONV"

VARY BLOCK-VAR BLOCK=Bl VARIABLE=SEGMENT SENTENCE=FEEDS &
ID1=1METANCL

RANGE LOWER="16" UPPER="2" INCR="-1"

STREAM-REPOR MOLEFLOW MOLEFRAC

REACTIONS RSUB REAC-DIST

e e ma wa wa

IN-UNITS SI

PARAM SUBROUTINE=RNE3

REAC-DATA 1 KINETIC

STOIC 1 I-BUTENO -1 / METANOL -1 / MTBE 1

&
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Apéndice C

Subrutina en lenguaje Fortran para calcular la rapidez de reaccion para el Modelo
de Etapa en Equilibrio.

C2345678912345678921234567893123456789412345678951234567896123456789712
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SUBROUTINE RVU3 (NSTAGE, NCOMP,
T, TLIQ)
F, X,
KDIAG, STOIC,
IHVBAS, HLDVAP,
NREAL, REAL,
NINTB, INTB,
IWORK, NWORK,
VARIABLES IN ARGUMENT LIST

VARIABLE I/0 TYPE DIMENSION

NSTAGE I I -

NCOMP I 14 -

NR I I -

NRL 1 I -

NRV I I -

T E R -

TLIQ I R -

TVAP I R -

P I R -

VF I R -

F I R -~

% I R NCOMP, 3

Y I R NCOMP

IDX I I NCOMP

NBOPST I I 6

KDIAG T I -

STOIC I R NCOMP, NR

IHLBAS I I -

HLDLIQ I R -

TIMLIQ I R

calculation of MTBE synthesis reaction rate
User Kinetics Subroutine for RADFRAC

NR,
TVAP,
Y,
IHLBAS,
TIMVAP,
RATES,
NREALB,
WORK)

NRL,

P,

IDX,
HLDLIQ,
NINT,
RATEL,
REALB,

NRV,
VE,
NBOPST,
TIMLIQ,
INT,
RATEV,
NIWORK,

DESCRIPTION AND RANGE

STAGE NUMBER

NUMBER OF COMPONENTS
TOTAL NUMBER OF KINETIC
REACTIONS
NUMBER OF LIQUID PHASE
KINETIC REACTIONS

NUMBER OF VAPOR PHASE
KINETIC REACTIONS

STAGE TEMPERATURE (K)
LIQUID TEMPERATURE (K)

* USED ONLY BY RATEFRAC **
VAPOR TEMPERATURE (K)

* USED ONLY BY RATEFRAC **
STAGE PRESSURE (N/SQ.M)
VAPOR FRACTION

TOTAL

FLOW ON STAGE

(VAPOR+LIQUID) (KMOL/SEC)
LIQUID MOLE FRACTION
VAPOR MOLE FRACTION
COMPONENT INDEX VECTOR
OPTION SET BEAD POINTER
LOCAL DIAGNOSTIC LEVEL
REACTION STOICHIOMETRY
BASIS FOR LIQUID

HOLDUP SPECIFICATION
1:VOLUME, 2 :MASS, 3:MOLE

LIQUID HOLDUP
IHLBAS

il
2
3

UNITS

CU.M.

KG

KMOL
LIQUID RESIDENCE TIME

23456789123456?8921234567893123456789412345678951234567896123456789?12
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C (SEC)
c IHVBAS I I = BASIS FOR VAFOR
C HOLDUP SPECIFICATION
(& 1:VOLUME, 2:MASS, 3:MOLE
= HLDVAP I R = VAPOR HOLDUP
2 IHVBAS UNITS
C 1 CU.M.
C 2 KG
C 3 KMOL
C TIMVAP I R - VAPOR RESIDENCE TIME (SEC)
& NINT I I - LENGTH OF INTEGER VECTOR
C INT /0 I NINT INTEGER VECTOR
G NREAL I I = LENGTH OF REAL VECTOR
C REAL I/0 R NREAL REAL VECTOR
5 RATES 0] R NCOMP COMPONENT REACTION RATES
® (KMOL/SEC)
C RATEL 0] R NRL INDIVIDUAL REACTION RATES
84 IN THE LIQUID PHASE
c (KMOL/SEC)
C * USED ONLY BY RATEFRAC **
B RATEV 0] R NRV INDIVIDUAL REACTION RATES
(o) IN THE VAPOR PHASE
c (KMOL/SEC)
(2] * USED ONLY BY RATEFRAC **
& NINTB I I = LENGTH OF INTEGER VECTOR
& (FROM UOS BLOCK)
G INTB I/0 I NINTB INTEGER VECTOR
G (FROM UOS BLOCK)
c NREALB I I = LENGTH OF REAL VECTCOR
c (FROM UQOS BLOCK)
C REALB I/0 R NREALB REAL VECTOR
c (FROM UOS BLOCK)
(! NIWORK I X E LENGTH OF INTEGER WORK
C VECTOR
C IWORK 1/0 i NIWORK INTEGER WORK VECTOR
c NWORK I I - LENGTH OF REAL WORK VECTOR
c WORK I/0 R NWORK REAL WORK VECTOR
C
O T R T R
IMPLICIT REAL*8 (A-H, 0-Z)
c
iz EL ORDEN DEBE SER EL MISMO EN EL QUE ESTAN EN ASPEN
c
PARAMETER (K_IBUTILEN=1)
PARAMETER (K_1BUTENE=2)
PARAMETER (K _MTBE=3)
PARAMETER (K_METANOL=4)
PARAMETER (N _COMP=4)
L6
DIMENSION X (NCOMP,3), Y(NCOMP), IDX(NCOMP), NBOPST(6),
2 STOIC (NCOMP,NR), INT(NINT), REAL (NREAL),
3 RATES (NCOMP) , RATEL (NRL), RATEV(NRV), INTB(NINTB),
4 REALB (NREALB) , IWORK(NIWORK), WORK (NWORK)
&

