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ANTECEDENTES

Destilacion

La destilaciéon es una operacién unitaria que consiste en separar dos o

mas componentes de una mezcla de fluidos aprovechando Ilas

diferencias en sus presiones de vapor.

Existen varios tipos de destilacion:

Destilacion Diferencial o Batch
La alimentacidén se realiza por lotes, es decir, se alimenta una
cantidad fija, se realiza la separacidon hasta que el producto
obtenga las caracteristicas deseadas y se introduce el siguiente

lote.

Destilacién continua
El flujo de alimentaciéon que recibe es continuo por lo cual son

capaces de manejar grandes cantidades de flujo.

Destilacion monoetapa o flash

Este tipo de destilacion implica la vaporizacién instantanea de una
parte de una mezcla liquida ya sea mediante calor o reducciéon de
presidén. Para obtener lo anterior se tiene que lograr que la mezcla
a destilar se encuentre entre los puntos de rocio y de burbuja. Si a
esa mezcla se le deja alcanzar el equilibrio es posible separar la
fraccion vapor de la fraccién liquida, lograndose asi la
concentracion de los componentes mas volatiles en la fase

gaseosa Y la de los mas pesados en la fase liquida.



e Destilacion multietapa
El proceso se da en mas de una etapa y generalmente se da en
mezclas multicomponentes, ésta involucra multiples contactos
entre la fase vapor y liquido que fluye en contracorriente, cada
contacto consiste en el mezclado de las dos fases para promover

la distribucién de las especies por transferencia de masa.

Este método es el mas utilizado en la industria para la separacion
de componentes volatiles (ya sea para recuperar subproductos de
reacciones o para la purificacion), es importante destacar que la
destilacién consume gran cantidad de energia en requerimientos
de calor y enfriamiento, constituye un porcentaje muy alto (mas

del 50%) de los costos de operacién de una planta.

Para que la destilacion sea favorable al tipo de proceso se toma en

cuenta lo siguiente:

e Si se requiere obtener que la calidad de los productos sea precisa
0 que la operacion sea estable es de suma importancia considerar

el balance de materia.

e Si se desea llevar a cabo una destilacion de multiples etapas es
una simple columna de pared mojada, siendo esta un cilindro
vertical en donde fluye una contracorriente liquido y vapor en las
superficies internas, pero esto ocasiona que la transferencia de
masa sea muy limitada. Para obtener una interfase grande es
necesario llevar a cabo esta operacién en una torre llena de
empaques (cuerpos geométricos), ya que permite el contacto

continuo e intimo entre el vapor y el liquido.

-Walas, S.M. (1985). Phase Equilibria in Chemical Engineering. Butterworth- ,

Heinemann: Elsevier Science 1st Edition.



Torre de destilacion

Una columna o torre de destilacidn es un recipiente cilindrico verticales
con una entrada de la corriente de alimentacidén a destilar por un punto
dado de la columna en donde se realiza la separacion fisica de un fluido
en dos o mas fracciones (imagen A). La separacion se logra debido a
gue el fluido es sometido a condiciones de temperatura y presion
apropiadas a lo largo de la torre a manera que la fracciones que se

quieren separar se encuentren en dos estados diferentes.

Entre mayor sea la superficie de contacto entre ambas fases el

mecanismo de transferencia se optimiza.

Imagen A. Torre de destilacién.
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Tipos de torres

Hay dos tipos de torres de destilacion: las torres de destilacion con
empaques, Y las torres de destilacién de platos (imagen B) (actualmente
son mas utilizadas las torres de platos debido a que el drea de contacto
es mayor, los empaques suelen aglomerarse y asi disminuir su area)
Estas se pueden encontrar en una misma torre dependiendo su uso y

diseno.

Algunos materiales para empacar torres son: piedras porosas, empaque
estructurado, pedaceria de vidrio, carbén o empaque ceramico, etc. Los
empaques mas conocidos son: el empaque estructurado, anillos de
particion empaque tipo silla, anillos rashing, silla intalox, anillos lessing

(imagen C).

La destilacion se emplea en la separacién de componentes de petroleo,
recuperacion de disolventes, fabricacion de licores, industria alimenticia,
alcoholera, farmacéutica, de quimica fina (aditiva, aromatizante), etc. El
tipo de torre y el método de destilacion depende de la clase de industria

y de la cantidad de produccién.

Imagen B. Tipos de empaque.

Anillos Pall

Silla Berl Anillo con helicoidal

(@) Anillo Lessing Anillo de partician

Fernandez German. (2014). Operacidon unitaria de
destilacion. 23/09/2019, de Industriaquimica.net

Sitio web: http://www.industriaguimica.net/destilacion.html




Imagen C. Torre de destilacidon de platos.
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La destilacion y el disefio de equipos requiere de un vasto numero de
calculos ya que existen muchos métodos (desde los mas rudimentarios
hasta los métodos de calculo rigurosos) por ello es necesario utilizar
alguna herramienta que sirva como ayuda y se tomen todos los

parametros necesarios.

Importancia del software

Un proceso en el cual se sustituyen las situaciones reales por otras
creadas se resume en la simulacion de procesos. En estos Ultimos afos,
la simulacién de procesos ha llegado a ser una herramienta oportuna vy
adecuada para apoyar la caracterizacién, el disefio, la optimizacion y el
monitoreo del funcionamiento de procesos industriales. Para aplicar
estas simulaciones existen en la actualidad una gran variedad de
simuladores de procesos como son Aspen Plus, Aspen HYSYS, PRO II,
Chemcad, DWSIM, entre otros, sin embargo, algunos de estos cuentan
con licencia la cual es muy costosa, por lo que es dificil para los
estudiantes contar con estos programas o cuentan con una licencia para
estudiantes que no tiene acceso a todos programas necesarios para
realizar una simulacion. Otro problema es el dificil manejo de éstos
debido al deficiente soporte técnico del usuario e implicaria un costo

extra un curso para manejar dichos programas.

La simulacién de procesos es Uutil en todas las etapas del desarrollo de
un proyecto. Dependiendo la etapa del proyecto, la necesidad de realizar
simulaciones con diferentes niveles de sofisticacién puede existir. Las
etapas del desarrollo de un proyecto en las que se puede realizar una

simulacién de procesos son:

e Iniciacién y desarrollo: Gracias a la simulacién en esta etapa se
pueden probar distintas condiciones de operacidon y del proceso
ademas que se puede utilizar para probar la factibilidad econdmica

y técnica del proyecto.



e Planta piloto: En esta etapa se utilizan modelos de softwares mas
sofisticados para obtener las mejores estimaciones para la
operacion a escala industrial.

e Disefio: Un software apropiado nos ayuda dando parametros
requeridos para el disefio de diferentes equipos.

e Simulacion de plantas existentes: Es muy util cuando es necesario
cambiar las condiciones de operaciéon para mejorar el proceso o

cuando se desean sustituir materias primas.

Otro uso para la simulacion de procesos quimicos es para dar una
solucién adecuada de los problemas de procesos, ya que permite hacer
un analisis de plantas quimicas en operacion y llevar a cabo distintas

tareas como son:

e Evaluacion de alternativas de procesos para reducir el consumo de
energia.

e Prediccion de los efectos de cambios en las condiciones de
operacion y capacidad de la planta.

e Analisis de nuevos procesos para nuevos productos.

e Deteccion de cuellos de botella en la produccién.

e Anadlisis de factibilidad y viabilidad de nuevos procesos.

e Optimizacion del proceso para minimizar la produccion de
desechos y contaminantes.

e Investigacion de la factibilidad de automatizacion de un proceso.

e Optimizacion de las variables de operacion.

e Entrenamiento de operadores e ingenieros de proceso.

e Optimizacion del proceso cuando cambian las caracteristicas de los
insumos y/o las condiciones econémicas del mercado.

e Analisis de condiciones criticas de operacion.

e Transformacién de productos de algun otro proceso a materias

primas de otro proceso.



Importancia de la programacion

El aprendizaje de un lenguaje de programacion le permite al estudiante
también analizar modelos de sistemas complejos como lo son los

procesos quimicos.

Es de suma importancia que en un pais en vias de desarrollo como lo es
México, se formen ingenieros quimicos que sean capaces de crear
programas, para asi quitar la dependencia tecnoldgica que se tiene con

paises que tienen un mayor desarrollo.

Se observé que, aunque el estudiante tenga acceso al software de
simulacién comercial, este sirve como una caja negra que impide a este
observar a detalle los calculos y la estructura completa de los modelos,
la experiencia de programar un simulador enriquecera al profesionista

en formacion.

En la actualidad es preferible que el futuro alumno sepa manejar
programas, asi como también sepa codificar y disenar programas en
algun lenguaje computacional, ya que la programacién estd tomando un

papel importante en el mundo.

En la actualidad la mayoria de todas las computadoras posee paqueteria
Microsoft Office que en este se incluye Excel y en éste la posibilidad de
programar en lenguaje Visual Basic (VBA por sus siglas) y que posee un
ambiente grafico amigable (se permite al usuario visualizar facilmente
tanto la memoria interna como la expresidon de los resultados de los
calculos). También existen otros lenguajes de programacién que pueden

ayudar al ingeniero como lo son C/C++, Python, Fortran, entre otros.



Excel Visual Basic

Excel proporciona muchas herramientas para maniobrar informacién en
una hoja de calculo, pero debido a que muchas veces se desea realizar
acciones muy repetitivas o de mayor dificultad, Office proporciona Visual

Basic para realizar operaciones al gusto del usuario.

Visual Basic para Excel combina un entorno de programacion integrado
cuyo nombre es Editor de Visual Basic y el lenguaje de programacion
que utiliza es Visual Basic. El objetivo de VB para Excel es crear
programas y disefiarlos facilmente desarrollando nuevas funcionalidades
en Excel. Se pueden utilizar las plantillas de Excel para dar un formato
mas adecuado a los datos y las distintas funciones de Excel para obtener

buenos resultados.
Activacion de Visual Basic en Excel

Si se desea trabajar con este lenguaje de programacion, se debe activar

Visual Basic en Excel. Este se activa con los siguientes pasos:

1. Hacer clic en el botdn de Office y seleccionar Opciones de Excel.

Imagen D. Paso 1.
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2. Se elige la opcién Personalizar Cinta de Opciones.

Imagen E. Paso 2.
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3. En el panel de la derecha (pestanas principales), se selecciona la

opcidon programador en la cinta de opciones y se aceptan los
cambios.

Imagen F. Paso 3.
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4. Se mostrara el menu de programador en la barra de opciones.
Imagen G. Paso 4.
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-Justex. (2016). Tutorial de Visual Basic para Excel. 04/08/2019, de

Justexw Sitio web: https://es.justexw.com/tutoriales/tutorial-de-

visual-basic-para-excel

-Microsoft Excel 2016. Ofimatica personal. Editorial ENI. ISBN: 978-2-
409-00048-5.
-Introducciéon a VBA en Office. Support de Office. Consultado online

https://docs. microsoft.com/es-es/office/vba/library-

reference/concepts/getting-started-with-vba-in-office
-Puerta, G., Merlo, D., & Tolentino, P. (2007). Columnas de
destilacion. 12/09/2019, de Universidad Nacional del Callao, Facultad
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OBJETIVOS
General

Realizar un prototipo de simulador de procesos para el calculo riguroso
de torres de destilacion utilizando programacién Visual Basic en Excel,

con el fin de tener un prototipo de simulador no costoso de facil acceso.

Particulares

Realizar un prototipo de simulador utilizando el método riguroso de
correccion simultdanea (Naphtali-Sandholm), utilizando programacion
Visual Basic en Excel, que es uno de los métodos utilizados por los
programas anteriormente mencionados, con el fin de obtener un

programa que tenga una eficiencia aproximada a simuladores conocidos.

12



CAPITULO I
1.1 Banco de datos

En la rama de ingenieria quimica las propiedades de las sustancias son
de suma importancia ya que, de acuerdo con ellas se puede hacer los
calculos correspondientes de cada equipo existente en la industria
guimica, usualmente estas propiedades cambian dependiendo de la
temperatura y/o presidon en las que se encuentren, por ello es comun

gue se ocupen correlaciones para obtener éstas a distintas condiciones.
1.1.1 Propiedades contenidas

El programa contiene un banco de datos amplio, el cual cuenta con
quince sustancias mas utilizadas en la resolucion de problemas en la
universidad y en la industria, los parametros contenidos son los

siguientes:

a) Peso molecular (PM).

b) Temperatura critica (T¢).

c) Presion critica (P.).

d) Factor acéntrico (w).

Tabla 1.1.10 Peso molecular, presion critica, temperatura critica

y factor acéntrico de las sustancias.

ETANO 30.069 | 305.32 48.72 0.099
PROPANO 44.1 369.83 42.48 0.152
ACETONA 58.079 | 508.10 47 0.304

BUTANO 58.122 | 425.12 37.96 0.2
ISOBUTANO| 58.12 407.85 36.4 0.186

PENTANO 72.149 | 469.70 33.7 0.252

BENCENO 78.112 | 562.05 48.95 0.21
HEXANO 86.175 | 507.60 30.25 0.3
HEPTANO | 100.202| 540.20 27.4 0.35
OCTANO 114.229 | 568.70 24.9 0.399
ISOOCTANO| 114.229| 543.90 29:.7 0.304 3

NONANO 128.255| 594.60 22.9 0.445 1
DECANO 142.282 | 617.70 21.1 0.49

AGUA 18.01 647.30 | 220.48 0.344

ETANOL 46.07 516.20 68.30 0.635




saturacion con la ecuacién de Antoine. (A, B, C).

Tabla 1.1.11 Parametros empiricos para el calculo de la presion

de saturacion con la ecuacion de Antoine.

ETANO 133.8 198.16 3.95405 | 663.72 256.681
PROPANO 165.2 241.61 3.92828 | 803.997 | 24704
ACETONA 247 .38 350.65 42184 1197.01 228.06

BUTANO 200.5 292.03 3.93266 | 93.773 238.789
ISOBUTANO| 1904 280.25 4.00272 | 947.54 248.87
PENTANO 228.71 330.75 3.97786 | 1064.84 | 232.014
BENCENO 27964 377.06 3.98523 | 118424 | 217.572
HEXANO 25424 365.25 4.00139 | 1170.875 | 224317
HEPTANO 377.71 396.53 4.0283 | 1268.636 | 216.951
OCTANO 299.42 42523 | 4.050075| 1356.36 | 209.6335
ISOOCTANO| 2755 398.38 3.93646 | 1257.85 | 220.767
NONANO 319.57 451.64 407356 | 1438.03 | 215.256
DECANO 338.53 47615 4.06853 | 149517 | 193.858
AGUA 273.2 473.2 511564 | 1687.537 | 230.17
ETANOL 276.5 369.54 5.33675 | 1648.22 | 230.918

Ecuacidn de Antoine para el calculo de la presion de vapor

loglO(Pvap) =A

CT+C-27315"

..(1.1.10)

Ecuacion de Antoine para el calculo de temperatura

Donde:

Pvap = bar

T=—uw-— -
A —log10(P°)

B

~C...(1.111)

e) Pardametros empiricos especificos para el calculo de la presién de
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f) Parametros empiricos para calculo de la capacidad calorifica de
vapor (Cpv).

Tabla 1.1.12. Parametros empiricos para el calculo de la
capacidad calorifica de vapor.

ETANO 50 1000 4.178 | -4.427 5.66 -6.651 2.487
PROPANO 50 1000 3.847 5.131 6.011 | -7.893 | 3.079
ACETONA 200 1000 5.126 1.511 9./3% | =1.177 | 2.728

BUTANO 200 1000 5.547 5.536 8.057 |-10.571| 4.134

ISOBUTANO| 200 1000 3.351 | 17.883 | 5.477 | -8.099 | 3.243
PENTANO 200 1000 7.554 | -0.368 | 11.846 | -14.934 | 5.753
BENCENO 50 1000 3.551 | -6.184 | 14.365 | -19.807 | 8.234

HEXANO 200 1000 8.831 | -0.166 | 14.304 | -18.314 | 7.124
HEPTANO 200 1000 9.634 4.156 | 15.494 | -20.066 | 7.77
OCTANO 200 1000 10.824 | 4.983 | 17.751 | -23.137| 8.98

ISOOCTANO| 200 1000 0.384 | 77.059 | 0.665 | -5.565 | 2.619
NONANO 200 1000 12.152 | 4.575 | 20.416 | -26.777 | 10.465

DECANO 200 1000 13.467 | 4.139 | 23.127 | -30.477 | 11.97
AGUA 50 1000 4.395 | -4.186 1.405 | -1.564 | 0.632
ETANOL 50 1000 4.396 | 0.00628| 5.546 | -7.024 | 2.685

Ecuacion para el calculo de la Capacidad calorifica de vapor:
Cp, =R (ag + a;T + a,T? + a3T3 + a,T%) ... (1.1.12)

Donde:

Cpv = J/molK

R = 8314472 ]J/molK

T=K
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g) Parametros empiricos para calculo de la capacidad calorifica de

liguido (CpL).

Tabla 1.1.13. Parametros empiricos para el calculo de capacidad

calorifica del liquido.

ETANO 92 290 142228 -1998.60 19.778 -0.084 100 0 0
PROPANO | 8547 360 1000000 -42030.00 600.410 -4.369 | 17100 -3 3
ACETONA | 17845 | 329.44 | 135600 -177.00 0.284 0.001 0 0 0
BUTANO [ 134.86 | 400 191030 -1675.00 12.500 -0.039 | 46.121 0 0
ISOBUTANO| 303.56 | 383.2 |4000000000(-80000000.00|570621.000|-2281.100|5120000 0 300
PENTANO | 14342 | 390 159080 -270.50 0.995 0 0 0 0
BENCENO | 278.68 | 500 162940 -344.94 0.856 0 0 0 0
HEXANO [ 177.83 | 460 172120 -183.78 0.887 0 0 0 0
HEPTANO | 18257 | 520 860624 -9060.80 44184 -0.091 70 0 0
OCTANO | 216.38 | 460 224830 -186.63 0.959 0 0 0 0
ISOOCTANO| 360 520 5000000 -65376.00 348.900 | -0.9984 | 1600 01 0.05
NONANO | 219.66 | 325 383080 -1139.80 2.710 0 0 0 0
DECANO | 243.51 460 278620 -197.91 1.074 0 0 0 0
AGUA 273.16 | 533.15 | 276370 -2090.10 8.125 -0.014 | 9.3701 0 0
ETANOL | 15905 | 390 102640 -139.63 -0.030 0.002 0 0 0

Ecuacion para el calculo de la Capacidad calorifica de liquido:

CpL = Cl + CzT + C3T2 + C4,T3 + CsT4 + CGT5+C7T6... (1113)

Donde:

CpL = J/kmolK

T=K
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h) Parametros empiricos para célculo de la densidad de liquido (pL).

Tabla 1.1.14. Parametros empiricos para calculo de la densidad

de liquido.
ETANO [90.4 | 305 [ -77.492 | 3.86738 | -0.06 |47.6046| -206.1 |46.2172 [-4.21E+02
PROPANO | 85.5| 370 | -7.6512 | 0.91394 | -0.0133 | 9.60633 | -37.371 | 7.44214 | -59.57571
ACETONA | 178 | 508 | -165.38 | 3.83583 | -0.0328 | 14.5447 | -35.466 | 4.51254 | -23.44563
BUTANO | 135 | 425 | -72.274 | 2.28024 | -0.0245 | 13.5762 | -41.142 | 6.47796 | -41.49863
ISOBUTANO| 135 | 415 | -1.6939 | 0.41877 | -0.0047 | 2.62712 | -8.1058 | 1.30277 | -8.560206
PENTANO | 143 | 470 | -50.03 | 1.5031 | -0.0149 | 7.58995 | -21.113 | 3.04644 | -17.85843
BENCENO | 279 | 562 | -1562 |24.7915-0.1609 | 55.0954 | -105.05 | 10.5783 | -43.96208
HEXANO | 178 | 508 | -99.635 | 2.29801 | -0.0197 | 8.74604 | -21.367 | 2.72362 | -14.17467
HEPTANO | 183 | 540 | -67.553 | 1.53195 | -0.0126 | 5.32542 | -12.398 | 1.50369 | -7.43702
OCTANO | 216 | 569 | -122.97 | 2.34282 | -0.0172 | 6.57501 | -13.875 | 1.53274 | -6.932669
ISOOCTANO| 216 | 565 | -34.696 | 0.76483 | -0.0057 | 2.19134 | -4.6695 | 0.52147 |-2.389142
NONANO | 220 | 595 | -91.196 | 1.70901 | -0.0122 | 4.51193 | -9.2157 | 0.98418 [ -4.299352
DECANO | 244 | 618 | -125.58 | 2.13502 | -0.0142 | 4.91055 | -9.4037 | 0.94389 | -3.883824
AGUA | 273 | 353 | 52.105 | 0.0411 |-0.0001| 0 0 0 0
ETANOL | 159 | 514 | -134.23 | 3.43957 | -0.0309 | 14.2856 | -36.118 | 4.73893 | -25.26873

Ecuacion para el calculo de la densidad de liquido:

pL = Cl + CzT + C3T2 + C4,T3 + CsT4 + C6T5+C7T6.. . (1114)

Donde:

pL = kmol/m?

T=K
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i) Parametros empiricos para calculo de viscosidad de vapor (uv).

Tabla 1.1.15. Paradmetros empiricos para calculo de viscosidad de

vapor.

ETANO 90.35 1000 25906 | 0.67988 | 98.902
PROPANO 85.47 1000 0.49054 | 0.90125 0
ACETONA | 17845 1000 0.31005 | 09762 | 23.139

BUTANO 134.86 1000 0.34387 | 0.94604 0
ISOBUTANO| 13486 1000 0.34387 | 9.46E-01 0
PENTANO | 14342 1000 063412 | 0.84758 | 41.718
BENCENO | 278.68 1000 0.3134 | 09676 79
HEXANO 177.83 1000 1.7514 | 0.70737 | 15714
HEPTANO | 18257 1000 06672 | 0.82837 | 85.752
OCTANO 216.38 1000 3119 [ 0.92925 | 55.092
ISOOCTANO| 216.38 1000 3119 [929E-01| 55.092
NONANO | 21966 1000 1.0344 | 0.77301 | 220.47
DECANO 243.51 1000 0.264 0.9487 71
AGUA 27316 | 1073.15 | 0.17096 | 1.1146 0
ETANOL 200 1000 1.0613 | 0.8066 927

Ecuacidn para el calculo de viscosidad de vapor:

T
TGS
Donde:
My = Pa*s

...(1.1.15)
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j) Parametros empiricos para calculo de viscosidad de liquido ().

Tabla 1.1.16. Parametros empiricos para calculo de viscosidad de

liguido.
ETANO [90.35] 300 [-7.0046]276.38]-0.609 | -3.11E-18 7
PROPANO [85.47[ 360 [-17.156]646.25][1.1101| -7.34E-11 4
ACETONA | 190 [329.4] -4.918 [1023.4[0.5961 0 0
BUTANO |134.9| 420 |-7.2471|534.82|-0.575 -4.66E-27 10
ISOBUTANO| 134.9| 420 [-7.2471[534.82-0.575| -4.6625E-27 | 10
PENTANO [143.4[465.2]-53.509[1836.6[7.1409[-0.000019627] 2
BENCENO [278.7] 545 | 7.5117 [294.68]-2.794 0 0
HEXANO [174.7]406.1|-6.3276] 640 [-0.694| 5.69E+21 | -10
HEPTANO [180.2[432.2]-9.4622[877.07|-0.234| 1.40E+22 | -10
OCTANO [211.2] 455 [ -7.556 [881.09]-0.525| 4.63E+22 [ -10
ISOOCTANO| 211.2| 455 | -7.556 |881.09|-0.525| 4.6342E+22 | -10
NONANO [218.2[593.2] -68.54 |3165.3[9.0919]-0.000013519| 2
DECANO [240.1]494.2[-9.6489[1181.1]-0.244[ 9.05E+34 | -15
AGUA 273.2[646.2[-52.843[3703.6] 5.866 | -5.88E-29 10
ETANOL | 200 | 440 | 7.875 [781.98]-3.042 0 0

Ecuacion para el calculo de viscosidad de liquido:

#L = exp(Cl + Cz/T + C3ln T + C4_TC5)... (1116)

Donde:

ML = Pa*s

T
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(o).

k) Parametros empiricos para calculo de tensién superficial de liquido

Tabla 1.1.17 Parametros empiricos para calculo de tension

superficial.

ETANO 93.15 283.15 2.7076 0.1619
PROPANO | 253.08 333.3 10.262 0.1253
ACETONA 179.15 | 329.15 26.26 0.112
BUTANO 134.85 | 272.65 14.87 0.1206

ISOBUTANO| 255.02 | 333.28 12.762 0.1097
PENTANO 143.45 | 309.15 18.25 0.1121
BENCENO 278.65 | 353.15 [(28.88(20)|27.56(30)
HEXANO 177.75 | 341.85 20.44 0.1022
HEPTANO 182.15 | 371.15 22:1 0.098
OCTANO 216.35 | 398.85 23.52 0.0951

ISOOCTANO| 160.85 | 383.15 22.46 0.0895
NONANO 219.65 | 423.95 24.72 0.0935
DECANO 243.45 | 447.25 25.67 0.092

AGUA 27315 | 373:E5 75.832 0.1477

ETANOL 159:15 | 351:15 24.05 0.0832

Ecuacion para el calculo de tension superficial de liquido:

o =a—b(T —273.15)...(1.1.17)
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l) Parametros de Wilson para el calculo de actividad (A12-A11,A21-A22).

Tabla 1.1.18. Parametros de Wilson para el calculo de actividad.

Acetona-Agua | 439.64 | 1405.49
Etanol-Agua 471.04 | 883.757
Acetona-Etanol| 38.17 | 418.96

m)Parametros para el calculo del volumen molar (v;).

Tabla 1.1.19 Parametros para el calculo del volumen molar.

Acetona 72.9 | 0.0201 | 0.0014 | 4x10° | 8x10® | 3x10° | 9x107*?
Agua 22.9 |-0.0364 | 7x107 0 0 0 0
Etanol 53.7 |-0.0311 | 0.0002 0 0 0 0

Ecuacion para el calculo del volumen molar:

v; =a+bT + cT?+dT3 + eT*+ fT° + gT®...(1.1.18)

Donde:

vi = cm3/gmol

T=°C
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Tabla 1.1.20 Parametros para el cdlculo de la entalpia de

vaporizacion.

n) Parametros para el calculo de la entalpia de vaporizacion (AH,).

ETANO 90.35 305.32 | 2.1091 | 0.60646 | -0.5549 | 0.0328
PROPANO 85.47 369.83 | 2.9209 | 0.78237|-0.7732 | 0.39246
ACETONA 178.45 508.2 4.215 0.3397 0 0
BUTANO 134.86 | 425.12 | 3.6238 | 0.8337 | -0.8227 | 0.39613

ISOBUTANO| 113.54 407.8 3.188 | 0.39006 0 0
PENTANO 182 566.1 5.1478 | 0.37541 0 0
BENCENO 278.68 | 562.05 | 4.5346 | 0.39053 0 0
HEXANO 177.83 507.6 4.4544 | 0.39002 0 0
HEPTANO 182.57 540.2 5.0014 | 0.38795 0 0
OCTANO 316.38 568.7 5.518 | 0.38467 0 0

ISOOCTANO| 165.78 543.8 4.771 | 0.37949 0 0
NONANO 219.66 594.6 6.037 | 0.38522 0 0
DECANO 243.51 617.7 6.6126 | 0.39797 0 0

AGUA 273.16 | 647.10 | 5.2053 | 0.3199 | -0.212 | 0.25795

ETANOL 159.05 | 514.00 | 5.5789 | 0.31245 0 0

Ecuacion para el cdlculo de la entalpia de vaporizacion:

AH, = C4(1 — Tr)C2+CTr+CaTr® | (1.1.19)
Donde:
AH, = J/kmol Tc=K
Tr = T/Tc
T=K
S.M. (1985). Phase Equilibria in Chemical Engineering.

Butterworth-Heinemann: Elsevier Science 1st Edition.

-Perry, Robert H. & Green,Don. (2001). Chemical Engineers Handbook.
McGraw-Hill, 7th edition. Vol 1.

-Holmes M & Winkle M. (1970). Prediction of Ternary Vapor-Liquid
Equilibria from Binary Data in Industrial an Engineering Chemistry.
-Bruce, E.P, John M.P, John P.O., The Properties of Gases and Liquids.
McGRAW-HILL. 2001.
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1.1.2 Diagramas de flujo de las funciones de las propiedades

contenidas en el Banco de Datos

Por facilidad de programacion se decidié realizar funciones en Visual
Basic para Excel para el calculo de las propiedades antes mencionadas,
asi como también de propiedades que se necesitaran en subrutinas o
funciones mas adelante, los diagramas de flujo de las funciones se

muestran a continuacion:

a) Diagrama de flujo de la funcién “Presion de vapor”.

[

Y

S, prop, T

v

Llama a la
subrutina
Propiedad de
sustancia
"Caso 1"

Y

Pv=Ec.1.1.10

v

Fin
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b) Diagrama de flujo de la funcion “Temperatura de ebullicién”.

R,s, prop, T

=
o]

Llama ala
subrutina
Propiedad de
sustancia
"Caso 2"

v

Cpy = Ec.1.1.12

Y

Fin
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c) Diagrama de flujo de la funcién “Capacidad calorifica de vapor”.

s, prop, T

=
[~

Llama a la
subrutina
Propiedad de
sustancia
"Caso 3"

:

Cp.=Ec.1.1.13

v

Fin
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d) Diagrama de flujo de la funcién “Integral de Cp.,".

T al a2 a3
f Cpy =R <aO(T —TO0) + > (T? —T0%) + 3 (T3 —-T0%) + T(T4 —T0%)
T0

a4
+?(T5 — .(1.1.20)

)
=
=

R,s, prop, T

:

Llama a la
subrutina
Propiedad de
sustancia
“Caso 2"

i

Int.Cpy = Ec.1.1.20

Y

Fin




e) Diagrama de flujo de la funcién “Capacidad calorifica de liquido”.

Inicio

S, prop, T

:

Llama a la
subrutina
Propiedad de
sustancia
"Caso 4"

:

pL=Ec.1.1.14

v

Fin
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f) Diagrama de flujo de la funcién “Integral de Cp.".

T C2 C3 c4
[ eo=crr-ro)+ L2 =109 + L0 - 107 + L (1 - T0Y
TO

C5 6 c7
+ 5 (T° = T0%) + —(T° = T0%) +— (17 = T07) ... (1.1.21)

(=)

R,s, prop, T

Llama a la
subrutina
Propiedad de
sustancia
"Caso 3"

'

Int.Cp,= Ec.1.1.21

Y

Fin
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g) Diagrama de flujo de la funcién “Densidad de liquido”.

Inicio

S, prop, T

Y

Llama a la
subrutina
Propiedad de
sustancia
"Caso 5"

v

My = EC.1.1.15

y

Fin
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h) Diagrama de flujo de la funcion “Viscosidad de vapor”.

Inicio

Y

S, prop, T

:

Llama a la
subrutina
Propiedad de
sustancia
"Caso 6"

.

H. = Ec.1.1.16

Y

Fin
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i) Diagrama de flujo de la funcion “Tensién superficial".

Inicio

Y

S, prop, T

v

Llama a la
subrutina
Propiedad de
sustancia
"Caso 7"

.

o=Ec1.1.17

v

Fin
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j) Diagrama de flujo de la funciéon “Entalpia de vaporizaciéon”.

=
[~]

s, prop, T

Llama ala
subrutina
Propiedad de
sustancia
"Caso 10"

v

Llama a la
subrutina
Propiedad de
sustancia
"Caso 0"

'

AHv = Ec.1.1.19

Y

Fin




1.2 Administracion del banco de datos

Un banco de datos es un conjunto de informacién que es agrupado y
mantenido en un mismo soporte a modo de facilitar su acceso, una
parte sumamente fundamental del banco de datos es la administracion
de éste, esto es un punto clave para la rapidez, facilidad de acceso y
recuperacion de valores, e incluso permite definir la capacidad de

memoria en simuladores o en algun programa extenso.
1.2.1 Diagramas de flujo para el buen manejo del banco de datos

Se programaron tres subrutinas para el facil y eficiente manejo del

banco de datos, éstas son:
a) Diagrama de flujo de la subrutina “Seleccién de sustancia”.

Esta seccidon del programa el usuario elige las sustancias que
utilizard durante la simulacion de la torre de destilacidon y
posteriormente se hace una copia Unicamente de estas sustancias

mas delante.

Inicio

‘La celda (5+k,1)
de la hoja "Datos" esta
vacia?
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ila celda
(5+k,2+j) de la
hoja "Dtaos" esta
vacia?

No

¢cLacelda
(5+k,1) de la hoja
"Datos"dice
verdad?

Si

.

Llama a la
subrutina
"Ordena por
puntos de
ebullicion”

A4

En la hoja
"Sustancias" los
nombres y las
propiedades de
las sustancias
seleccionadas

b) Diagrama de flujo de la subrutina “Ordena por puntos de

ebullicion”.

Al seleccionar las sustancias se ordenan por punto de ebullicién ya

gue este ordenamiento facilita los calculos para las siguientes

subrutinas.
< Inicio )

/Sustancias,k/

v

[ w2 |
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o
.

En la hoja
"Sustancias” ;la
celda (5 + k, 1) esta
vacia?

tempT =TT (k
Tk :

K)=TT lr
TT()) = tem
tempS = S5(k)

SS(k) = 55
S5()) =temo

na
Y
A=Celda(s + K, 10
B=Celda(s + k, 11
C=Celda(s + k, 12
TT(k|=Ec. 1.1.11
SS(k=Celda(5 + k, 1)
TR
k=k-1
-
— Nk=kll 4—|
1 =K~
j=k+1
Next j Next k
i
No h?o
o
|' si
) L

Enla hoja
"Sustancias” las

sustancias ordenadas

Fin
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c) Diagrama de flujo de la subrutina “Propiedad sustancia”.

Se realizd una funcién en la que se elige la propiedad que es
necesaria capturar con el fin de que sea practica y rapida la busqueda

de sus parametros.

Y
Caso 10
Ti
Tf
C1
c2
c3
Ca

Y
Caso5
Ti
Tf
C1l
c2
c3
Y
Fin
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CAPITULO II

2.1 Curva de equilibrio

El equilibrio liquido-vapor describe la distribucion de una o mas especies

guimicas entre la fase vapor y la fase liquida.
El estado de equilibrio se alcanza cuando se cumplen tres condiciones:

1. Las fases tienen la misma temperatura.
2.Tienen la misma presion.

3. Las especies quimicas tienen los mismos potenciales quimicos.

Los diagramas de fases se obtendran cuando se grafiquen los datos de
composiciones molares de la fase gaseosa y la fase liquida en funcion de

la temperatura y la presion.