C Variables dentro del proceso
C2345678912345678921234567893123456789412345678951234567896123456789712
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G
DIMENSION XPHI (N _COMP), PHI (N _COMP), DPHI (N_COMP) ,ACTIV (N COMP)
Cohdkkk ke kok ok ki kk ke hhkk ke khkkkh ok kkkh ok khkkkh ok ko k ok ok k ko k ko kkk ko khk k& ok ok ok ok ek k
COMMON /USER/ RMISS, IMISS, NGBAL, IPASS, IRESTR,
2 ICONVG, LMSG, LPMSG, KFLAG, NHSTRY,
3 NRPT, NTRMNL, ISIZE

C Conveniently stores run time control flags
C**+*****+********i*******+*&***************i**************************

C******k*************i********i******t**************i********i********k

COMMON /MAXWRT/ MAXBUF
CHARACTER*80 MAXBUF (20)
C Used to write to the Terminal File or to the Control Panel

C**********************k***********************************************

c**********************************************************************

COMMON /PLEX/IB(1)

DIMENSION B(1)

EQUIVALENCE (B(1),IB(1))
C The lenghty in-core storage area for the PLEX. Consits of integer and
C real arrays equivalenced to each other. Lenght dependes on problem
C size. The lenght can change (grow) during program execution.
C***********************k********************************************k*
(&

COMMON /IPOFF3/IPOFF3(1)

Cc
B DATA IDBG sirve para mostrar el resultado de los calculos que se
C van haciendo en la pantalla
G Si es igual a 0 no se muestran los resultados, cualquier otro
& valor muestra los resultados
DATA IDBG/0/
g**************************************************************
C
B VALORES DEL ARTICULO
G KINETICS OF METHYL TERTIARY BUTYL ETHER LIQUID PHASE
Cc SYNTHESIS CATALYZED BI ION EXCHANGE RESIN-I. INTRINSIC RATE
C EXPRESSION IN LIQUID PHASE ACTIVITIES
C REHFINGER,A., HOFFMANN, U., CHEMICAL ENGINEERING SCIENCE
C VOL. 45, No. 6 PP. 1605-1617, 1990.
G

TZERO = 298.15D+00

Cl = -1.49277D+03

C2 = -7.74002D+01

C3 = 5.07563D-01

C4 = -9,12739D-04

C5 = 1.10649D-06

Cé -6.27996D-10

T Cl*((1.D+00/T)-(1.D+00/TZERO))
C2*DLOG (T/TZERO)

C3* (T-TZERO)

C4* ((T*T)- (TZERO*TZEROQO) )

C5* ((T*T*T) - (TZERO*TZERO*TZERO) )
C6* ( (T*T*T*T) - (TZERO*TZERO*TZERO* TZERO) )

I

EE S
+ + 4+ + +

C
c FT NO TIENE UNIDADES [-]
C2345678912345678921234567893123456789412345678951234567896123456789712

175



Apéndice C

C2345
3

Oaaonaoa

Qa0

9010

[P GRS

9000

9020
C
€
6
C
c
&
&

2345

678912345678921234567893123456789412345678951234567896123456789712
DKA=2.84D+02*DEXP (FT)

DKA NO TIENE UNIDADES [-]

reaction rate constant

DKR

243.8D+00*DEXP ((-9.24D+04/8.31451)* ((1.D+00/T)~-(1.D+00/
* 363.15D+00)))

]

UNIDADES DE DKR = [mmol / s eq]

IF(IDBG.GE.1) THEN
WRITE (MAXBUF (1),9010) FT,DKA,DKR
CALL WRTTRM(1)

ENDIF

FORMAT (1X, 3(G13.6, 1X) )

CALCULO DE LOS COEFICIENTES DE FUGACIDAD PARA CALCULAR LA
ACTIVIDAD

DO J=1,NCOMP
XPHI (J)=X(J,1)

end do

KPHI=1

CALL FUGLY (T, P,XPHI,Y,NCOMP, IDX,NBOPST,KDIAG,KPHI,PHI,DPHI,KER)
IF(KER.NE. Q) THEN

WRITE (MAXBUF(1),2000) T,P,KER

CALL WRTTRM(1)

ENDIF
FORMAT (' fugly failed at T=',G12.5,' P=',G12.5,"' ker=',I4)

set offset to get activity coefficients
L GAMMA=IPOFF3(24)

calculate activities for plex data
DO J=1,NCOMP
ACTIV(J)=DEXP (B (L _GAMMA+J))*X(J,1)
END DO
IF(IDBG.GE.1l) THEN
DO J=1, NCOMP
WRITE (MAXBUF(1),9020) J,X(J,1),ACTIV(J)
CALL WRTTRM(1)
END DO

ENDIF
FORMAT (' compo ',I13,' mole-frac=',Gl2.5,' activity=',Gl2.5)

ACTIVIDAD --> FRACCION MOL POR EL COEFICIENTE DE ACTIVIDADC
RAPIDEZ DE REACCION

Q = [ea/kgcata]

DKR = [mmol / s eq]

RATE = [mmol / kgcata s]
678912345678921234567893123456789412345678951234567896123456789712
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C
Q=4.9D+00
RATE=Q*DKR*
* (ACTIV(K_IBUTILEN) /ACTIV(K_METANOL)
* -ACTIV (K MTBE) /DKA/ACTIV (K_METANOL) **2)

Gy

LA ACUMULACION, MASS HOLDUP SE USA COMO KGCATA

RATNET=RATE*HLDLIQ*1.D-06

RATNET=[mmol/kgcata*s]* [kgcata] *[1lmol/1000mmol]* [1kmol/1000mol]

2 A

RATES (K_IBUTILEN)=-RATNET
RATES (K_METANOL) =-RATNET
RATES (K_MTBE) =RATNET
RATES (K_1BUTENE)=0.D+00

IF(IDBG.GE.1l) THEN
WRITE (MAXBUF(1),9030) NSTAGE,RATE,RATNET
CALL WRTTRM (1)
ENDIF
9030 FORMAT (' stage=',I4,' spec-rate=',Gl12.5,' net-rate=',G12.5)
RETURN
END
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Apéndice D

Subrutina en lenguaje Fortran para calcular la rapidez de reaccion para el Modelo
de Etapa en No Equilibrio.
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C

C calculation of MTBE synthesis reaction rate

(¥ User Kinetics Subroutine for RATEFRAC

SUBRQUTINE RNE3 (NSTAGE, NCOMP, NR, NRL, NRV,

2 T, TLIQ, TVAP, B, VE,
3 X, ¥, I1DX, NBOPST,
4 KDIAG, STOIC, IHLBAS, HLDLIQ, TIMLIQ,
5 IHVBAS, HLDVAP, TIMVAP, NINT, INT,
6 NREAL, REAL, RATES, RATEL, RATEV,
7 NINTB, INTB, NREALB, REALB, NIWORK,
8 IWORK, NWORK, WORK)

C************************-l-***i—****i—****i********************************

IMPLICIT REAL*8 (A-H, 0-Z)
C
c EL ORDEN DEBE SER EL MISMO EN EL QUE ESTAN EN ASPEN
L5

PARAMETER (K_IBUTILEN=1)
PARAMETER (K_1BUTENE=2)
PARAMETER (K_MTBE=3)
PARAMETER (K _METANOL=4)
PARAMETER (N_COMP=4)

C
DIMENSION X (NCOMP,3), Y (NCOMP), IDX(NCOMP), NBOPST(6),
2 STOIC (NCOMP,NR), INT(NINT), REAL (NREAL),
3 RATES (NCOMP), RATEL(NRL), RATEV(NRV), INTB(NINTB),
4 REALB (NREALB), IWORK (NIWORK), WORK (NWORK)
C
C Variables dentro del proceso
C
DIMENSION XPHI(N_COMP},PHI{N_COMP},DPHI(N_COMP),ACTIV(NhCOMP)
COMMON /USER/ RMISS, IMISS, NGBAL, IPASS, IRESTR,
2 ICONVG, LMSG, LPMSG, KFLAG, NHSTRY,
3 NRPT, NTRMNL, ISIZE
COMMON /MAXWRT/ MAXBUF
CHARACTER*80 MAXBUF (20)
COMMON /PLEX/IB(1)
DIMENSION B(1)
EQUIVALENCE(B(1),IB(1))
C
COMMON /IPOFF3/IPOFF3(1)
C
DATA IDBG/0/
C

TZERO = 298.15D+00
Cl = -1.49277D+03
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C2z = -7.74002D+01
C3 = 5.07563D-01

C4 = -9.12739D-04
C5 = 1.10649D-06
C6 = -6.27996D-10
FT Cl*((1.D+00/TLIQ)-(1.D+00/TZERO) )

C2*DLOG (TLIQ/TZERQ)

C3* (TLIQ-TZERO)

C4* ((TLIQ*TLIQ) - (TZERO*TZERO) )

C5* ( (TLIQ*TLIQ*TLIQ) - (TZERO*TZERO*TZERO) )

Cé6* ( (TLIQ*TLIQ*TLIQ*TLIQ) - (TZERO*TZERQ*TZERO*TZERO) )

= % o % %
+ 4+ 4+

FT NO TIENE UNIDADES [-]

aan

DKA=2.84D+02*DEXP (FT)
DKA NO TIENE UNIDADES [-]

reaction rate constant

QOO0

DKR = 243.8D+00*DEXP((-9.24D+04/8.31451)*((1.D+00/TLIQ)-(1.D+00/
* 363.15D+400)))

UNIDADES DE DKR = [mmol / s eq]

leReNe!