En la Ingenieria Quimica esta informacidon es de gran utilidad para el
disefio de torres de destilacién. Como la destilacién fraccionada se utiliza
para separar parcialmente los componentes de una mezcla por
ebullicion, esta aprovechard las diferencias de concentracién de los
componentes en la fase vapor y en la fase liquida, lo cual es necesario

cuantificar (una forma es mediante graficas de equilibrio).

2.1.1 Mezcla ideal

Si en la mezcla no hay interaccion entre sus partes y por esa razdn
cualquier magnitud conservativa y aditiva es igual a la media ponderada
de los valores de cada especie en su estado estandar a esas condiciones

de temperatura y presién es una mezcla ideal.

Un gas ideal es aquel fluido para el cual se cumple que:

PV

:—:1
RT

Z

Siendo z el factor de compresibilidad.
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En caso de que la mezcla gaseosa sea ideal seguira la Ley de Dalton de
las presiones parciales. Una mezcla liquida ideal seguird la Ley de

Raoult.
2.1.1.1 Ley de Raoult para sistema ideal

A la Ley termodindamica propuesta por el quimico francés Francois-Marie
Raoult en 1887 que dice que la presién de vapor parcial de cada
componente va a ser igual a la fraccion molar en la mezcla multiplicada
por su presion de vapor del componente puro se le conoce como Ley de

Raoult esta se expresa de la siguiente manera para un sistema ideal:

xl-P°l-

P
n n

xiP°
Zyl:z = 1...(21.1102)
i=1 j

n
1
Fz x;P° =1...(2.1.1.10.3)

=1

yiP = xiP°i e (21110) Y = - (211101)

n

inwi = P...(2.1.1.10.4)

i=1
2.1.1.2 Métodos ocupados para realizar la curva de equilibrio

Durante la elaboracién del programa se realizaron distintos métodos
para la elaboracion de la curva de equilibrio con el fin de que la curva

fuera lo mas cercana con la experimental, los métodos utilizados son:

e Con Excel
Se realizaron los calculos en Excel para verificar que las
formulas y las correlaciones de las propiedades fueran las

correctas, los resultados se muestran en la tabla 2.1.1.20.
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Tabla 2.1.1.20. Resultados Etano-Heptano.

0 222.213 0
0.03 174.769 | 0.567
0.06 137.304| 0.809
0.09 109.842 | 0.908
0.12 89.755 0.950
0.15 74.598 0.971
0.18 62.741 0.982
0.21 53.165 0.988
0.24 45.225 0.991
0.27 38.499 0.994
0.3 32.701 0.996
0.33 27.630 0.997
0.36 23.142 0.997
0.39 19.130 0.998
0.42 15.510 0.998
0.45 12.222 0.999
0.48 9.214 0.999
0.51 6.448 0.999
0.54 3.890 0.999
0.57 1.515 0.999
0.6 -0.699 [ 0.9996
0.63 -2.770 | 0.9997
0.66 -4.715 | 0.9997
0.69 -6.546 | 0.9998
0.72 -8.275 | 0.9998
0.75 -9.911 | 0.9999
0.78 -11.462 | 0.9999
0.81 -12.937 | 0.9999
0.84 -14.342 | 0.9999
0.87 -15.683 | 0.9999
0.9 -16.964 | 0.99996
0.93 -18.190 | 0.99998
0.96 -19.365 | 0.99999
0.99 -20.493 |0.999997

1 -20.859 | 1.0000

Grafica 2.1.1.20. Diagrama de equilibrio Etano-Heptano calculada (200

psia Ax = 0.03).

0.9
0.8
0.7

0.6

0.4
0.3
0.2

0.1

0.1

0.2

0.3

0.4

0.5

0.6

0.7

0.8

0.9
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e Con Visual Basic en Excel

Se realizé la programacion en Visual Basic en Excel para que

con ayuda de un botodn se realice la curva de equilibrio, con

las ecuaciones antes mencionadas,

muestran en la tabla 2.1.1.21.

los

resultados se

Tabla 2.1.1.21. Resultados Etano-Heptano con VBA.

0 222.21312 0
0.03 1174.76877] 0.56660
0.06 [137.30360( 0.80913
0.09 1109.84218| 0.90759
0.12 89.75513 | 0.95024
0.15 74.59827 | 0.97070
0.18 62.74140 | 0.98152
0.21 53.16538 | 0.98770
0.24 45.22523 | 0.99147
0.27 38.49912 | 0.99389
0.3 32.70104 | 0.99551
0.33 27.63044 | 0.99663
0.36 23.14243 | 0.99742
0.39 19.12958 | 0.99800
0.42 15.51038 | 0.99843
0.45 12.22176 | 0.99876
0.48 9.21407 | 0.99901
0.51 6.44759 | 0.99921
0.54 3.89015 | 0.99936
0.57 1.51535 | 0.99948
0.6 -0.69871 | 0.99958
0.63 -2.77036 | 0.99966
0.66 -4.71508 | 0.99972
0.69 -6.54608 | 0.99978
0.72 -8.27465 | 0.99982
0.75 -9.91058 [ 0.99986
0.78 |-11.46235| 0.99989
0.81 |-12.93738( 0.99991
0.84 1-14.34219] 0.99993
0.87 [-15.68254| 0.99995
0.9 -16.96351 [ 0.99996
0.93 |-18.18966 | 0.99998
0.96 1-19.36504| 0.99999
0.99 |-20.49330(0.999997

1 -21.57770] 1.00000
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Grafica 2.1.1.21. Diagrama de equilibrio Etano-Heptano
calculada (200 psia, Ax = 0.03) con VBA.

0.9
0.8
0.7
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> 0.5
0.4
0.3
0.2

0.1

a) Diagrama de flujo de la funcidon “TBP2"” para mezclas ideales.

Se realizd6 una funcidn que calculard la temperatura para cada
composicion, de acuerdo a un tipo de mezcla ideal. Para este caso se
utilizé la ley de Raoult despejada para una mezcla binaria (ecuacién
2.1.1.20), asi mismo se calculé la derivada de este (ecuacion 2.1.1.21)
y la nueva temperatura (ecuacion 2.1.1.22) para realizar un Newton-
Raphson, para encontrar la temperatura correcta sin necesidad de

utilizar solver y que asi se resuelva la ecuacidn dentro del programa.
F=xP,+(1-x)P,—P...(2.1.1.20)

DF — xB1In(10) P,;, (1 -—x) B2 In(10) P,
~ (C1+4T0)2 (C2 +T0)2

...(2.1.1.21)

F
T =T0 ——...(2.1.1.22
TR )
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( Inicio

v

s1, S2, X, P, TO,
T & Temp

:

Llama ala
subrutina
"Propiedad
de sustancia"
(caso 1) para
S1

v

Llama ala
subrutina
"Propiedad
de sustancia”
(caso 1) para
S2

;

j=0
Ecuacion 1.1.11

.

Llama a la
funcién "Presién
de vapor"
Pvi =Py (51, TO)

v




Llama a la
funcién "Presion
de vapor"
pvz = PV (Sz, TO)

l

Ecuacion 2.1.1.20
Ecuacion 2.1.1.21
Ecuacion 2.1.1.22

.

j=j+1

T - TO| > 0.01

No

TBP2=T

Fin
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e Diagrama de equilibrio encontrado en la literatura (realizado

experimentalmente).

Grafica 2.1.1.22. Diagrama de equilibrio Etano-Heptano

encontrada en la literatura.

1.0

n moelar de atano en vapor
o
o
o

0.40

0.60 0.80 1.0

fraccion molar de etano en liquido

Fig. 4.5. Diagrama yx para el Etano/n-heptano.
Fuente: Smith. Séptima edicion

2.1.2 Mezcla no ideal

Una mezcla serd no ideal cuando forma un azedétropo (momento en el

gue la evaporacion tiene lugar sin cambio en la composicién).
2.1.2.1 Azeoétropo

Un azedétropo es una mezcla de dos o mas componentes, cuyas
proporciones son tales que la composicién en el liquido tiene la misma

composicion que el vapor producido por evaporacion.
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2.1.2.2 Actividad
Modelo de Wilson

Este modelo se basa en el modelo de Flory-Huggins y define las
fracciones molares locales (xj;) que son escaladas a partir de la fraccion
molar general del liquido (x;) y un factor de Boltzmann que es
proporcional a la probabilidad de encontrar una molécula del tipo i en
una molécula del tipo j. El modelo de Wilson para un sistema binario se
define con la siguiente ecuacion:

GE

BT = —xqIn (1 + A13%3) + x3In (A1 + x3) ... (2.1.2.20)

En el mismo, A1z Y A1 son los parametros binarios y se expresan

con las siguientes ecuaciones:
In (y1) = —In (% + Ay2x5) + Bxc...(2.1.2.21.1)
In (y2) = —In (x; + A1) + Bxy...(2.1.2.21.2)

_ A1z Ay
IB — —
X1+ Appx, (X1 + xy

)...(2.1.2.22)

En la ecuacién (2.1.2.21.1) se define la GE con respecto a una
solucion ideal (Lewis/Randall) y cuenta con dos parametros
ajustables, Ai2 y Az;, a su vez estos se relacionan con los
volumenes molares de los componentes puros y con unas
diferencias de energias caracteristicas (ecuaciones 2.1.2.23 vy
2.1.2.24).

- 111
)...(2.1.2.23)

v
21 RT

- /122
2L T2y (2.1.2.24)
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https://canvas.instructure.com/courses/790063/files/23208140/download

Donde:
vi- = volumen molar del componente puro i, en fase liquida.
Aij = energia de interaccion entre los componentes i y j, Aij=Aj.

Para la correlacion de los datos de coeficiente de actividad en
sistemas polares y no polares, la introduccién de los parametros
ya mencionados proporciona una interpretacion cuantitativa vy

cualitativamente correcta de los efectos a nivel molecular.
2.1.2.3 Ley de Raoult modificada para sistemas no ideales

A la Ley termodinamica propuesta por el quimico francés Francois-Marie
Raoult en 1887 que dice que la presién de vapor parcial de cada
componente va a ser igual a la fraccidn molar en la mezcla multiplicada
por su presion de vapor del componente puro se le conoce como Ley de
Raoult modificada esta se expresa de la siguiente manera para un

sistema no ideal:

o

x;yiP%
P&,

n n Po
XiVil i
;= =1...(2.1.30.2
Zyl Z P&, ( )
=

n

1 x:V:P°;:

FZ Vi £ =1...(2.1.30.3)
i=1

yi(pip = xiyiP°l- . (21240) > Y = P (212301)

b,

n

x:V:P°;:
Z Wi p (2.1.30.4)
e P

=
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2.1.2.4 Métodos ocupados para realizar la curva de equilibrio

e Con Excel

Se realizaron los calculos en Excel para verificar que las

formulas y las correlaciones de las propiedades fueran

correctas, los resultados se muestran en la tabla 2.1.2.40.

Tabla 2.1.2.40. Resultados Acetona-Agua.

0 99.6162 0
0.05 [73.7719| 0.6449
0.1 66.9909 | 0.7407
0.15 ]64.0875| 0.7760
0.2 62.5076 | 0.7943
0.25 [61.4958| 0.8059
0.3 60.7614 | 0.8146
0.35 [60.1729| 0.8217
0.4 59.6638 | 0.8282
0.45 [59.1980| 0.8345
0.5 58.7543| 0.8409
0.55 [58.3200( 0.8477
0.6 57.8872| 0.8551
0.65 |57.4512| 0.8634
0.7 57.0100| 0.8729
0.75 [56.5641| 0.8841
0.8 56.1173| 0.8975
0.85 |55.6780| 0.9139
0.9 55.2630 | 0.9348
0.91 [55.1853| 0.9397
0.92 [55.1101 0.9449
0.93 [55.0377| 0.9503
0.94 |54.9687| 0.9561
0.95 ]54.9035| 0.9623
0.96 |54.8427| 0.9689
0.97 [54.7870( 0.9759
0.98 [54.7371| 0.9834
0.99 ]54.6939| 0.9914

1 54.6584 | 1.0000
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Tabla 2.1.2.41. Resultados Etanol-Agua.

0 99.6162 0
0.03 ]91.9953| 0.2625
0.06 |[87.9915| 0.3800

0.09 [85.5724| 0.4458

0.12 |83.9685| 0.4881

0.15 [82.8291| 0.5180

0.18 |81.9740| 0.5406

0.21 |81.3024 | 0.5588

0.24 |80.7544 | 0.5741
0.27 |[80.2927| 0.5876
0.3 79.8932 | 0.5997
0.33 | 79.5398| 0.6110
0.36 |79.2215| 0.6218
0.39 |78.9309] 0.6323
0.42 |78.6628 | 0.6427
0.45 |78.4135| 0.6531
0.48 | 78.1807| 0.6637
0.51 [ 77.9626]| 0.6745
0.54 | 77.7586| 0.6856
0.57 | 77.5680| 0.6975
0.6 J7.3911| 0.7094
0.63 |77.2282| 0.7223
0.66 |77.0802]| 0.7359
0.69 |[76.9481| 0.7504
0.72 |76.8336| 0.7659
0.75 |76.7384| 0.7826
0.78 | 76.6648 | 0.8006
0.81 |76.6155| 0.8202
0.84 |76.5936| 0.8416
0.87 |76.6030| 0.8651
0.9 76.6481 | 0.8909
0.93 |76.7339] 0.9195
0.96 | 76.8667| 0.9514
0.99 |77.0534| 0.98/1

1 77.1290] 1.0000
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Tabla 2.1.2.42. Resultados Acetona-Etanol.

0 77.48456 0
0.05 74.20347 0.16521
0.1 71.55627 0.28613
0.15 69.37737 0.37848
0.2 67.55183 0.45160
0.25 65.99755 0.51133
0.3 64.65440 0.56151
0.35 63.47753 0.60475
0.4 62.43288 0.64289
0.45 61.49430 0.67727
0.5 60.64149 0.70890
0.55 59.85862 0.73855
0.6 59.13334 0.76686
0.65 58.45604 0.79435
0.7 57.81936 0.82148
0.75 57.21783 0.84867
0.8 56.64767 0.87631
0.85 56.10661 0.90481
0.9 55.59390 0.93460
0.91 55.49479 0.94075
0.92 55.39687 0.94698
0.93 55.30013 0.95328
0.94 55.20461 0.95967
0.95 55.11031 0.96615
0.96 55.01728 0.97271
0.97 54.92554 0.97938
0.98 54.83511 0.98614
0.99 54.74604 0.99302
1 54.65837 1
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Grafica 2.1.2.40. Diagrama de equilibrio Acetona-Agua
calculada (1 atm = 101.325 kPa).

0.9
0.8
0.7

0.6

0.4
0.3
0.2

0.1

Grafica 2.1.2.41. Diagrama de equilibrio Etanol-Agua
calculada (1 atm = 101.325 kPa).
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Grafica 2.1.2.42. Diagrama de equilibrio Etanol-Acetona
calculada (1 atm = 101.325 kPa).
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e Con Visual Basic en Excel
Se realizd la programacion en Visual Basic en Excel para que
con ayuda de un botdn se realice, la curva de equilibrio, con
las ecuaciones antes mencionadas, los resultados fueron los

siguientes:

Tabla 2.1.2.43. Resultados Acetona-Agua con VBA.

0 100.070 0
0.05 |75.41787]|0.62618
0.1 69.39229| 0.71673
0.15 [66.76550]| 0.75146
0.2 65.26066| 0.77057
0.25 [64.22855| 0.78365
0.3 63.42519| 0.79399
0.35 [62.74267]| 0.80305
0.4 62.12763| 0.81154
0.45 [61.55139]|0.81990
0.5 60.99762| 0.82842
0.55 [60.45661| 0.83735
0.6 59.92261| 0.84694
0.65 [59.39245| 0.85739
0.7 58.86508] 0.86902
0.75 [58.34144] 0.88221
0.8 57.82500] 0.89747
0.85 |57.32275]|0.91553 51
0.9 56.84718| 0.93743
0.95 [56.41976| 0.96476

il 56.07708 1




Tabla 2.1.2.44. Resultados Etanol-Agua con VBA.

0 100.07 0
0.03 92.635 [ 0.25775
0.06 |88.7194(0.37393
0.09 |86.3502(0.43935
0.12 |84.7782(0.48151
0.15 |83.6608[0.51134
0.18 82.822 | 0.53401
0.21 |82.1632( 0.55225
0.24 |81.6256(0.56763
0.27 181.1729(0.58112
0.3 80.7813| 0.59336
0.33 | 80.4351(0.60476
0.36 | 80.1237(0.61565
0.39 [79.8397]0.62625
0.42 79.578 | 0.63673
0.45 |79.3352(0.64725
0.48 |79.1089(0.65792
0.51 | 78.8976( 0.66886
0.54 |78.7005(0.68016
0.57 |78.5171[0.69194
0.6 78.3478 | 0.70429
0.63 |[78.1928]| 0.7173
0.66 | 78.0532(0.73111
0.69 |77.9301(0.74583
0.72 | 77.8251[0.76159
0.75 77.74 | 0.77855
0.78 | 77.6772| 0.7969
0.81 |77.6395[0.81683
0.84 |[77.6301]|0.83859
0.87 77.653 | 0.86246
0.9 77.7124 | 0.88877
0.93 |77.8139(0.91794
0.96 | 77.9634 [ 0.95044
0.99 |78.1683( 0.98687
1.02 78.437 [ 1.02794
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Tabla 2.1.2.45. Resultados Acetona-Etanol con VBA.