IF(IDBG.GE.1l) THEN
WRITE (MAXBUF (1) ,9010) FT,DKA,DKR
CALL WRTTRM (1)
ENDIF
9010 FORMAT (1X,3(G13.6,1X))

64
C CALCULO DE LOS COEFICIENTES DE FUGACIDAD PARA CALCULAR LA
G ACTIVIDAD
&

DO J=1,NCOMP

XPHI(J)=X(J,1)

end do

KPHI=1
&

CALL FUGLY (TLIQ,P,XPHI,Y,NCOMP, IDX, NBOPST, KDIAG, KPHI, PHI, DPHI, KER)
IF (KER.NE.O) THEN
WRITE (MAXBUF(1),9000) TLIQ,P,KER
CALL WRTTRM (1)
ENDIF
9000 FORMAT (' fugly failed at T=',Gl12.5,' P=',G12.5,"' ker=',61I4)

c
c set offset to get activity coefficients
(]
L GAMMA=IPOFF3(24)
¢ .
C calculate activities for plex data

DO J=1,NCOMP
ACTIV(J)=DEXP (B(L_GAMMA+J))*X(J,1)
C2345678912345678921234567893123456789412345678951234567896123456789712
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9020

QOO an

eReNe!

9030

END DO
IF(IDBG.GE.1) THEN
DO J=1,NCCMP
WRITE (MAXBUF(1),9020) J,X(J,1),ACTIV(J)
CALL WRTTRM(1)
END DO
ENDIF
FORMAT (' compo ',I13,' mole-frac=',Gl2.5,' activity=',Gl12.5)

ACTIVIDAD --> FRACCION MOL POR EL COEFICIENTE DE ACTIVIDADC
RAPIDEZ DE REACCION

Q = [eg/kgcata]

DKR = [mmol / s eq]

RATE = [mmol / kgcata s]

0=4.9D+00
RATE=Q*DKR*
(ACTIV(K_IBUTILEN) /ACTIV (K _METANOL)
-ACTIV(K_MTBE) /DKA/ACTIV (K METANOL) **2)

LA ACUMULACION, MASS HOLDUP SE USA COMO KGCATA
RATNET=RATE*HLDLIQ*1.D-06

RATNET= [mmol/kgcata*s]* [kgcatal * [Imol/1000mmol]* [1kmol/1000mol]
RATEL (NRL) =RATNET

IF(IDBG.GE.1) THEN
WRITE (MAXBUF (1) ,9030) NSTAGE,RATE, RATNET
CALL WRTTRM (1)
ENDIF
FORMAT (' stage=',14,' spec-rate=',G12.5,' net-rate=',G12.5)
RETURN
END
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Archivo Input de Aspen Plus 9.3 usado para la simulacion del Modelo de Etapa en
No Equilibrio cambiando el valor de los coeficientes de transferencia de masa. La
columna cuenta con 17 etapas, la alimentacién de la corriente de 1TMETANOL es
en la etapa 10, la alimentacion de la corriente de 2BUTENOS es en la etapa 11y
la reaccion es de la etapa4 ala 11.

TITLE 'Modelo de No Equilibrio Cambio de Coeficientes'

IN-UNITS MET VOLUME-FLOW='CUM/HR' ENTHALPY-FLO='MMKCAL/HR' &
HEAT-TRANS-C='KCAL/HR-SQM-K' PRESSURE=BAR TEMPERATURE=C &
VOLUME=CUM DELTA-T=C HEAD=METER MOLE-DENSITY='KMOL/CUM' &
MASS-DENSITY='KG/CUM' MOLE-ENTHALP='KCAL/MOL' &
MASS-ENTHALP='KCAL/KG' HEAT=MMKCAL MOLE-CONC='MOL/L' &
PDROP=BAR