0 78.25036 0
0.05 [76.28979|0.11922
0.1 74.61209( 0.21541
0.15 [73.10352| 0.29750
0.2 71.71013] 0.36978
0.25 [70.40348) 0.43461
0.3 69.16707| 0.49346
0.35 [67.99035| 0.54737
0.4 66.86594| 0.59704
0.45 [65.78823] 0.64305
0.5 64.75273| 0.68587
0.55 [63.75566| 0.72589
0.6 62.79376| 0.76343
0.65 [61.86416| 0.79875
0.7 60.96431| 0.83209
0.75 [60.09194| 0.86365
0.8 59.24500( 0.89359
0.85 [58.42164| 0.92208
0.9 57.62018| 0.94924
0.95 [56.83912)| 0.97518

1 56.07708 1

Grafica 2.1.2.43. Diagrama de equilibrio Acetona-Agua
calculada con VBA (1 atm = 101.325 kPa).
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Grafica 2.1.2.44. Diagrama de equilibrio Etanol-Agua
calculada con VBA (1 atm = 101.325 kPa).
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Grafica 2.1.2.45. Diagrama de equilibrio Etanol-Acetona
calculada con VBA (1 atm = 101.325 kPa).
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a) Diagrama de flujo de la funcidon “TBP3” para mezclas no ideales.

Se construyd una funcién que calculard la temperatura para cada
composicion, de acuerdo a un tipo de mezcla no ideal. Para este caso se
utilizdé la ley de Raoult despejada para una mezcla binaria (ecuacién
2.1.2.40), asi mismo se calculd la derivada del volumen molar (ecuacién
2.1.2.41), la derivada de la presién de vapor (ecuacion 2.1.2.42), la
derivada de los parametros binarios de la ecuacién de Wilson para el
calculo de actividad (ecuaciones 2.1.2.43 y 2.1.2.44), la derivada de la
actividad de acuerdo al modelo de Wilson (ecuaciones 2.1.2.45 vy
2.1.2.46) y la derivada de la Ley de Raoult para una mezcla no ideal
(ecuacion 2.1.2.47) todo esto para una mezcla binaria y posteriormente
se calcula la nueva temperatura (ecuacién 2.1.2.48) para realizar un
Newton-Raphson, para encontrar la temperatura correcta y que asi se

resuelva la ecuacion dentro del programa.

F=xy,Py; + (1= %) ¥3Pyy — P...(2.1.2.40)

dv
— =b+ 2cT + 3dT? + 4eT3 + 5fT* + 6gT" ...(2.1.2.41)

dT
dpw' Bi ln(lO) Pvi
= ...(2.1.2.42
ar ~ i+ )
an, v e-v,dn A A A
12 1.dT 2.dT 12 ) 12, M2
= ——= — ——)——...(2.1.2.43
iy v dv; v dv, 3 3 3
21 2 °dr ~ "1dT 21 21 21, 21
= - == — ——)—=...(2.1.2.44
ar V2 exp(—zp) *y, P ) jra )
dy, X1X7 X2 dAq, x% dAy,
—= =7Y1(( > ) — =) ...(2.1.2.45)
dT (x1 + A12x5) X1+ Aypxy,”  dT (Ay1xq + x3)%7 dT
d XX X dA x? dA
2 = e ! 12 . (2.1.2.46)

dT (A12x2+x1)2) dT
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dy,

dP,,
DF = x(hﬁ*‘ Pvlﬁ

Inicio

s1, Sz, X, P, TO,
Tk j

Y

+( dP”2+P
)+ (A=)

Llama a la subrutina
Propiedad de Sustancia
(s1. 1, 298.15)

A; = A
B'_ =B
Cl = C

|
Y

Llama a la subrutina
Propiedad de Sustancia
(s2. 1, 298.15)

A;=A
B;':B
C.=C
I
Y

Llama a la subrutina
Propiedad de Sustancia
(s1, 8, 298.15)

Avi=a
B\-"| =h
Cvi=c
D\."j =d
Ev, =e
Fvi=f
Gvi =g

v

Llama a la subrutina
Propiedad de Sustancia
(s2, 8, 298.15)

Avs = a
BV;':b
Cv-=c
DV:‘:d
Ev.=e
Fvo =1
Gv:=g

'

ar,
v2 dT

)

...(2.1.2.47)
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Llama a la subrutina
Propiedad de Sustancia
(51,0, 298.15)

Pcy=Pc
W) =W
Te,=Te
I
Y

Llama a la subrutina
Propiedad de Sustancia
(s2, 0, 298.15)

Pc; = Pc
Wy =W
TC;_-' =Tc

v

Llama a la subrutina
Propirdad de Sustancia
(s1, 9, 298.15)
NUMIL = NUM

v

Llama a la subrutina
Propiedad de Sustancia
(s2, 9, 298.15)
NUM2 = NUM

|
Y
k=1

v

De la hoja "Matriz"
Az = Celda (NUMZ + k, NUM1 + k)

:

De la hoja "Matriz"
Az: = Celda (NUM1 + k, NUM2 + k)

¢




De la hoja
"Matriz" ¢ La celda
(NUM1 + k, NUM2 + k) o la celda
NUMZ + k, NUM1 + k)
esta vacia?

InputBox (“La sustancia
es ideal ¢ Desea
realizarlo como |IDEAL?
(S=si,N=no)

|

.Cudl es

la respuesta? En la hoja "Equilibrio”

la celda (1, 7) = False

N

¢ \J
Ecuacion 1.1 11. 2 Err2 = "error 2" Err2 = “ideal”
para la sustancia

> To=T

'

Llama a la
funcion Pv
Pvl = Pv (s, TO)
Pv2 =Pv(s2, TO)

}

Ecuaciones
1.1.18
212211
21.2.21.2
2.1.2.23
2.1.2.24
21241
2.1.2.42
2.1.2.43
2.1.2.44
2.1.2.45
2.1.2.46
paraslys2

'

Ecuaciones
2.1.2.40
2.1.2.47

|

T=T0- (F/IDF)

'

|

¢|T-To| > 0.017

Si

TBP3=T

Fin =2




e Diagrama de equilibrio encontrado en la literatura (realizado

experimentalmente).

Grafica 2.1.2.46. Diagrama de equilibrio Acetona-Agua

encontrada en la literatura.

VaporLiguid Equilibrivm
[FIvDE=A] Acetons « [FIMEB=174] Water

# F = 101 325 kPa
. i & F = 344 737 iPa

M# Y ® P o B8 AT kRS
_.-;'Jr"

e
o

ot
oo

L.

.,--,_-
! el .
=t =il

e
o

> -

f . -
’/- -
| .-l-

=
o

‘
I
i

=
wm

2
F .

y{Acetone) [mol/mol]

=
[A]

o
pa
3§

2
-

o 01 02 03 04 05 06 07 08B 05 1
x({Acetone) [mol/mol]

DDBST. (2015). Vapor-Liquid Equilibrium Data. 01/10/2018, de
DDBST Sitio web:
http://www.ddbst.com/en/EED/VLE/VLE%?20Acetone; Water.php
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http://www.ddbst.com/en/EED/VLE/VLE%20Acetone;Water.php

Grafica 2.1.2.47. Diagrama de equilibrio Etanol-Agua

encontrada en la literatura.

Vapor Liquid Equilibrium
FODB~11] Ethanol « [FDDB~174] Water
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DDBST. (2015). Vapor-Liquid Equilibrium Data. 02/10/2018, de DDBST Sitio web:
hitp:ivwww.ddbst.com/en/EED/VLE/Images/VLE%20Ethanol;Water_001.png

Grafica 2.1.2.48. Diagrama de equilibrio Etanol-Acetona

encontrada en la literatura.
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DDBST. (2015). Vapor-Luid Equilibrium Data.
02/10/2018, de DDBST Sitio Web:
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2.1.3 Diagrama de flujo de la subrutina “"Curva de equilibrio”

Se realizd una subrutina que con la unién de las funciones TBP2 y TBP3

permitiera crear la curva de equilibrio de acuerdo a las dos sustancias

que el usuario seleccione.

Inicio

S1,S., P ko, T
& Temp

= Y

¢La celda
(2+0, 3) de la hoja
"Equilibrio" esta
vacia?
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o

o=0

j:0+1

!

ca(o) > a(f)?

Si

¥

Temp = a(o)
a(o) = af])
a(j) = Temp

v

Next |

Mext o

Next o
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P
[l

o B i |

Fiv 4

v

¥ =x
¥ = X0+ Ax
x = Celdas (7 + k, 1)

Y

k=k+1

Si

sl
52

i

=
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¢ Qué dice la
celda (1,7)?

False

¢Lacelda
(6 +k, 1)esta

vacia?

Llama a la funcion
TBP2
T=TBP2(s1, 52, X, P)

¢Lacelda

(6 +k, 1) esta
vacia?

w.

Llama a la funcion
TBP3

T =TBP3(s1, 52, X, P)

Y

[T=Celda(®+k 2)

Llama ala
funcién Pv
Pv=(s, T)

Pv*x/P

k=k+1

S Fin

¢Esuna
sustancia
ideal?

Llama a la
funcion Pv
Pv=(s1, T)

Y

Pv*x*Gammal/P

Si
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CAPITULO III

3.1 Método de Fenske-Underwood-Gilliland

Es un método corto de disefio para torres de destilacion que se utilizara
con el propdsito de obtener datos de disefio como son: niumero minimo
de etapas, numero de etapas, calor en el rehervidor y en el
condensador, etapa de alimentaciones, etc.,, que sirvan como
estimaciones al método riguroso. Su nombre se debe a que une las

ecuaciones de Fenske, Underwood y Gilliland para este disefio previo.
3.1.1 Ecuacion de Fenske

Ecuacidn utilizada para el calculo del nimero de etapas minimas con
reflujo total, supone que el liquido que sale por la etapa 1 es todo
vaporizado y regresado en la etapa 1, el vapor que sale por la etapa N
es condensado y regresada como reflujo en la etapa N, asi el balance

que se realiza por plato es el siguiente:

n[G2), G,

LK
n = ..(3.3.10
min ln(aLK, mg) ( )
Donde
LK = Clave ligero
HK = Clave pesado
Pk
Kix p Pk
Arg = === ..(3.1.11
L Kuk M P°uk ( )

P

Org, Mg = i/(aLK/D)(aLK/F)(aLK/B) . (3.1.12)

B=F-D..(3.113)

Xip(F
bi = — 5 r(F) —..(3.1.14)
1+ (m) ) * (aLK’mg)Nmm
1+
D *x .
di = (—2) i * (ar, mg)V™™ ... (3.1.15)

B * xp
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Dzzn: i..(3.1.16)

= Z . (3.1.17)

di
XLD - ... .1,
D (3.1.18)

bi
xip = ... (3.1.19)

Condicion Térmica de la alimentacion:

e Liquido subenfriado
Y, Cpliq (TBPyp — Tr)

..(3.1.20
YTV

e Liquido saturado T =TBPr q=1..(3.1.21)

e Mezcla Liquido — Vapor Tp <TBP; <TDPy q=1-x..(3.1.22)

P
k(i) = % .. (3.1.23)

F = Z Z‘(k ..(3.1.24)
Sl+p (k +1)

n

dF ki —1
= _Zzi( (V ) )2 ...(3.1.25)
TN = B R ACE)

e Vaporsaturado Tp=TDPr q =0...(3.1.26)

e Vapor sobrecalentado

" Cpvap (Tr — TDPg)
T» > TDP ===t _ ..(3.1.27
F F q Z?zlxlp % /1i ( )

3.1.2 Ecuacion de Underwood

Es utilizado para el calculo del reflujo minimo considerando etapas

infinitas, tomando en cuenta los puntos pinch en la torre de destilacion.
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(aLK/F)xLK/F (xHK/F) _

1° Ec de Underwood =1-¢q..(3.1.28)
(aLK/F) -0 1-06

a X X
(@ /p)%iksp  Kyyp) =1+ Ry, - (3.1.29)
(“LK/F) —0 t=0

2° Ec de Underwood

3.1.3 Ecuacion de Gilliland

Es una correlacion para el calculo de etapas de operacion a reflujo real.

Qe 1—F [( 1+ 54.4¥ )(l}’—l)] 3.1.30
= P\ T3 1729) \pos )|~ (31:30)
_Rmin
= ...(3.1.31
R+1 (3.131)
Ninin + 8
N=-" " (3.1.32
-0 (3.1.32)

La correlacion es restringida por los siguientes pardmetros’:
-NUmero de componentes (2-11)

-0.28<g<1.42

-Presién de vacio <= 600 psig

-1.11< alpha< 4.05

-0.53<Rmin< 9.09

-3.4 <Nmin< 60.3

3.1.4 Ecuacion de Kirkbride

Es una correlacion utilizada para ubicar en qué etapa se encuentra la

alimentacion.

0.206

Np
R = ... (3.1.40)

Ns

<xHK/F> <xLK/B>2 (E)
XLk /F ) \XHK/D D
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Donde Np = #Etapas en la seccion de enriquecimiento

Ng = #Etapas en laseccion de agotamiento
——|N ...(3.1.41)

3.1.5 Balance de materia y energia de equipos periféricos

La=RxD..(3.1.50)
Va=La+D..(3.1.51)

n

AHmezcla = z xD; * AH; ... (3.1.52)

i=1

Q. =Vax*AHmezcla ...(3.1.53)

Hp = xp x Cpy * (Tp — Tres) .. (3.1.54)

Hp = xp x Cp, * (Tp — Trer) - (3.1.55)

Hg = xp * Cpy, * (Tg — Tyey) - (3.1.56)
Qr=Dx+Hp+B+Hg+ Qc—F*Hg...(3.1.57)

Lb=qg+F+R=%*D..(3.1.58)

Vb =Lb — B ...(3.1.59)

3.2 Administracion del método de Fenske-Underwood-Gilliland

Debido a que es de suma importancia tener valores estimados para
realizar el calculo riguroso de disefio en torres de destilacién es
importante tener una buena administracion del mismo para asi facilitar

su acceso y lograr tener un mejor rendimiento y una mejor rapidez.
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3.2.1 Diagramas de flujo para el eficiente manejo del Fenske-

Underwood-Gilliland

Se programaron tres subrutinas para el eficiente y facil manejo del

método Fenske-Underwood-Gilliland.

a) Diagrama de flujo de la funcién “TBP”.

Esta funcién se programé para el célculo de la temperatura de burbuja
dando como datos la presidn, una temperatura base y la composicion de

la corriente.

Para obtener la temperatura de burbuja es necesario la ecuacion de
Raoult para sistema multicomponente (ecuacién 3.2.10) y su derivada
(ecuacion 3.2.11) y asi realizar un Newton-Raphson y asi encontrar la
temperatura sin necesidad de utilizar solver y que se resuelva la

ecuacion.

FP = z X (D) P° (i) ...(3.2.10)

i=1

i=n
dFpP X () B (i) In(10) P° (i
— = @ (,) 19) ()...(3.2.11)
(C (i) + T0)?
Y
ns, n, m, SS
(ns), TO, P, T, xx
\
n = Cuenta renglones
m = Cuenta columnas
Err4 = "Selecciona
sélo la columna de
No—p»| la corriente
deseada"
\_/\
Si
k=1
Y Y 69
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next k

SS (k) = Celdas (9 + k, 6)
de la hoja "Corrientes"

Y

Llama a la subrutina
Propiedad de Sustancia
(SS (K), 1, T + 273.15)
AA(K) = A
BB (k) =B
cck=C

Ecuacién 1.1.11

parak=1

v

TO=T

Y

k=1

Y

Llama a la funcién Pv
Pv (k) = Pv (SS (k), TO)

-4—NO

Y

Ecuaciones
3.2.10
201

Y

Si
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F=FP-P
DF = dFP/dT
T =TO - (F/DF)

Y

&|T-TO| > 0.017

]
5
A

b) Diagrama de flujo de la funcion “TDP”".

Esta funcion se programd para el cdlculo de la temperatura de rocio
dando como datos la presidn, una temperatura base y la composicion de

la corriente.

Para obtener la temperatura de burbuja es necesario la ecuacion de
Dalton para sistema multicomponente (ecuacién 3.30.1) y su derivada
(ecuacion 3.30.2) y asi realizar un Newton-Raphson y asi encontrar la
temperatura sin necesidad de utilizar solver y que se resuelva la

ecuacion.

(3.2.12)

i=n
FP:Z
i=1

dFP O X (DB @)
= ;Po ...(3.2.13)

X (1)
P

(@) (C (i) + T0)?
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Inicio

ns, n, m, SS
(ns), TO, P, T, xx

g

n = Cuenta renglones
m = Cuenta columnas

2}

k=1

Y

SS (k) = Celdas (9 +
k, 6) de la hoja
"Corrientes"

v

Llama ala
subrutina
Propiedad de
Sustancia (SS
(k), 1, T+ 273.15)

AA (K) = A
BB (k) = B
ccio=c

Err4 = "Selecciona
sélo la columna de
la corriente
deseada"
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Next k

Ecuacion 1.1.11

parak =n

Y

Llama a la funcién Pv
Pv (k) = Pv (SS (k), TO)

-g—NO

Y

Ecuaciones
2.1.1.10
3.212
3213

Si

v

F = FP - (1/P)
DF = - In (10) dFP/dT
T = TO - (F/DF)

¢|T -TO| >0.01?

Fin -t

NO—p

i=ji+1
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c) Diagrama de flujo de la subrutina “Corrientes de proceso”.

Se programd con el

fin de que el

programa de

“Fenske-

Underwood-Gilliland” tuviera un manejo mas facil, asi como una

facil programacion.

‘ Inicio

MNext k
Y
No—p Next k
Si

RB=k+RD-1

L
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De la hgja
"Corrientes”
clacelda (8 +k, 1)
esta vacia?

No

Y

Los nombres de los
flujos

la hoja
"Sustancias”
iLacelda (5+k, 2)
esla vacia?

No
Los nombres de las
sustancias en la hoja
"Corrientes”

L. caldn 8-+ 8) de el Comintes™ =k |

Si
\i
k=k+1
Y
k-1
—b Fin

75



d) Diagrama de flujo de la subrutina “Llenado de datos de las

corrientes”.

Esta subrutina tiene como fin llenar las corrientes calculadas con
las sumas de estas, las temperaturas iniciales calculadas con el
promedio de estas llenadas anteriormente en la hoja “Corrientes”,
el promedio de las composiciones y las temperaturas de burbuja y
rocio para cada corriente calculadas con las funciones

correspondientes.

Inicio

[ ]

v

De la hoja "Corrientes”
NA
ND
NSUST

v

Suma=0

De la hoja "Caorrientes”
Suma = Suma + Flujos

No—hr Next k
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v

F = Suma

v

De la hoja FUG
F

Suma=0

De la haja "Corrientes”
Suma = Suma + Destilados

A

@ No—m| Next k

D = Suma

Y

De la hoja FUG
D

Y

El flujos de fondos de la hoja "FUG" = El flujo de fondos
de la hoja "Corrientes”

Y

Suma=0
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Y

De la hoja "Carrientes”

Suma = Suma + TF's

PromTF = Suma / NA

Y

En la hoja "FUG"
PromTF

Suma =0

A

Next k

De la hoja "Corrientes”
Suma = Suma + TD's

@ No—me| Next k

Si

'

PromTD = Suma/ND

v

En la hoja "FUG"
PromTD
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La temperatura de fondos de la hoja "FUG" = La
temperatura de fondos de la hoja "Corrientes”

Suma=0

/
k=1
j=1

Y
De la hoja "Corrientes”
Suma = Suma + Celda

(9+],7+K) * Celda (8 +

k, 2)

Nexl k

En la hoja "FUG"
Suma/F

Suma=0

De la hoja "Corrientes"
Suma = Suma + Celda (9 +

|, 7+ k+NA)* Celda (8 + k [
+NA, 2)

Next k
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En la hoja "FUG"
Suma/D

Los componentes de la

hoja"FUG" = Los
componentes de la hoja
"Corrientes”

Next | |-e—No

S+i

Llama a la
funcion TBP

v

Llama a la
funcign TDP

v

TBP (P, TF, XF)
TBP (P, TD, XD)
TBP (P, TB, XB)
TDP (P, TF, XF)
TDP (P, TD, XD)
TDP (P, TB, XB

e) Diagrama de flujo de la subrutina “Fenske-Underwood-Gilliland”.

Este diagrama hace todos los calculos correspondientes para
obtener un valor aproximado del disefio de la torre de destilacion

basandose en el método de Fenske-Underwood-Gilliland.
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Inicio

A
ns, P, F, Tf, TBPF,
1DPE LK, HK,RERmin,
Tref,
Estimaciones: D, TD,
TB

_ | xF()=Celdas (13+i2)
de la hoja "FUG"

Y

;Celdas
(13+i,1) de la hoja
"FUG" = vacio?

Next | -y

Llama a la subrutina
Propiedad de Sustancia
{i, 1, 298.15)
Avap(i)=A
Bvap(i)=B

A

Cvap(i)=C
PvapF(i) = Pv(i, Tf)
PvapD(i) = Pu(i, TD})
PvapB(i) = Pv(i, TB}

:

Si
Y

PVHF = PvapF{HK)
PVHD = PvapD(HK)
PVHB = PvapB(HK)

¥

i=1

Next i

-



Y

Ecuacion 3.1.11
¥ 3.1.12

l

Ecuacion 3.1.10

=]

min
k=0

DO=D
SumaD=0

SumaB=0
Ecuacion 3.1.13

1]

Ecuacion 3.1.14, Ecuacién
3.1.15
SumaD=5SumaD+Ec. 3.1.14
SumaB=SumaB+EC. 3.1.15

Si
Y
D=SumaD
K=k+1

'

No

Y

S f——

2|D-DO| >=

0.0017?

Ecuacion 3.1.18
Ecuacion 3.1.19

'

Si

xD(i)
xB(i)

d
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=1

v

NO—p-

Llama a la subrutina
Propiedad de Sustlancia
(i, 3, 273.15)

Cplig(i) = CpL(i,
Tf+ 273.15)
Llama a la subrutina
Propiedad de Sustancia
(i, 10, Tf+273.15)
DeltaHV(i) =
DHvap(i, Tf + 273.15)

Ecuacion
3.1.20

i

"Liquida
subenfriado”

Si
Y

Ecuacion
3.1.21

'

q
"Liquido
saturado”

Ecuacion 3.1.23

No-

VFO=VF
SumaF=0 2

NOJ-

Si
Y

Ecuacion
3.1.26

,

q
"Vaporo

saturado”

SumabDF

!

Ecuacion 3.1.24
Ecuacion 3.1.25

Ecuacion 3.1.22

q
"Mezcla liquido
Vapor"

Y

1007

Llama a la subrutina
Propiedad de Sustancia
{i, 2, Tf+273.15)

Cpvap(i) = Cpv(i,
Ti+273.15)
Llama a la subrutina
Propiedad de Sustancia
(i, 10, Tf+273.15)

DeltaHV(i) =
DHvap(i, Tf + 273.15)

l

Ecuacién
3.1.27

l

q

"Vapor
sebrecalentado”

B0=1 + (aF(LK) - 1)/ 2

!

83

z.
c



Ecuacion 3.1.25

Ecuacion 3.1.26

Ecuacion 3.1.30

Ecuacion 3.1.31

Ecuacion 3.1.40

¥

NR,NS

Ecuacion 3.1.41

!

N, xD,xB,D.B

Ecuacion 3.1.50
Ecuacipon 3.1.51

?
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Llama a la subrutina
Propiedad de Sustancia

(i 10, TH+273.15)
DeltaHV(i) =

DHvap(i, Tf + 273.15)

l

Ecuacion 3.1.52

Si

v

Ecuacion 3.1.63

v

Qe Va

Ecuacion 3.1.54
Ecuacion 3.1.55
Ecuacion 3.1.56

Si

v

Ecuacién 3.1.57
Ecuacion 3.1.58
Ecuacion 3.1.59

Lb,Vb,0r
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CAPITULO 1V

4.1 Métodos rigurosos para el calculo de una torre de destilacion

Para completar el disefio de un equipo (operacidn) es necesario

determinar rigurosamente los flujos de corrientes, las temperaturas, las

composiciones, la transferencia de calor y las presiones en cada plato.

Esta determinacidn se hace resolviendo las relaciones de equilibrio, el

balance de materia y de energia para cada plato.

Existen varios meétodos

rigurosos de calculo para una torre de

destilacién los mas conocidos son los siguientes:

Newton 2N.

Punto de burbuja (PB).
Suma de flujos (SR).

Newton Global o de correccién simultanea (SC).

Imagen 4.10. Torre de Destilacion Multietapa.

/

\

-

B

Etrapal

b4
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Imagen 4.11. Torre Detallada de Destilacién Multietapa.

Vo=V,

Fy

—> V,=D,

Fz —— | "27 " operacon

Fs ———f Ps

Fg ———» P,

Donde:
L; = Liquidos externos

U;

Extracciones liquidas
Vj = Vapores internos

W; = Extracciones de vapor
Q; = Corrientes térmicas

F; = Alimentaciones
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4.1.1 Método de correccion simultanea (SC)

Es el método mas general, resuelve los problemas de separacién
multicomponente en etapa multiple. Se basa en resolver de manera
conjunta todas las ecuaciones de MESH o la combinacién de éstas por
correccion simultanea. Este método es tanto sensible a la calidad de las
estimaciones iniciales, como poderoso para tratar mezclas no ideales por
lo que en ocasiones es necesario aplicar primero otro método riguroso
(BP 6 SR) para encontrar aproximaciones a la solucion final que sirvan

como estimaciones iniciales para el método SC.

En vez de resolver simultaneamente las N(2c + 3) ecuaciones MESH (c
ecuaciones M, c ecuaciones E, 1 ecuacién H y 2 ecuaciones S para cada
etapa), éstas se combinan para eliminar 2N variables, reduciendo el
problema a la resolucién simultanea de N(2c + 1) ecuaciones, y a ello se

le atribuye su nombre.

4.1.1.1 Fugacidad

La fugacidad es una propiedad auxiliar y se considerara como un factor
de correccién para modificar una ecuacion ideal en un caso real, esta

tiene dimensiones de presion.

Se buscara esta propiedad para dar sentido fisico a las definiciones de
equilibrio mostradas por el potencial quimico. Este parte de la cuarta

relacién fundamental:
dG; = V;dP — S;dT...(4.1.1.10)
Considerando un sistema a T constante;
dG; = V;dP...(4.1.111)

Para un fluido ideal;

RT
Vi=—... (41112)
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g _RT
dG" = —-dP...(41.1.13)

Colocando 1/P en funcién de dP;

dG;9" = RT dInP ...(4.1.1.14)

Al introducir el término de fugacidad;

dG;9" = RT dinfi ... (4.1.1.15)
Si se restan las funcione anteriores
i fi
dG; — dG;% = RT din(%) ... (4.1.1.16)

d(G; — G;°) = RT dln(f

fi

d(G™) =RT din(

)...(4..1.1.16.2)

i
5) - (41.1.16.1)

La relacidon que existe entre la fugacidad y la presion del componente

como gas ideal sera el coeficiente de fugacidad y sus valores se

encuentran entre el cero y el uno.

Para una sustancia pura;

o, =L iml=0,=1
P P—0 P

e =L iml =3 =1
P P-0 P

Volviendo a la definicion de dG};;
d(G;®) = RTdIn®;

G =RTIn®; +C.

fi=

L=

...(4.1.1.19)

..(4.1.1.19)

P...(41.1.17)

P

...(4.1.1.18)
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Se calcula C con los valores Iniciales
En el estado inicial G}, =0 si fi% = P¢; =1 C = 0;

G.R
Ind; = 7 ... (4.1.1.20)

Esta definicién es valida tanto para un componente puro como para la

propiedad de una mezcla.

Las propiedades residuales;

= [P RT
G; =f Vi =1 dP...(41.1.21)
0

fi P RT
RTIn®; = RT In (%) =f [Vi—?] dpP...(4.1.1.22)
0

Para un gas real puro;

_ Z;RT
P

2 ...(2.23)

P dP
RTIn®; = f (Zi = DRT—- ... (4.1.1.24)
0

P dP
In®; =f (Zi =1 ... (41.1.25)
0

Método Pitzer-Curl
El coeficiente de fugacidad es representado por la ecuacion

In®; = Pr;[(0.1445 + 0.073w;)Tr; * — (0.330 + 0.46w;)Tr; * — (0.1385
+ 0.50w;)Tr; 3

—(0.0121 + 0.097)Tr;* — 0.0073w;Tr;"°] ... (4.1.1.26)

Donde:

P T

l l
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4.1.1.2 Entalpia

Cantidad de energia que un sistema termodindmico (todo objeto
conocido) absorbe o libera al entorno en condiciones de presidon

constante. Esta se representa con la letra H.

Cuando la temperatura del fluido es menor o igual a la temperatura de

burbuja del fluido se tiene que el fluido es liquido solamente, por lo que:

NSUST TF
HF(j) = z 2G,0 | cpL (@) ... (41.1.2.10)
im1 Tref
Cuando la temperatura del fluido es menor que la temperatura de rocio
del fluido pero mayor que la temperatura de burbuja se tiene una

mezcla liquido vapor, por lo que:

e Mediante el cédlculo de un flash isotérmico, se determina el grado
de vaporizacion VF(j)=V/F, y la composicién de las fases liquida
xF(j,i) y vapor yF(j,i).

e Se determinan las integrales de los Cp de liquido y de vapor,
ademas del AH de vaporizacién, todos calculados para cada
componente i.

e Se hace el calculo de la entalpia con la ecuacién:

NSUST TF TF

HF(j) = z (xF(j,i) CpL (D) + yF(j, ) va(i))

=1 Tref Tref

+ AHF, 4 (j) ... (4.1.1.2.11)
Cuando la temperatura del fluido es mayor e igual a la temperatura de
rocio se tiene que el fluido es vapor solamente, entonces:
NSUST TF

HF(j) = Z 2G,0) | Cov(@®) + AHFyey () ... (4.1.1.2.12)

im1 Tref
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4.1.1.3 La matriz tridiagonal

Generalmente, los sistemas de ecuaciones que resultan al emplear
métodos numeéricos suelen dar lugar a una matriz de coeficientes en

forma de matriz tridiagonal.
4.1.1.3.1 Sistema de ecuaciones MESH

Sea la etapa de equilibrio de la imagen 4.1.1.3.10 y la columna de la
imagen 4.1.1.3.11:

Imagen 4.1.1.3.10. Nomenclatura de la etapa de equilibrio “j".

v,
F'y
Comente lateral : X L.,
Pl mpmrw T H |liquide procedente
! FI' 1. |de lo efapao supsrict
Carga
L
Wahvulc b

Transterencia

F
Alirmentacian . de calor
4)! e I—b L AN — e &
F, & ETODG ] (+] desde la etapa

H;, (-] hasta la etapa
T,
P
Wahwula
'Ihn'
A Y, >
Comiente Iateral
Yoo X, de liguido
Vapor ‘procedente| H,., H.
de lo etopa inferor| T, T 1L
I:II 1 I:ll "r

V.,

Dpto. Ingenieria Quimica . (2015). Ampliacion de Operaciones de
Separacion. 2. Métodos rigurosos . 3/11/2019, de Universidad de Alicante
Sitio web:

https://rua.ua.es/dspace/bitstream/10045/1890/1/A0OSTEMA2.pdf
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Imagen 4.1.1.3.11. Nomenclatura de la columna.

—h.. Ehapa 1 —-"'n,.f'n,f'n,a—.-':"

——W #opaz ——AAN P

e [ AN

D

— Fawall e AAN —P
N

—  fiopcn "'1,',"",'{'1,’,—.- i

*.

Dpto. Ingenieria Quimica . (2015). Ampliaciéon de Operaciones de

Separacién. 2. Métodos rigurosos . 3/11/2019, de Universidad de Alicante
Sitio web:

https://rua.ua.es/dspace/bitstream/10045/1890/1/A0OSTEMA2.pdf
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Las ecuaciones MESH (M = balance de materia, E = equilibrio, S =
sumatorio de fracciones molares o masicas y H = balance de entalpia)

para una j se escriben:

a) M-Balances de materia para cada componente (c ecuaciones para

cada etapa):
Mij=Li_iXij—y +Vis1Vijer + Fzij— (L + U)X — (V; + W))y;; = 0...(4.1.1.3.10)

b) E-Relaciones de equilibrio entre fases para cada componente (c
ecuaciones por etapa):

Eij = yij — KijX;j = 0. (4.1.1.3.11)

c) S-Sumatorios de las fracciones molares (una para cada etapa):

c
(S, = zyij —1=0..(41.13.12)
i=1

c
(S)); = ZXU- —1=0..(41.13.13)
i=1

d) H-Balance de energia (uno para cada etapa):

Hj = Lj_1Hyj1 + VieaHy jua+FHp; — (L + Up)Hy; — (V; + Wy)Hy; — Q;
=0..(41.1.3.14.0)

N-1

N
0y = z (FHy, — UsHy, — WiHy) - Z Q; = V;Hy, — LyHy, ... (411.3.14.D)
=1

—1

-

Al sustituir los términos y;; por K;Xj; y los Lj por su valor en funcion de
W;j, Uj y Vj en las ecuaciones M, se obtiene la siguiente ecuacion para

cada
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componente y en donde se omitié el subindice i para los términos B, C y

D:

Donde, si se tiene en cuenta que un balance global entre |la etapa j-1 vy

la cabeza de la columna nos da:

j—1 j—1
Li—y+ Z Un+Wn)+Vi=Vi+ > FE,..(41.13.16)
m=1 m=1
j—-1
Lioa=Vi+ ) (BEp—Up—Wy)—Vy - 4...(41.1.3.17)
m=1

By (Lj + Up) + (V; + W))K;;

]
=Vj4q + Z (Fp — Uy — Wo) = V3 + U; + (V; + W))K;; ... (4.1.1.3.18)
m=1
Los valores de los coeficientes en la ecuacion 4.1.1.3.15 son:

j
A=V + Z (Fpp = Uy — W) =V, 2 <j <N ...(4.1.1.3.19)
m=1

j
Bj = — Vi1 + Z (Fp = Uy — W) = V1U; + (V; + W))K;;| 1<) < N...(4.1.1.3.20)

m=1

C=Vi1Kijs1 1<j<N—1..(41.13.21)

Dj=-Fiz; 1<j<N..(4113.22)

COﬂXio=O,VN+1=0,W1=OYUN=O.

Si se agrupan las ecuaciones M modificadas por componentes, se podran
escribir como una serie de c sistemas de ecuaciones, uno para cada
componente, en donde las matrices de coeficientes son matrices
tridiagonales formando una matriz Jacobiana, la evaluacién se ve

facilitada en gran medida por el hecho de que las condiciones estan
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influenciadas directamente por las condiciones de las etapas i+1 y i-1.
Como resultado, el Jacobiano se convierte en un bloque + estructura
tridiagonal, que permite una solucién rapida por eliminacién de cada

bloque.