DEF-STREAMS CONVEN ALL
RUN-CONTROL MAX-FORT-ERR=50

DATABANKS PURECOMP / AQUEOUS / SOLIDS / INORGANIC / &
NOASPENPCD

PROP-SOURCES PURECOMP / AQUEOUS / SOLIDS / INORGANIC

COMPONENTS
I-BUTENO C4H8-5 I-BUTENO /
1BUTENO C4H8-1 1BUTENO /
MTBE C5H120-D2 MTBE /
METANOL CH40 METANCL

FLOWSHEET
BLOCK Bl IN=1METANOL 2BUTENOS QUT=3DESTILA 4FONDOS

PROPERTIES UNIFAC
PROP-SET PS-1 GAMMA SUBSTREAM=MIXED PHASE=L

STREAM 1METANOL
SUBSTREAM MIXED TEMP=320 <K> PRES=11 <ATM>
MOLE-FLOW METANOL 215.5 <MOL/SEC>

STREAM 2BUTENOS
SUBSTREAM MIXED TEMP=350 <K> PRES=11 <ATM>
MOLE-FLOW I-BUTENO 195 <MOL/SEC> / 1BUTENO 354 <MOL/SEC>

BLOCK Bl RATEFRAC
PARAM NCOL=1 INIT-MAXIT=50 INIT-OPTION=CHEMICAL &
L-TRANS=LINEAR TOT-SEGMENT=17
COL-CONFIG 1 17
TRAY-SPECS 1 2 3 NTRAYS=2 TRAY-TYPE=SIEVE &
COL-DIAM=10 <METER> MASS-TRANS-R=USER
TRAY-SPECS 1 12 16 NTRAYS=5 TRAY-TYPE=SIEVE &
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COL-DIAM=10 <METER> MASS-TRANS-R=USER

PACK-SPECS 1 4 11 HTPACK=0.7 PACK-ARRANGE=RANDOM &
PACK-TYPE=RASCHIG PACK-MAT=CERAMIC PACK-DIM="0.,25-IN" &
PACK-SIZE=6.35000E-3 SPAREA=7.119400 PACK-FACTOR=52.49280 &
PACK-TENSION=61.00000 COL-DIAM=13.5 <METER> &
MASS-LHLDP=1000 VOID-FRACTIO=0.62 MASS-TRANS-R=USER

FEEDS 1METANOL 1 10 / 2BUTENOS 1 11

PRODUCTS 3DESTILA 1 1 L / 4FONDOS 1 17 L

P-SPEC 1 1 11 <ATM>

COL-SPECS 1 MOLE-RDV=0 MOLE-RR=7 MOLE-B=1387 <MOL/SEC>

TLIQ-EST 1 2 74.7 / 1 4 76.2 / 1 5 76.5 /1 10 &
80.1 / 1 11 83.8 / 1 16 148

MOLE-L-EST 1 2 9610 / 1 4 9685 / 1 5 9596 / 1 10 &
8290 / 1 11 7899 / 1 16 7711

MOLE-V-EST 1 2 10784 / 1 4 11071 / 1 5 11057 / 1 &
10 9680 / 1 11 7528 / 1 16 6737

X-EST 1 17 MTBE 0.9

Y-EST 1 17 MTBE 0.9

SUBROUTINE MASS-TRANS=RMATR

REPORT INT-PROFILE FLOOD-INFO MASS-RATES REAC-RATES &
MASS-COEFF

SEGMENT-REPO SEGMENT-OPTI=ALL-SEGMENTS PROPERTIES=PS-1

REAC-SEGMENT 1 4 11 RSUB

STREAM-REPOR MOLEFLCOW MOLEFRAC

REACTIONS RSUB REAC-DIST
IN-UNITS SI
PARAM SUBROUTINE=RNE3
REAC-DATA 1 KINETIC
STOIC 1 I-BUTENC -1 / METANOL -1 / MTBE 1
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Subrutina en lenguaje Fortran para variar el valor de los Coeficientes de

Transferencia de Masa.
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g2
C User Mass Transfer Subroutine for RATEFRAC
SUBROUTINE RMATR (KSTG, NCOMPS, IDX, NBOPST, KPDIAG,

2 YCOMPB, YINT, FRATEV, XCOMPB, XINT,
3 FRATEL, PRESS, TVAP, TLIQ, TINT,
4 AVMWLI, AVMWVA, DIFFP, VISCML, DENMXL,
5 SIGMAL, VISCMV, DENMXV, AREAIF, BINMTP,
6 COLTYP, TWRARA, PCLDIA, HTPACK, PACSIZ,
7 SPAREA, CSIGMA, PFACT, IPAKAR, IPAKTP,
8 IPAKME, TCLDIA, NTRAYS, WEIRHT, DCAREA,
9 ARAACT, FLOPTH, NPASS, ITRATP, ITRAME,
* TRASPC, IPHASE, NINTMT, INTMT, NREALM,
1 REALMT)

OO0 00000000000n

QOOOO0O0000O00a0n

DESCRIPTION: TO CALCULATE THE BINARY MASS TRANSFER COEFFICIENTS
USING USER SUPPLIED SUBROUTINE

VARIABLES IN ARGUMENT LIST

VARIABLE I/0 TYPE DIMENSION
KSTG I INT =
NCOMPS I INT o
IDX I INT NCOMPS
NBOPST I INT 6
KPDIAG I INT =
YCOMPB I REAL NCOMPS
YINT B¢ REAL NCOMPS
FRATEV I REAL =
XCOMPB I REAL NCOMPS
XINT I REAL NCOMPS
FRATEL I REAL e
PRESS I REAL =
TVAP I REAL =
TLIQ 1 REAL =
TINT I REAL o
AVMWLI I REAL =
AVMWVA I REAL =
DIFFP I REAL NCOMPS,