Los elementos diagonales del Jacobiano (B), contienen las derivadas

para la etapa I con respecto a las variables en la etapa i.

[ lis l]C T] Vjg Vjc]]
Mjl + +
B =" " 411323
=5 4 e e e e g |-(#11323)
Ei. + +
| H;  + + |

Los elementos debajo de la diagonal (A), contienen las derivadas para la

etapa i con respecto a las variables en la etapai - 1.

ljﬁ e l]C 'I} vj~ e ij-
a = |Mie 411324
=g, . (4.1.1.3.24)
Ejc
H; + o+ +

Los elementos sobre la diagonal (C), contienen las derivadas para la

etapa i con respecto a las variables en la etapa i + 1.
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Lin e T via o V]
My +
G ="V i 4.1.1.3.25
j = E]l ...( .1.1.0. )
Ejc
L H  + + o+

La estructura del Jacobiano y el sistema de ecuaciones es entonces:

_Bl Cl O 0 A 0 T

A, B, (; O 0

O A3 B3 C3 0

f . © .. 411326
0 - 0

o - 0 Ay-1 By-1 Cy-1
L 0 e 0 0 AN BN .

Al derivar la matriz

Para cada etapa, las primeras M ecuaciones son los balances de masa de
cada componente, después sigue la relacion de punto de burbuja y los
balances de energia. Las primeras variables independientes (M) son de
las tasas de flujo de componentes liquido, luego son las tasas de
temperatura y la tasa total de flujo de vapor. Donde j es el nUmero de
etapa, i corresponde a los componentes y fi corresponde a las columnas

de la matriz o componentes.

0yix U. LU
Bjn; = ﬁ(vj + W)+ 6 1+2 ) -2 (41.1.3.27)

Donde:

Yin = Kialia - (41.1.2.28)  Kiy = Kig/ Yo Kjmljm - (4.1.1.3.29)

* " 0InK i 0lnK i,
—— = ;- I(ji — Y * I(ji + y]'ﬁ{ alji] - Zmy]m T]j} ..(4.1.1.3.30)
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Donde &5 es la delta de Kronecker

]
Bjamy = y’“ (V + W) ... (41.1.3.31)

0Yj-14
0Yj-1,5
Ajsipr = —Vj_l# ..(4.1.1.3.34)

Ajsmz = —Yj_15 - (4.1.1.3.35)

Cisi = —6y - (4.1.1.3.36)

Donde:
ayj-ﬁ Oan~ dlnKjy,
ar, Zy,m .. (4.1.1.3.37)
La relacién del punto de burbuja (Equilibrio)
Bjm,i = Z o al K;—1..(41.13.38)

Bimim = Zf“ 57 .. (4.1.1.3.39)

El balance de energia

OH; dh
Bimii = == (V; + W) + 52 (L; + Uj) + hy ... (4.1.1.3.40)
al;; ol

Cuando la etapa es 1 y N la ecuacion se simplifica

Bl,MZ,i = BN,MZ,i =1.. (4‘1134‘1)



Donde:

oH; _ " OH; 0yim

ji
alji alji Jt ayji J — y]m ayjm

OH; oh;
iz = G v, +w) + a—Tj(Lj +Uj) ... (4.1.1.3.43)

dinkK; 0lnK;z
"” Zy,n ’}..(4.1.1.3.42)

Donde:

oH; <0H-> <0H-> Y

] ] ] jn
Do (ZH) 4+ E L) 2R =5, (4.1.1.3.44)
oT; \aT;), " £i\oy), 9T, ~ "

Aj,Ml,MZ = — j—1 = (411345)

OH;_
Ajyzi = Vi T . (4.1.1.3.47)

i—1
Ajmom = —Vioq OTJ- ..(4.1.1.3.48)

j—1

oh;,
Cimzi = —Ljy157— TR hjsq ... (4.1.1.3.49)

oh;,
C},MZ,MZ = Lj+1a_ (4‘ 1.1. 3 50)
]+1

4.1.1.3.2 Estimacion de las derivadas

En algunas ocasiones el célculo de las derivadas es complejo por lo que
consume mucho espacio de memoria de la computadora, y por ello se
optd por realizar una estimacion de éstas de acuerdo con el método de
la recta tangente (Grafica 4.1.1.3.10)
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Grafica 4.1.1.3.20. Método recta tangente.

m

X Xo Xp

En donde:

ay—l' Ay 4.1.1.3.200
ax_AplcTOAx"'( 1.1.3.200)

Si se plantea un pequefo incremento en la variable independiente x
entonces la derivada se puede aproximar como:
dy Ay _yr—yi

~ ..(4.1.1.3.201
ox Ax xp—x; ( )

Para obtener los valores de x en los extremos del intervalo [x;, x;] se

parte de un punto central denotado por x, y se le resta o se le suma un

valor a que corresponderia a la mitad del intervalo.
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Grafica 4.1.1.3.21. Método recta tangente enfocando a.

}J
dy Ve — Vi
m=_—/ ——
Jdx  xr—Xx;

X; X, x‘r

x; = (1 —a)xg ... (4.1.1.3.202)

xr = (1+ @)xg ... (4.1.1.3.203)

4.1.1.3.3 Ecuaciones adicionales

Con el propdsito de entender mejor el desarrollo de la matriz Jacobiana

se desarrollaron las integrales para visualizar mejor la forma de las
matrices.

En el caso de que se tengan 3 componentes este desarrollo queda para
la etapa j como:
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Balance de masa:

a3’j1 an1 63’11
dlj; 0l
Yjn Ia}’jz 0Yj2 ay]zl
= | ..(4.1.1.3.301
a3’j3 a3’j3 ay]3/
oLy al;,
a3’j1
o
9yjn | 0y, |
=| == |=-(41.1.3.302
aT, I T, | (4.1.1.3.302)
%)
o
Balance ecuaciones de equilibrio:
0K,y 0K 0K
oyl 9l
0K 0K, 0K, O0K;
i j2 j2 j2
= .. (4.1.1.3.
ol ~ | 9, dl, o, |33
0Kjs  0Kj; 0Kjs
oyl 9l
0K}
o
0K _ | 2Kz . (4.1.1.3.304)
aT; | oT;
0Kj3
aT;
Balance de energia
Para vapor:
OH; _ (0H; 0H; OH, L 4113305)
al;  \dly iy az
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Donde:

Para liquido:

Donde:

ol 0y, 0L,

0Lz 0yj, 0ljs
0H;
a3’j1
0H;
ayjz
0H;
a3’j3

OH; 0y;, OH; dy;

1 D2y T 0 | (4.1.13.306)
0yj2 0Ly~ 9yj3 Al
0H; 0y;, OH; 0y;

i Dz T B (41.1.3.307)
0H; 0y;, OH; 0y;

1 Dz | T B (41.1.3.308)

T
f Cpy,dT ...(4.1.1.3.309)
TO

T
=f CPy2dT ...(4.1.1.3.310)

TO

T
=f Cpy3dT ... (4.1.1.3.311)

TO

i

oh; <ahj oh; Ok
—\oy;, oL, al,

) .. (4.1.1.3.312)

aljl B anl aljl

aljz B anl aljz

al]3 B anl al]3

ony

ale

ohj 0x;;  Oh; 0x;3
dx;, 0Ly 0aj3 0l .. (4.1.1.3.313)
ohj 0x;;  Oh; 0x;3
0x;, 0l aﬁgahzux4J;L3314)
ohj 0x;;  Oh; 0x;3
dx;, 0Lz 03 0l ..(4.1.1.3.315)

T
=f CpndT ...(4.1.1.3.316)
TO
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oh; T
— =f CppdT ...(4.1.1.3.317)
0xj2  Jro
oh; T
— =f CpyzdT ...(4.1.1.3.318)
axj3 TO

Sabiendo que:

l..
i = x;L; - x;; = f .. (4.1.1.3.319)
]

Entonces cuando i=n

0x;; _ 1 4.1.1.3.320
a7, _LJ_...( 1.1.3.320)
Cuando izn

i —
al; =0..(41.1.3.321)

Sabiendo esto las matrices finales A;, B; y C; quedan como:

L Lic U Vj Vie = 1
M;;
: A]m AjﬁMl A]nMZ
M;c
gj=f @ @@ . (4.1.1.3.322)
. 8 @ o ®m Airi
E. 8 ® ® =
H = B = B@@@ ° © o
l
il
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L be T U Vie o 1
M;;
: B Bjsim Bjsim
M;,
pj=i = = = = 0 0 0 . (4.1.1.3.323)
i = B ~ HEE O 0 0
Ei, m [ [ [ 0 0 0
Hy = Bigsi = Bmzmi — Bjmamz
l
i
i be T Vie = 1
M;, 0 0O 0 0
; o 0 0O 0 0
M;, 0 0O 0 0
¢i=E: @ ® @ B 0 0 0 . (4.1.1.3.324)
: @ @ @ ® 0 0 0
E,L @ ®@ ® ® 0 0 0
Hi = @i - i@ 0 0 0

4.1.1.3.4 Newton Raphson

El Newton-Raphson para este método implica la resolucién de un
sistema de ecuaciones a partir de la matriz jacobiana y por ser una

matriz bandeada se utiliza el método de Gauss-Seidel.

El método de Gauss-Seidel consiste en hacer iteraciones, a partir de un
vector inicial, para encontrar los valores de las incdgnitas hasta llegar a
un valor deseado deseada, cada vez que se desee encontrar un nuevo
valor al anterior de las x, también utiliza valores actuales de las x
encontradas antes (desde xg hasta x;-1). La ecuacién es:

i=1 n

o\ 1
x® = (b= S ayxk - Z ayx " | — . (4.11.3.400)

J 3
j=1 j=i+1 ]

Este método va disminuyendo el nimero de iteraciones para asi obtener

una mejor exactitud en la solucién.
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Aplicando este criterio sobre las ecuaciones de Gauss-Seidel y evaluando

con respecto a cada incognita, obtenemos que:

Q21 <1 Q12 <1
azz ajy
Esto es para asegurar la convergencia.
lazz| > |az| lai1] > lay,|

La generalizacion del criterio anterior para un sistema de n ecuaciones

es.

n

la;| > Z|ai,j|

J=1
J#i

El método de Gauss-Seidel se basa en el concepto de punto fijo
(xi=gi(x), i=1..n), se utiliza para resolver ecuaciones lineales. Para
certificar la convergencia se debe cumplir que el sistema tenga una
diagonal dominante (si se cambia el orden de las ecuaciones esta puede

discrepar), es decir, que se cumpla:

4.2 Administracion del método correccion simultanea.

Como se habia mencionado anteriormente es de suma importancia tener
valores detallados de presiones, flujos, composicion etc., para cada
plato es por esto que es necesario tener una buena administracion del
método riguroso para asi facilitar su acceso y tener una mayor rapidez

del programa.
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4.2.1 Diagramas de flujo para el eficiente manejo del método

“Correccion Simultanea (SC)".

Se realizaron dos subrutinas para facilitar y hacer mas eficiente el

meétodo.

a) Diagrama de flujo de la subrutina “Llenado de datos”

Esta subrutina tiene como fin llenar la tabla de la hoja SC con los

datos obtenidos del Fenske-Underwood-Gilliland para

tener

valores iniciales para posteriormente realizar el método riguroso.

En este programa se utilizé las siguientes ecuaciones:

Tp

D
ATetap = —2—2 . (4.2.10
etap = prap—1 )
AVetap = -2 —Va (4.2.11)
eap_Etap—Z"' 2.
Aletap = —2 (4212
eap—Emp_2 ..(4.2.12)

El criterio de convergencia para el método es el siguiente:

N C
T3 = Z {(Hj)2 + Z[(Mi,j)z + (Ei,; )2]} < &...(42.13)

j=1
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Inicio

NSUST, N, NR, Tref, DP,
DLig, TB, TB, Va, Vb, La, Lb

Hoja "CS™ Celdas (21 +1, 1)= Hoja
- "FUG" Celdas (13 +i, 1);
= Celdas(21 +i, 2) ="zF" &i

iCeldas
(13+1,1) de la hoja
"FUG" = vacio?

Nombre de

sustancias;
zFi

Y

XN=1i+20

Hoja "CS" Celdas (XN + i, 1)= Hoja

"FUG" Celdas (13 + 1, 1);
Celdas(XN + i, 2) ="xF" & i
No

l

i Celdas
(13+i,1) de la hoja
"FUG" = vacio?

Si
4

Nombre de
sustancias;
xFi

¥YN=XN+i-1

{
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MNext i

Mo

Hoja "CS" Celdas (YN + 1, 1)= Hoja
"FUG" Celdas (13 + i, 1);
Celdas(YN +i, 2) = "yF" &

'

. Celdas
(13+i,1) de la hoja
"FUG" = vacio?

Si
v

Nombre de
sustancias;
yFi

;Celda"E1" de la

No

hoja "CS" =17

Si

v

Etap = N+1
EA = NR+1

Hoja "CS" Celdas (7, 2 + j)=]
Hoja "CS" Celdas (21, 2 + )=

[

L.

NlUmero de etapas

Hoja "CS" Celdas (7, 2 + j)=
Hoja "CS" Celdas (21, 2 + )=

Numero de etapas

Y

A

NO—pm-

=141
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Hoja "CS” Celdas (8, EA + 2)= Hoja "FUG"

Celda "B6"

Hoja "CS" Celdas (9,3)= Hoja "FUG"

Celda "K30"

.

FL1

iCelda"E1" de la
hoja "CS" =17

Si

v

2
Q

¢_Sf

No

Hoja "CS" Celdas (11,3)= Hoja
"FUG" Celda "C6&"
Hoja "CS" Celdas (10,3)=0

Hoja "CS" Celdas (11,3)= Hoja
"FUG" Celda "C6"
Hoja "CS” Celdas (10,3)=0

Hoja "CS" Celdas (11,3)= Haja
"FUG" Celda "C6"/2
Hoja "CS" Celdas (10.3)'FUG"

Celda "C6"/2

U1Vl

—

Hoja "CS" Celda "D17"= Hoja "FUG"
Celda "B2"

Hoja "CS" Celdas (16, EA + 2)="FUG"
Celda "B2+ DP*EA)*1.1"
Hoja "CS" Celdas (14, EA + 2)="FUG"
Celda "B7"

}

PTF

:

=1
Ecuacion 4.2.10

\
A

Hoja "CS" Celdas (15, 2 + )=
TD+DTetap*(j-1)
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Hina

FL
Ecuacion 4.2.11

Hoja "CS" Celdas (10, 2 + j)=
Va + DVetap * (] - 2)

No l
Si

Y

Vi
[ =

Ecuacion 4.2.12

Hoja "CS" Celdas (9, 2 +j) = La
+ DlLetap * (j - 2)

!

Si

L

4_' i

=1

Hoja "CS" Celdas (21 +i, EA+2) =
> "FUG" Celdas (13 +i, 2)

xF

>
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=1

l

Hoja "CS" Celdas (8,2 + )= 0
| Hogja "CS" Celdas (14, 2 + )= 0
Hoja "CS" Celdas (16, 2 +])=0

| Hoja "CS" Celdas (21 +i,2+))=0

j=j+1 i=i+1 l

No

No.

v

Fj, TFj, PFi

[=EA+L
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Hoja "CS" Celdas (8, 2 + )=
| Hoja"CS" Celdas (14,2 + )= 0
Hoja "CS" Celdas (16, 2 +))= 0

| Hoja "CS" Celdas (21 +i,2+))=0

=+l i=i+1

‘ L
Mo.

No. ¢J=Etap?

Si
Y

Fj, TFj, PFj

Hoja "CS" Celdas (11, 2 + )= 0
| Hoja"CS"Celdas (12,2 +])=0
| Hoja"Cs"Celdas (13,2 +j)=0

Hoja "CS" Celdas (12, 2 + Elap)=0

i+l

L.

UL, UV, g, Etap
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b) Diagrama de flujo de funcién “Relacién de equilibrio”.

Se programo con el fin de calcular las relaciones de equilibro y asi

hacer el programa mas eficiente.

5
=

prop, Tj, P,

Llama a la
subrutina
Propiedad de
sustancia
"Caso 1"

Y

Pvij = Ec.1.1.10

l

Kij = Pvij/P

l

Fin
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c) Diagrama de flujo de la funcién “Delta”.

Se programé con el fin de calcular las deltas de kronecker y asi

hacer el programa mas eficiente.

(=)
[ ]

Y

X,y

SI’—¢
No 6=1
Y
No *s’

N*O 5=-1
Si

Y

0=0

Fin -t
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d) Diagrama de flujo de la subrutina “Método SC”".

Esta subrutina se dividié en subdiagramas para tener una mejor

presentacion del algoritmo de calculo del método riguroso

Alimentaciones
P(etapa).
U(etapa),
Wietlapa,

(correccion simultanea)

'

T(etapa),
V(etapa,
L{etapa)

Calculo de las entalpia
de alimentacion -

Céalculo de las derivadas

con respecto a la
- temperatura y flujo de Ean
liquido y compaosiciones

de vapor "y"

Calculo de las
matrices A, By C - -
k=k+1 | r
A Obtenciaon de la
Jacobiana .

Ecuacion 4.2.13

Cdlculo de Q@ ecuaciones
4.1.1.3.14avy 4.1.1.3.14.b

% !