NCOMPS
VISCML I REAL ¥

DESCRIPTION AND RANGE

SEGMENT NUMBER

NUMBER OF COMPONENTS
COMPONENT INDEX VECTOR
PHYSICAL PROPERTY OPTION
SET BEAD POINTER

PHYSICAL PROPERTY
DIAGOSTIC CODE

BULK VAPOR MOLE FRACTION
INTERFACE VAPOR

MOLE FRACTION

FLOW OF VAPOR (KMOL/SEC)
BULK LIQUID MCLE FRACTION
INTERFACE LIQUID

MOLE FRACTION

FLOW OF LIQUID (KMOL/SEC)
PRESSURE (N/SQ.M)

VAPOR TEMPERATURE (K)
LIQUID TEMPERATURE (K)
INTERFACE TEMPERATURE (K)
AVERAGE MOLECULAR WEIGHT
OF LIQUID MIXTURE
(KG/KMOL)

AVERAGE MOLECULAR WEIGHT
OF VAPOR MIXTURE (KG/KMOL)
BINARY DIFFUSION COEFFICI-
ENTS (SQ.M/SEC)

VISCOSITY OF LIQUID
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e (N-SEC/SQ.M)

c DENMXL I  REAL - DENSITY OF LIQUID MIXTURE
e (KMOL/CU.M)

C SIGMAL I  REAL - SURFACE TENSION OF LIQUID
C (N/M)

c VISCMV I  REAL = VISCOSITY OF VAPOR MIXTURE
C (N-SEC/SQ.M)

C DENMXV I  REAL = DENSITY OF VAPOR MIXTURE
& (KMOL/CU.M)

C AREAIF I  REAL - INTERFACIAL AREA

£ (SEE NOTE-1 BELOW)

C BINMTP O REAL NCOMPS, BINARY MASS TRANSFER

& NCOMPS COEFFICIENTS (KMOL/SEC)

C (SEE NOTE-2 BELOW)

C COLTYP I  INT - TYPE OF COLUMN

C 1 = PACKED

C 2 = TRAY

C TWRARA I  REAL - CROSS-SECTIONAL AREA OF
c TOWER (SQ.M)

c PCLDIA I  REAL - PACKED COLUMN DIAMETER (M)
c HTPACK I  REAL ~ HEIGHT OF PACKING IN THE
C SEGMENT (M)

c PACSIZ I REAL - SIZE OF PACKING (M)

c SPAREA I  REAL - SPECIFIC SURFACE AREA OF
0 PACKING (SQ.M/CU.M)

& CSIGMA I  REAL - CRITICAL SURFACE TENSION
5 OF PACKING MATERIAL (N/M)
C PFACT I  REAL ~ PACKING FACTOR (1/M)

€ IPAKAR I  INT - PACKING ARRANGEMENT

C 1 = RANDOM

c 2 = STRUCTURED

) IPAKTP I  INT - PACKING TYPE

8¢ = SADDLES

c = PATL

c RASCHIG

c USER

C FLEXIPAC-1Y

C = FLEXIPAC-2Y

C FLEXIPAC-3Y

C FLEXIPAC-4Y

C GEMPAK-2A

C 10 = INTALOX-2T

C MONTZ-B1-200

e 12 = MELLAPK-250Y

W~ o 0 W=
]

Il

]
l

=
=
Il

13 = SULZER-BX

c

C 14 = SULZER-CY

c 15 = SULZER-BX-P

Cc IPAKME I INT - CALCULATION METHOD (I.E.
= CHOICE OF CORRELATION)

6 TCLDIA I REAL <= TRAY COLUMN DIAMETER (M)
5: NTRAYS I REAL = NUMBER OF TRAYS IN THE

& SEGMENT CONSIDERED

c WEIRHT I REAL = HEIGHT OF EXIT WEIR (M)
c DCAREA I REAL - AREA OF DOWNCOMER (SQ.M)
c ARAACT I REAL - ACTIVE AREA AVAILABLE ON
C2345678912345678921234567893123456789412345678951234567896123456789712
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& TRAY (SQ.M)

c FLOPTH I REAL = FLOWPATH LENGTH (M)

¢ NPASS I INT = NUMBER OF TRAY PASSES

C ITRATP I INT = TRAY TYPE

& 1 = BUBBLE-CAP

Cc 2 = VALVE

& 3 = SIEVE

C 4 = USER

C ITRAME I INT = CALCULATICN METHOD (I.E.
C CHOICE OF CORRELATION)

e TRASPC I REAL = TRAY SPACING (M)

c IPHASE I INT 5 PHASE QUALIFIER

c 0 = LIQUID

C 1 = VAPOR

c NINTMT I INT = NUMBER OF INTEGER VALUES
0] INTMT I INT NINTMT VECTOR OF INTEGER VALUES
c NREALM I INT = NUMBER OF REAL VALUES

c REALMT I REAL NREAIM VECTOR OF REAL VALUES

c

c NOTE-1:

Cc INTERFACIAL AREA "AREAIF" HAS THE FOLLOWING UNITS.

C FOR PACKED COLUMNS, THE UNITS IS "SQ.M/CU.M OF PACKING"
c FOR TRAY COLUMNS, THE UNITS IS "SQ.M/SQ.M ACTIVE
[ TRAY AREA"
c
c NOTE-2:
C BINARY MASS TRANSFER COEFFCIENTS "BINMTP" HAVE UNITS
5 KMOL/SEC
C AND HAVE INTERFACIAL AREA TERM INCLUDED IN BINMTP
g**k****\Ir**-lr******-\Dr***********t*************-k***************i—****t**t***
e
IMPLICIT REAL*8 (A-H, 0-Z)
REAL*8 NTRAYS
INTEGER COLTYP,K

C

COMMON /USER/ RMISS, IMISS, NGBAL, IPASS, IRESTR,

2 ICONVG, LMSG, LPMSG, KFLAG, NHSTRY,

3 NRPT, NTRMNL, ISIZE
C
c

DIMENSION IDX (NCOMPS), NBOPST(6), YCOMPB(NCOMPS), YINT (NCOMPS),

2 XCOMPB (NCOMPS) , XINT (NCOMPS), DIFFP (NCOMPS, NCOMPS),

3 BINMTP (NCOMPS, NCOMPS), INTMT (NINTMT), REALMT (NREALM)

DIMENSION VAL (4,4)
C VAL es un arreglo de (NCOMPS,NCOMPS)
E*\Ir****ii—******i*********************************i*********k*****i******
C*i
Cxx CALCULATION OF BINARY MASS TRANSFER COEFFICIENTS
C

%N VAPOR PHASE COEFFICIENTS WHEN IPHASE = 1
SN ENTER YOUR CORRELATION FOR VAPOR PHASE BINARY MASS TRANSFER

chk COEFFICIENTS

C**
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G

C

FP = 0.9
En este caso FP = 0.9 hace la simulacién considerando que los
coeficientes de transferencia de masa valen el 90% de su wvalor
original.
Para 60% FP
Para 70% FP
para B80% FP
Para 110% FP
Para 120% FP
Para 130% FP =
Para 140% FP =
FP = 1.0 es el

... e
BWNH @ o

0
0
0
1.
1
1
1
G

aso Base

(o Ne N NloNe N el et

IF (IPHASE .EQ. 1) THEN

(@]

IF (KSTG .EQ. 1) THEN
DO I=1,NCOMPS

DO J=1,NCOMPS
BINMTP (I, J) = 0.0

END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 2) THEN
CALL AAVAP2 (VAL)

DO I=1,NCOMPS

DO J=1,NCOMPS

BINMTP(I,J) = VAL(I,J) * FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 3) THEN
CALL AAVAP3 (VAL)

DO I=1,NCOMPS

DO J=1, NCOMPS

BINMTP(I,J) = VAL(I,J) * FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 4) THEN
CALL AAVAP4 (VAL)

DO I=1,NCOMPS

DO J=1,NCOMPS

BINMTP(I,J) = VAL(I,J) * FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 5) THEN
CALL AAVAPS (VAL)

DO I=1,NCOMPS

DO J=1,NCOMPS

BINMTP (I,J) = VAL(I,J) * FP
END DO

END DO
C23456789123456789212345678931234567689412345678951234567896123456789712
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ELSE IF (KSTG .EQ. 6) THEN

CALL AAVAP6 (VAL)

DO I=1,NCOMPS

DO J=1,NCOMPS

BINMTP (I,J) = VAL(I,J) * FP

END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 7) THEN
CALL AAVAP7 (VAL)

DO I=1,NCOMPS

DO J=1,NCOMPS

BINMTP(I,J) = VAL(I,J) * FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 8) THEN
CALL AAVAPS8 (VAL)

DO I=1,NCOMPS

DO J=1,NCOMPS

BINMTP(I,J) = VAL(I,J) * FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 9) THEN
CALL AAVAP9 (VAL)

DO I=1,NCOMPS

DO J=1,NCOMPS

BINMTP(I,J) = VAL(I,J) * FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 10) THEN
CALL AAVAP10 (VAL)

DO I=1,NCOMPS

DO J=1,NCOMPS

BINMTP(I,J) = VAL(I,J) * FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 11) THEN
CALL AAVAP11 (VAL)

DO I=1,NCOMPS

DO J=1,NCOMPS

BINMTP(I,J) = VAL(I,J) * FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 12) THEN

CALL AAVAP12 (VAL)

DO I=1,NCOMPS

DO J=1,NCOMPS

BINMTP(I,J) = VAL(I,J) * FP

END DO
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END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 13) THEN
CALL AAVAP13 (VAL)

DO I=1,NCOMPS

DO J=1,NCOMPS

BINMTP(I,J) = VAL(I,J) * FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 14) THEN
CALL AARVAP14 (VAL)

DO I=1,NCOMPS

DO J=1,NCOMPS

BINMTP(I,J) = VAL(I,J) * FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 15) THEN
CALL AAVAP15 (VAL)

DO I=1,NCOMPS

DO J=1,NCOMPS

BINMTP(I,J) = VAL(I,J) * FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 16) THEN
CALL AAVAP16 (VAL)