Si—pm

* L{etapa), V(etapa)

T(eltapa), P(etapa),

x(etapa), y(etapa)
k

Newton Raphson
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a) Subdiagrama de flujo “Entalpia de alimentacion” [a].

Determinar
TBPF () y
TDPF (j)

Ecuacion

¢TF () < TBPF (j)? SI® 411210

Dﬁterhmina[ medianlte

—p» ash Isotermico e

Si grado de vaporizacion
VF() =VIF

¢TBPF (j) < TF (j) < TDPF (j)?

Y

No

Determinar la
composicion de las fases
liquidas xF(j,i), yF(j.i)

!

Ecuacion 4.1.1.2.11
para cada componente

¢TF (j) 2 TDPF (j)?

Si

Y

Ecuacién
41.1.2.13
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b) Subdiagrama de flujo “Derivadas” [B].

5s51=1

ss2=1

e

—-l ssl=ss1+1 | Ecuacion

[ >

| s52=552+1 | ‘
P

4

Si

Y

LSS1=NSUST?

Si

ss1=1

Ecuacion

E—»
) -]

-

w
w
|I_|
LY

ss2=1

ssl=ssltl Derivada de la
I Dl g T

4.1.1.2.38
;
r.

| T

Si
v

LSS1=NSUST?

Si

=
=

5s51=1

4.1.1.2.30 -
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ssl=ssl+1

Derivada de la
2 ecuacion

!

No

41.1.2.39

Y

Si

s52=1

y

552=552+1 o

Llama a la funcién IntCpv
INtCpv = (ss2, T(k, j), Tref)

f

No

Y

552=552+1

552=NSUST?

Si

ss2=1

A
Primera derivada
»| de la ecuacion

T

No

4.1.1.2.40

;

Si
Y
s52=1

v

j=j+1

552=552+1

Y

Llama a la funcion IntCpL
IntCpL = (ss2, T(k, }), Tref)

f

No

Y

SS2=NSUST?
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552=1

Y

s52=s552+1

T

No

Segunda derivada
de la ecuacion
4.1.1.2.40

Y

Si
Y
s52=1

v

s52=552+1

Ecuacion
4.1.1.2.44

'

Si
\J
s52=1

v

s52=s552+1

T

No

Segunda derivada
de la ecuacion
4.1.1.2.43

Y

Si

Y

(j=NSUST?
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c) Subdiagrama de flujo de “composicion de vapor y” [y].

Llama a la funcion KIJ
m=m+1 —- K1J= (m, P}, Tk, j), x(k, |,
552))

Y

No
Si
¥
Ecuaciones
552=552+1 |—p= 41.1.2.28 -
? 4.1.1.2.29
MNo ¢
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d) Subdiagrama de flujo “Matrices” [¢,5,7.

IS
T+1=1
A
oN
_|» |
H mmq ZTTY) WY %
sauoendy
(8r2TTY) . (GeCT1TY) (reeTTD) (eeeT1Tr)
DHA_ utl _v:d. Sauolnensy Ahv [ Avv * + Sauoizensy sauoienzy Sauoioendg
- * sauoioend3 15 IS * } +
+ * I | 1
Is 13 s B B T
<40\
40\ -0\ -f—
ON 40NN —~—
¥ ]
=1
s
I A
s 1S
CUSNSNIZ=U T > o %T

1Snsn=<u?



7]

(ore 1Ty
uoendy

)

(ere 1Ty
uoiensy

+

IS

A
1S

4T+ 1SNSN«Z=U?
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OrzTTY)
Sauojoenaz

(6ee1Tw)
uoendy

BezTTY)
uoenog]

A

oy

1

IS

)

s

ON

1SNSN=<u?

eerry)
uoioena

¢(1SNSN)z=>U %

I}

IS

A
1S
oz\"oz

(1e2TTY
uoigeno

(tzzrTy)
uoenosy
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=l

tdv13=[? ON

U1

esezTTy
uoend]

+

IS

6rzTTY)
uoioenaoy

1
IS
*cZI“l

1=l

1
1S
‘Toz

AT+ 1SNSN « 2 =Uu?

A
IS

> T+

V\

TH=!
A

ON

A
ON J
’ it eI Y,
0=0"u' T2 Ara_um:uu”V
,ﬁ IS IS
BETTTY) | _
Loioensy
‘lszl"
T=!
T=!
s A
1S
é(1SNSN)z=>u % - ON {1SNSN=>

1SNSN=<u?
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e) Subdiagrama de flujo “Jacobiana”.

4
i=1
A=R+1
Jac{mjl mj2) = C(k,j,ii) A
] =]
l A
No
No.

&= 2 * NSUST + 17

Si

'

> 1&j<ETAP
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<—,7 A=i+1
Jac(miL,mj2) = A(k,J,fi,) A
i=i+1
l A
0
No.
Si
M
ifi= 2* NSUST + 17
Si
Y
i=1
y PN s fi=i+1
Jac(mjL,mj2) = C(k,j,A1) 4
i=i+1
l A
0
No
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i=1

v

Jac(mjl,mj2) = Alk,j.Ai)

'

il= 2 * NSUST + 17

Jac(mjl,mj2) = B(k,j,Ai)

l

L= 2*NSUST + 17

4—,— A=R+1
A
- i=i+1
A
No
No.
IS e A=f+1
f
- i=i+1
A
No
No.

127



CAPITULO V

5.1 Diseiio del ambiente grafico

Se disefd con 8 hojas en las cuales el ambiente grafico luce de la

siguiente manera:

a)

b)

d)

Instrucciones

La primer, hoja contiene una breve descripcion de como utilizar el

programa y el significado de los colores.

Datos

Se realizd una tabla con todas las sustancias y todas las
propiedades necesarias para la elaboracién del programa, en la
tabla se colocaron recuadros que se pueden palomear segun las
sustancias que se necesiten, los nombres de las propiedades se
colocaron en negritas y con fondo de color azul y las constantes de

igual forma se pusieron en negritas y con fondo de color naranja.
Matriz

Se realizdé una tabla a forma de matriz en donde se colocaron las
sustancias de manera vertical y horizontal. Las sustancias que
estan de manera vertical tienen de fondo un color anaranjado vy
las sustancias que estan de manera horizontal tienen de fondo un

color azulado.
Sustancias

Se coloca una tabla parecida a la de la hoja “Datos” solo que aqui
solo estan las sustancias seleccionadas de igual manera los

nombres de las propiedades se colocaron en negritas y con fondo
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f)

g)

de color azul y las constantes de igual forma se pusieron en

negritas y con fondo de color naranja.
Equilibrio

En esta hoja se colocd un recuadro que dice "“Selecciona
componentes” esta celda tiene un fondo color azul, posteriormente
hay dos celdas con el nombre de “COMP 1” y “COMP 2"
respectivamente estas dos celdas tienen un fondo color rosa, los
componentes se seleccionan con una lista desplegable, del lado
derecho hay dos recuadros uno con el nombre de Ax y P estos
tienen un fondo de color rosa y las celdas en donde se coloca esta
informacion tiene un fondo de color durazno. Posteriormente aqui
se hace el recuadro que contiene las composiciones y las
temperaturas para realizar la grafica de equilibrio. La grafica de

equilibrio se dibuja en lineas de color gris y azul.
Corrientes

Se realizaron dos tablas en donde las celdas en las que se tienen
que colocar datos se rellenan de color durazno, las celdas en las
que se colocan valores aproximados se rellenan de color verde y
las celdas en las que se colocan los valores calculados se rellenan

de color azul.
FUG

Se colocaron distintas tablas en donde los titulos tienen las letras
en negritas, con fondo rosa, las celdas en ddonde se colocan datos
tienen fondo durazno y las celdas en donde se hacen calculos
tienen fondo azul. El tipo de mezcla se colocara en negritas vy

letras rojas
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h) CS

Se realiza una tabla que tendra diferentes tipos de variables y las
composiciones de las corrientes en donde los titulos como son
"Variable" y "Composicion" tienen un fondo rosa y se colocan en
negritas y las celdas en donde se colocan datos se despliegan de
fondo color durazno, las celdas en donde se asignan valores
aproximados se despliegan en color verde y en dénde se realizan

calculos se despliegan en color azul.
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CAPITULO VI
6.1 Analisis
6.1.1 Analisis de modelos termodinamicos

Tabla 6.1.10. Caracteristicas de algunos de los modelos

termodinamicos.

Modelo Caracteristicas

e Método utilizado para mezclas
multicomponentes.

e Es util para disoluciones de solutos polares o
gue presenten asociacion, en disolventes
apolares.

Wilson e Permite estimar la variacion de los coeficientes
de actividad con T.

e Solo es valida en sistemas totalmente
miscibles.

e No es valida en sistemas en los que log y;

presente maximos y minimos.

e Es aplicable para sistemas totalmente

miscibles como a los parcialmente miscibles.

UNIQUAC e Es aplicable a una gran variedad de mezclas
liquidas.
e Es aplicable para sistemas parcialmente
miscibles.
e Tienen un gran rango de aplicacién.
e Considera que una determinada propiedad
fisica es suma de las contribuciones de los

grupos funcionales en la molécula
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De estos métodos se eligié usar Wilson por las caracteristicas de las

sustancias del banco de datos, por reproducir correctamente lo

azeotropos y porque la ecuacion es de facil manejo.

6.1.2 Analisis de métodos empleados

a) Métodos cortos de diseno

Tabla 6.1.20. Caracteristicas de algunos de los métodos cortos de

disefio para torres de destilacion.

Método Consideraciones

Colburn

Underwood

Gilliland

Considera la separacion entre claves (como
si se tratara de una mezcla binaria).
Supone flujo molar constante.

Supone volatilidad relativa constante.

Propone la resolucién de una ecuacion que
relaciona la composicidn.

Propone la resolucién de la condicion fasica
del alimento.

Propone la resoluciéon de la volatilidad
relativa a una temperatura promedio con
un factor 8 (se usa en una segunda
ecuacion relaciona Rnin Y la composicion del
destilado).

Supone volatilidad relativa constante.

Supone que la concentracion de todos los
componentes son las mismas para un cierto
numero de platos por encima o por debajo
del alimento.

Supone que la razon entre los claves en
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Método Consideraciones

ambas zonas de composicién constante es

la misma a reflujo minimo.

e Se supone que el punto en que se calcula el
reflujo minimo es aproximadamente igual a
la que existe en la porcién liquido del
alimento.

e Supone que la razén entre claves en el
liquido en la zona de composicion

Brown y Martin constantes es aproximadamente igual a la
que existe en la porcién liquido del
alimento.

e Se relaciona el calculo de las temperaturas
en las zonas de composicidn constante y la

razon de reflujo con la volatilidad relativa.

e Calcula el nUmero minimo de etapas de
equilibrio.
e Se deben indicar los componentes clave
Fenske ligero y pesado y su distribucion en el
primer y ultimo plato.
e Se debe indicar la volatilidad relativa entre

ambos compuestos.

e Resulta mas exacta para el calculo del
numero de etapas minimas (no siempre).

e Afade un factor { que es una constante

empirica que se determina para un
intervalo de temperatura y presién

adecuado.

133



Método Consideraciones

Edmister

Mc Cabe-Thiele

Ponchon-Savarit

Se utiliza para separaciones en las que
intervienen cascadas en contracorriente.
Se utiliza para separaciones con
alimentaciones intermedias (destilacion).
Se puede aplicar facilmente por medio de
calculos manuales (si las propiedades
fisicas son independientes de la

composicion).

No hay pérdidas de calor.

No hay calor de mezclado.

El calor de vaporizacion es constante e
independiente de la composicion.

Solo toma en cuenta balances de materia.
Método grafico.

Se trabaja en un diagrama composicién-
composicion.

Los flujos molares de liquido y vapor son
constantes en cada plato.

Los platos son graficados en forma de

escalera.

Se efectla en un diagrama de entalpia-
composicion.

Es un método un poco mas riguroso que el
Mc Cabe-Thiele.

Método grafico.

Se considera la relaciéon de los flujos
molares de liquido y vapor.

Se basa en el uso de diagramas de entalpia
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Consideraciones

especifica.
e Los platos son graficados de forma
diagonal.

e Se utiliza para separaciones en las que
intervienen varias cascadas simples en
contracorriente (absorcidn, agotamiento y
extraccion liquido-liquido).
Kremser e Se puede aplicar facilmente por medio de
calculos manuales (si las propiedades
fisicas son independientes de la

composicion).

Como para realizar el programa se requeria que fuera para mezcla
multicomponente se optd por no utilizar los métodos de Mc. Cabe-

Thiele, Ponchon-Savarit y el método Colburn.

Aunque el nimero de etapas minimas es mas exacto con el método de
Winn, esto no siempre se cumple, ya que se deben tener ciertas
caracteristicas, es por esto que este método también se descartd y se

opto por utilizar el método Fenske-Underwood-Gilliland.

-Gomez-S. (2007). Métodos aproximados para el calculo de operaciones

de separacion de mezclas multicomponentes. 20/12/2019, de
Universidad de Alicante Dpto.Ingenieria  Quimica  Sitio web: 135
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b) Métodos rigurosos

Tabla 6.1.21. Caracteristicas de los métodos rigurosos de operacidon

para torres de destilacidn.?

Método Aplicaciones Intervalo de

especificaciones

e Sistemas con e Productos y
margen de T reflujo
ebullicion corto e Pérdida, caldera,
BP e Sistemas ideales o flujo de vapor

poco ideales
e Poco nimero de

alimentaciones

e Sistemas con e Flujos de
margen de T productos y
SR ebullicién largo pérdidas de calor
e Absorbedores y
desorbedores
e Sistemas con e Pérdidas en el
margen de T condensador
ebullicion medio o Reflujo
Newton 2N e Sistemas casi e Vapor
ideales, e Flujos de
desbutanizadores productos
despropanizadores e 1 pureza
SC e Muchos platos y e Pérdidas en el
pocos componentes condensador
(Naphtali- _ _
Sandholm e Todo tipo de e Reflujo
mezclas, ideales y e Vapor
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Aplicaciones

Intervalo de

especificaciones

SC

Goldstein-
Stanfield)

SC

(Ishii-Otto)

Relajacion
(Rose-
Sweeny-
Schrodt)

Relajacidén
(Ketchum;

Drew-

Franks)

no ideales

Buenas
estimaciones
iniciales

Sistemas con
reaccion quimica
Pocos platos y
varios componentes
Sistemas no ideales
Columnas en
refinerias

Sistemas ideales y
no ideales
Sistemas con
aminas

Columnas con dificil

resolucion

Sistemas no ideales

Reactivos

Flujos laterales

1 pureza

e Muy variadas con

s6lo una pureza.

e Muy variadas con

sOlo una pureza.

e Pérdidas en el
condensador

¢ Reflujo

e Vapor

e Flujos de
productos

laterales

1 pureza
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Aplicaciones

Intervalo de

especificaciones

Inside-Out
(Boston)

Inside-Out
(Russell)

No-
equilibrio

Variedad de o
intervalos de T de .
ebullicién, columnas .

y especificaciones

Sistemas ideales y

no ideales

Petroquimicas,
superfracciones,

reacciones quimicas
Variedad de o
intervalos de T de

ebullicion, columnas

y especificaciones

Sistemas ideales y

no ideales

Columnas en

refinerias y

columnas complejas
Sistemas en los que o

la transferencia se

encuentra inhibida .
Uso de eficiencias .
Sistemas altamente .
no ideales y

sistemas reactivos

Variado

Mdltiples purezas
Si sobreespecifica
utiliza el método

de minimos

cuadrados.

Variado

Pérdidas en el
condensador
Reflujo

Vapor

Flujos de
productos
laterales

1 pureza
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Uno de los objetivos principales fue reproducir sistemas altamente no
ideales para torres de destilacion por lo cual se optd por utilizar el
método de Correccion simultdnea (Naphtali-Sandholm), el método es de
gran utilidad para éste tipo de sistemas y para para columnas en plantas
de refineria, que con nuestro banco de datos se pueden simular, ademas
el método no requiere normalizar las composiciones antes del método
iterativo de cdlculo ya que en éste utiliza los flujos y no las

composiciones como datos iniciales.
6.1.3 Analisis de métodos de resolucion

Tabla 6.1.30. Comparacién de algunos de los métodos de resolucién.

Métodos Caracteristicas

e Forma de factorizacion de matrices.

e Se emplea en la resolucion de sistemas
de ecuaciones lineales.

e Se emplea para encontrar matrices
inversas.

Factorizacion LU e El método tiene ventaja para cuando se
van a resolver varios sistemas con la
misma matriz de coeficientes.

e Hace facil la codificacion.

e Realizar el método a mano resulta

dificil.
Factorizacion e Reduce el nimero de operaciones
Cholesky necesarias que debe ejecutar la

maquina, para obtener la solucion de un
sistema de ecuaciones.
e Se utiliza para encontrar solucién a

sistemas lineales.
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Métodos Caracteristicas

Jacobi
Gauss-Seidel o
Thomas .

Jaramillo, J. D., Macia, A. M. V.,

Se utiliza para precondicionamiento de

meétodos iterativos.

Calcula aproximaciones de la solucién.
Método iterativo para resolver sistemas
de ecuaciones lineales.

Sélo aplica para sistemas cuadrados.
No existe una condicién exacta para la

convergencia.

Se va utilizando los valores de las
incégnitas recién calculados en la
misma iteracion.

Evita el redondeo.

Aunque la matriz en cuestiéon sea
grande no ocupa demasiado espacio en

la memoria de computo.