DO I=1,NCOMPS

DO J=1,NCOMPS

BINMTP(I,J) = VAL(I,J) * FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 17) THEN
DO I=1,NCOMPS

DO J=1,NCOMPS

BINMTP (I, J) = 0.0

END DO

END DO

END IF

ELSE IF (IPHASE .EQ. 0) THEN
IF (KSTG .EQ. 1) THEN

DO I=1,NCOMPS

DO J=1,NCOMPS

BINMTP(I,J) = 0.0

END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 2) THEN
CALL AALIQ2 (VAL)

DO I=1,NCOMPS

DO J=1,NCOMPS

BINMTP(I,J) = VAL(I,J) * FP
END DO
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G
ELSE IF (KSTG .EQ. 3) THEN
CALL AALIQ3(VAL)
DO I=1,NCOMPS
DO J=1,NCOMPS
BINMTP(I,J) = VAL(I,J) * FP
END DO
END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 4) THEN
CALL AALIQ4 (VAL)

DO I=1,NCOMPS

DO J=1,NCOMPS

BINMTP(I,J) = VAL(I,J)

END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 5) THEN
CALL AALIQS5 (VAL)

DO I=1,NCOMPS

DO J=1,NCOMPS

BINMTP(I,J) = VAL(I,J) * FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 6) THEN
CALL AALIQ6 (VAL)

DO I=1,NCOMPS

DO J=1,NCOMPS

BINMTP(I,J) = VAL(I,J) * FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 7) THEN
CALL AALIQ7 (VAL)

DO I=1,NCOMPS

DO J=1,NCOMPS

BINMTP(I,J) = VAL(I,J) * FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 8) THEN
CALL AALIQB (VAL)

DO I=1,NCOMPS

DO J=1,NCOMPS

BINMTP(I,J) = VAL(I,J) * FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 9) THEN

CALL AALIQS (VAL)

DO I=1,NCOMPS

DO J=1,NCOMPS

BINMTP(I,J) = VAL(I,J) * FP
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END DO
END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 10) THEN
CALL AALIQ10 (VAL)

DO I=1,NCCMPS

DO J=1,NCOMPS

BINMTP(I,J) = VAL(I,J) * FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 11) THEN
CALL AALIQI11 (VAL)

DO I=1,NCOMPS

DO J=1,NCOMPS

BINMTP(I,J) = VAL(I,J) * FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 12) THEN
CALL AALIQ12 (VAL)

DO I=1,NCOMPS

DO J=1,NCOMPS

BINMTP(I,J) = VAL(I,J) * FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 13) THEN
CALL AALIQ13(VAL)

DO I=1,NCOMPS

DO J=1,NCOMPS

BINMTP(I,J) = VAL(I,J) * FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 14) THEN
CALL AALIQ14 (VAL)

DO I=1,NCOMPS

DO J=1,NCOMPS

BINMTP(I,J) = VAL(I,J) * FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 15) THEN
CALL AALIQL5 (VAL)

DO I=1,NCOMPS

DO J=1,NCOMPS

BINMTP(I,J) = VAL(I,J) * FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 16) THEN

CALL AALIQ16 (VAL)

DO I=1,NCOMPS

DO J=1,NCOMPS
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C2345678912345678921234567893123456789412345678951234567896123456789712
BINMTP(I,J) = VAL(I,J) * FP
END DO
END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 17) THEN
DO I=1,NCOMPS

DO J=1,NCOMPS

BINMTP(I,J) = 0.0

END DO

END DO

END IF

END IF

END
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Apéndice G

Ejemplo de la subrutina en lenguaje Fortran, que contiene los valores de los
Coeficientes de Transferencia de Masa que se van a cambiar, y que necesita la
subrutina del Apéndice F.

C2345678912345678921234567893123456789412345678951234567896123456789712
SUBROUTINE AALIQ2 (VAL)

[ En este caso la subrutina es llamada cuando se hace referencia a
c la fase liquida y para la etapa 2.
3] En caso de gue se refiera a la fase vapor, el nombre de la subru-
Q tina cambia a AAVAP2
C

IMPLICIT REAL*8 (A-H, O-Z)
G

DIMENSION VAL (4,4)
25 VAL es un arreglo de (NCOMPS,NCOMPS)
&

VAL(1,1) = 0.0

VAL(1,2) = 38.5675

VAL(1,3) = 36.6636111

VAL(1,4) = 41.6986111

VAL(2,1) = 38.5675

VAL(2,2) = 0.0

VAL(2,3) = 34.9058333

VAL(2,4) = 47.6211111

VAL(3,1) = 36.6636111

VAL(3,2) = 34.9058333

VAL(3,3) = 0.0

VAL(3,4) = 37.2419444

VAL(4,1) = 41.6986111

VAL(4,2) = 47.6211111

VAL (4,3) = 37.2419444

VAL (4,4) = 0.0
&
C VAL tiene la informacidén de los coeficientes de transferencia de
C masa, los cuales fueron obtenidos en una simulacidén, a la cual
cC se le pidio que reportara el valor de estos coeficientes.
C

END
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