Método gaussiano de eliminacion en el
que se procede inicialmente a una
eliminacién progresiva comenzando en
la etapa 1 y operando hasta llegar a la
etapa N, aislando finalmente Xiy.
Realizar el método a mano resulta
dificil.

Es necesario redondear los valores para
poder aplicarlo.

Sélo se aplica en sistemas lineales

tridiagonales

& Zabala, F. J. C. (2006). Métodos

directos para la solucién de sistemas de ecuaciones lineales simétricos,

indefinidos, dispersos y de gran dimension. Universidad Eafit.
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Debido al tipo de matriz que se tenia que resolver se optd por utilizar el

método de Gauus-Seidel ya que por ser una matriz bandeada por

bloques fue el método mas adecuado para la resolucién, tiene como

ventaja el menor uso de memoria que un método de eliminacién, el

método permite que se desarrollen programas concisos para sistemas

especificos y solo es necesario incluir coeficientes que no sean ceros en

la ecuacion.

6.1.4 Analisis del programa final

a)

b)

Curva de equilibrio

Se realizd la curva de equilibrio de acuerdo con el modelo
termodinamico de Wilson. Se comparé las curvas obtenidas con el
programa realizado (subrutina) con las curvas realizadas

utilizando Excel y con las graficas obtenidas de la literatura.

La primera curva se realizd para un modelo ideal, con dos
sustancias al azar del banco de datos (en este caso Etano-
Heptano) con una presion de 200 psia, como se puede observar
las graficas son muy parecidas entre si, lo que nos asegura que el

programa para sistemas ideales se reproduce correctamente.

Posteriormente se realizé las graficas para modelos no ideales, en
este caso con las parejas de las sustancias que forman azedtropo
(Acetona-Agua, Etanol-Agua y Acetona-Etanol) con una presién de
1 atm, se observa que también son parecidas entre si, lo que nos
asegura que el programa para sistemas no ideales también se

codificd correctamente para reproducir mezclas azeotrdpicas.

Método corto de disefio
Para el disefio de la torre de destilacién por método corto (para la

obtencion de datos iniciales) se realizé una comparacién entre el
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prototipo de simulador y “Aspen Plus” (en la tabla 6.1.43 se

pueden observar los métodos).

En este caso las sustancias y condiciones de alimentacion fueron

las siguientes:

Tabla 6.1.40. Condiciones de alimentacidn (composiciones de las

sustancias).

Sustancia Composicion

Pentano 0.675
Hexano 0.322
Heptano 0.003

Tabla 6.1.41. Condiciones de alimentacion.

Condiciones de alimentacion

Presién de operacién (bar) 2
Flujo de entrada (kmol/h) 500
Temperatura de entrada (°C) 87
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Los resultados fueron los siguientes:

Tabla 6.1.42. Resultados del método corto (disefio) para cada

programa.

Destilacion % Error
Propiedad / Programa .
metodo SC
Presion de operacion 5 5 0
(bar)
Flujo de entrada 0
500 500
(kmol/h)
Temperatura de 0
87 87

entrada (°C)

Flujo de destilado 3.58
330.595 342.43
(kmol/h)
Temperatura de 0.65
56.365 56
destilado (°C)
Flujo de fondos 6.99
(kmol/h) 169.4049 157.57
Temperatura de fondos 0.24
99.762 100
(°C)
Fraccion mol de 0
0.675 0.675
entrada del Pentano
Fraccion mol de 0
0.322 0.322
entrada del Hexano
Fraccion mol de 0
0.003 0.003
entrada del Heptano
Fraccion mol de 3.13
0.950169 0.9809

destilado del Pentano
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Propiedad / Programa

destilado del Hexano
Fraccion mol de

destilado del Heptano

Fraccion mol de fondos
del Pentano

Fraccion mol de fondos
del Hexano

Fraccion mol de fondos
del Heptano

Namero de etapas
Rmin
R

Etapa de alimentacion

Qr (kJ/hr)

Qc (k3/hr)

8.59 x 10°

05

0.05

0.938

0.012

16

1.5

1.95

9

10696032.

3

24310393.

9

Destilacion
método SC

7.82 x 1079

0.048

0.943

0.009

17
1.5

2.08

12361391.2

21916825.4

%o Error

9.84

4.29

25

5.88

6.25

15.57

9.84
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Tabla 6.1.43. Comparacion del método corto de disefio utilizado

entre programas.

Programa Método que utiliza

'DSTWU: Winn-Underwood-
Gilliland

Aspen plus DSTL: Edmister
SCFRAC: Sin dato

Destilacion método SC Fenske-Underwood-Gilliland

Al comparar ambos resultados se pueden observar diferencias
independientemente del método utilizado, esto puede ser

mejorado en un futuro en algun trabajo posterior.

Método riguroso de operacion

Para el disefio de la torre de destilacion por método riguroso se
realizé una comparacién entre el prototipo de simulador y “Aspen
Plus” (en la tabla 6.1.44 se puede observar los métodos). Los
resultados fueron los siguientes tomando como datos iniciales los

valores arrojados por el método corto de disefo:

145



W (kmol/h)

L{kmol/h)

Grafica 6.1.40. Flujo de liquidos internos por etapa.
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Grafica 6.1.41. Flujo de vapores internos por etapa.
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T(*C)

X pentano

Grafica 6.1.42. Temperatura por etapa.
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Grafica 6.1.43. Composiciones de liquido de pentano por etapa.
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hexano

=

® heptano

Grafica 6.1.44. Composiciones de liquido de hexano por etapa.
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Grafica 6.1.45. Composiciones de liquido de heptano por etapa.
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Tabla 6.1.44. Comparacion del método riguroso (operacion)

utilizado entre programas.

Programa

Aspen Plus

Destilacion método SC

Método que utiliza

RAdFrac:
e Sistemas con tres fases (V-L-L).
e Sistemas con reaccién.
e Destilacion para sistemas no ideales.
e Acepta eficiencias de vaporizacion y de
Murphree.
e Se pueden especificar aspectos de diseno.
MultiFrac:
e Admite mas de una columna acoplada.
e Sirve para aplicaciones conocidas.
PetroFrac:
e Admite mas de una columna acoplada.
e Sirve para aplicaciones conocidas.
BatchSep:
e Sirve para una unidad que funciona en
modo discontinuo.
Extract:
e Modelo exclusivo de extraccién L-L.
e No permite especificar aspectos de diseno

de la columna.

Correccién simultanea (Naphthali-Sandhom)

Respecto al comportamiento de las torres de destilacion se puede

observar la similitud entre los resultados arrojados por ambos

programas independientemente del método de céalculo empleado,
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aunque Aspen Plus tiene incorporado varios métodos de calculo

riguroso, en el

prototipo de simulador se podria

incorporar

posteriormente estos métodos, lo importante de prototipo es

contar con una infraestructura flexible para ello.

Tabla 6.1.45. Tabla general de comparacién de programas.

Programa

Caracteristicas

Cuenta con mas métodos rigurosos.

Aspen

Destilacio

|m
0 |3

método

Puede realizarse la curva de equilibrio.

Es tardado de conseguir.

Es necesario tener internet para
ocuparlo, pero la conexién debe estar
anclada a la red interna de la UNAM.
Si hay muchos usuarios conectados
tiene problemas para poder usarse.
No es intuitivo.

Ocupa mucho espacio de memoria.
Se pueden poner procesos mas

complejos (con mas equipos).

Tiene un método riguroso eficiente.
Se puede ampliar a mas métodos
rigurosos.

Cuenta con todas las propiedades con
un minimo de 15 sustancias.

El banco de datos se puede ampliar a
mas sustancias y esta abierto al
usuario.

Puede aumentarse los modelos
termodinamicos.

Puede realizarse la curva de equilibrio
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Programa Caracteristicas

para sistemas ideales y no ideales.

¢ No tiene costo monetario porque se
programé en Excel.

e Ocupa poco espacio de memoria.

¢ No es necesario internet para ocuparlo.

e Rapido en el tiempo de ejecucion.

e Es intuitivo.

e Se puede realizar céalculos de torres
diferentes si se guardan archivos con
distintos nombres.

e Es portable, es decir se puede utilizar
en cualquier computadora que contenga
Microsoft Excel

e Resultados en ambiente grafico.

e Contiene funciones programadas que se
pueden utilizar en cualquier hoja de

Excel.

6.1.5 Analisis del espacio de memoria

Tabla 6.1.50. Espacio de memoria ocupado por cada subrutina o

funcion.
Subrutina o Funcién Espacio (bytes)
Presion de vapor 38
Temperatura de ebullicidon 38
Capacidad calorifica de vapor 38
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Subrutina o Funcion Espacio (bytes)

Integral de Cp, 46
Capacidad calorifica de liquido 38
Integral de Cp, 46
Densidad de liquido 38
Viscosidad de vapor 38
Tension superficial 38
Entalpia de vaporizacidon 38
Seleccién de sustancia 4

Ordena por puntos de

150
ebullicién
Propiedad sustancia 40
TBP2 76
TBP3 76
TBP 46
TDP 46
Corrientes de proceso 286
Llenado de datos de las
] 286
corrientes
Fenske-Underwood-Gilliland 3210

Llenado de datos 502
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Subrutina o Funcion Espacio (bytes)

Relacion de equilibrio 54
Delta de Kronecker 4
Variables comunes 500

Método SC 59,990,304

Considerando que el total aproximado de espacio ocupado 60 MB en
memoria RAM considerando que se llegara a realizar el nimero maximo
de iteraciones (1000), que se obtuviera el nUmero maximo de etapas
(200), y que ademas se ocupara el total de sustancias que hay en el
banco de datos (minimo 15), lo cudl resulta practico debido a que el

numero de sustancias que realmente se utiliza es mucho menor.
6.2 Conclusiones

En cuanto a los objetivos planteados al inicio, se puede decir que se
cumplié satisfactoriamente con la realizacion de un prototipo de
simulador de procesos para el cdlculo de columnas de destilacion
utilizando un método riguroso (Correccion Simultdnea), no costoso y de
facil acceso. Aunque este prototipo no tiene muchas caracteristicas
como otros que son costosos y de dificil acceso y manejo, y haciendo la
programacion adecuada éste puede llegar a tener estas mismas

caracteristicas en un futuro.

Aunque para esta tesis, el método riguroso no incluye la programacion
de célculo de coeficientes de actividad para las mezclas reales se puede

incorporar en algun trabajo posterior.
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ANEXO A

Manual del programa

Contenido del programa

A. Sustancias del programa
Por el momento el programa cuenta con 15 sustancias en el
siguiente orden:
1. Etano.
. Propano.
. Acetona.
. Butano.
. Isobutano.
. Pentano.
. Benceno.

. Hexano.

O 00 N O L1 A W N

. Heptano.

[y
o

. Octano.

. Isooctano.

[y
N

. Nonano.

[y
(OV)

. Decano.

—
A

. Agua.

=
ul

. Etanol.

Estas sustancias cuentan con las siguientes propiedades:

Peso molecular.
. Temperatura critica.
Presion critica.

Factor acéntrico.

vos W e

Parametros para el calculo de la ecuaciéon de Antoine.

154



6. Parametros para el calculo del calor especifico del
vapor a diferentes temperaturas.

7. Parametros para el calculo del calor especifico del
liguido a diferentes temperaturas.

8. Parametros para el cdlculo de la densidad del liquido a
diferentes temperaturas.

9. Parametros para el calculo de la densidad del vapor a
diferentes temperaturas.

10. Parametros para el calculo de la viscosidad del liquido
a diferentes temperaturas.

11.Parametros para el cdlculo de la viscosidad del vapor
a diferentes temperaturas.

12.Parametros para el calculo de tension superficial a
diferentes temperaturas.

13.Parametros para el calculo del volumen molar a
diferentes temperaturas.

14.Parametros de Wilson de interaccién binaria.

15.Parametros para el calculo de entalpia de

vaporizacién a diferentes temperaturas.

Al programa se le pueden agregar mas sustancias siempre y
cuando el usuario agregue a cada sustancia las propiedades
antes mencionadas en las unidades y formato correcto. Si
las sustancias forman azedétropos se tienen que agregar los
parametros de Wilson que se encuentran en la hoja oculta

“Matriz”.
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B. Hojas de Excel

El programa cuenta con las siguientes hojas:

Instrucciones.
Datos.

Matriz (Hoja oculta)
Sustancias.
Equilibrio.
Corrientes.

. FUG.

. CS.

® N O Uk W=
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LST

A B C D E F G H | J K L

PROGRAMACION PARA EL CALCULO RIGUROSO DE TORRES DE DESTILACION MULTICOMPONENTE

'Elaborada por Jesica Badillo Medrano y Brenda Pamela Rodriguez Romero, Facultad de Quimica, UNAM

Procedimiento

1) En la hoja "Datos" seleccionar las sustancias que se usardn en el disero de la torre,
|2) Enla hoja "Sustancias" oprimir el botdn "Sustancias seleccionadas”.

Si se desea obtener |a curva de equilibrio se tienen que seguir los siguientes pasos extras:

|3) Enla hoja "Equilibrio” seleccionar dos de las sustancias seleccionadas (si las sustancias forman azedtropo palomear el recuadro de "no ideal").

4) Escrbir la presion y el Ax,

|3) Oprimir el boton "Curva de equilibrio"

Si solo se desa obtener el calculo riguroso de torres de destilacidn seguir los siguientes pasos:

|3) Oprimir el botdn "Limpiar datos".
|4) Seleccionar el numero de alimentaciones y el nimero de destilados.

5) Oprimir el boton "Corrientes de proceso”
6) Llenar las celdas correspondientes a los datos en la hoja "Corrientes". El cédigo de colores es:

Dato conocido, debe llenarse,

7) Enla hoja "FUG" oprimir el botdn "Llenado de las corrientes”.

|8) Llenar los datos de acuerdo al cddigo de colores.

|9) Oprimir el boton “Fenske, Underwood y Gilliland",

|10] En la hoja "CS" seleccl | tipo de condensador que se tiene y palomear en caso de que haya un destilado liquido (s6lo en caso de condensador total),

11} Oprimir e botdn "L tos",

|12) Colocar los datos que sarios de acuerdo al codigo de colores,

M N 0

Estimado incial, debe llenarse para que pueda recalcularse,
Calculo obtenido mediante una macro o por formula, No debe llenarse.

}
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~ Sustancia Constantes de Ant
‘/ #\ Nombre Formula PM T.(K) P, (bar) T; (K) T (K) A

U1 \ ETANO C2Ho 30.069 305.32 48.72 0.099 133.8 198.16 3.95405
[l ] \ PROPAND C3H8 44,1 369.83 42.48 0.152 165.2 241.61 3.92828
3 ACETONA C3HBO 58.079 508.10 47 0.304 247.38 350.65 4,2184
O BUTANO C4H10 58.122 425,12 37.96 0.2 200.5 292.03 3.93266
s ISOBUTANO CAH10 58.12 407.85 36.4 0.186 190.4 280.25 400272
O s PENTANO C5H12 72,149 469,70 33.7 0.252 228.71 330.75 3.97786
a7 BENCENO C6HB 78.112 562.05 48.95 0.21 279.64 377.06 3.98523
8 HEXANO CE6H14 B6.175 507.60 30.25 0.3 254.24 365.25 4,00139
o HEPTANO C7H16 100.202 540.20 27.4 0.35 377.71 396.53 4,0283
O 10 OCTANO C8H18 114.229 568.70 24.9 0.399 299.42 425.23 4,050075
anu ISOOCTANO CB8H18 114,229 543.90 257 0.304 275.5 398.38 3.93646
012 NONANO C9H20 128.255 594,60 22.9 0.445 319.57 451.64 407356
13 l DECANO C10H20 142.282 617.70 211 0.49 338.53 476.15 4,06853
14 / AGUA H20 18.01 647.30 220,48 0.344 273.2 473.2 5.11564
N 15/ ETANOL C2HBO 46.07 516.20 68.30 0.635 276.5 369.54 5.33675
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6GT

A B C D E F G H J K L
Sustancias Seleccionadas
e ————
Sustancia Propiedades criticas Constantes de Antoine

# Nombre Formula PM T(K) P, (bar) (] Ti (K) T¢(K) A B C

3 ACETONA C3HBO 58.079 508.1 47 0.304 247.38 350.65 4,2184 11597.01 228.06
8 HEXANO C6H14 86.175 507.6 30.25 0.3 254.24 365.25 4.00139 1170.875 224.317
14 AGUA H20 18.01 647.3 220,48 0.344 273.2 473.2 5.11564 1687.537 230,17
b (| sustancias | ) ® |
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D. Equilibrio

1. En la hoja “Equilibrio” seleccionar las dos sustancias

gue se desean graficar, si las sustancias forman

azeotropo palomear el recuadro de “no ideal”.

2. Escribir la presiéon y el AX que se desea.

3. Oprimir el botdn “Curva de equilibrio”.

4
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E. Corrientes
Para colocar los datos de flujo en las corrientes que se

tienen se siguen los siguientes pasos:

1. En la hoja “Corrientes” oprimir el botdn “Limpiar
datos”.

2. Seleccionar el nUmero de alimentaciones y el nimero
de destilados.

3. Oprimir el botdn “Corrientes de proceso”.

4. Colocar los datos que se tienen para la resolucion del
problema en las celdas de color durazno.

5. En las celdas de color verde colocar los estimados
iniciales que se crea que se van a obtener (entre
mejor sea el estimado, el resultado se obtiene mas

facilmente y con mejor aproximacion).
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1

2

3 Numero de alimentaciones:
4 Numero de destilado:

5

6 CORRIENTES DE PROCESO
7 | CORRIENTES FLUJO

8 kgmol/b
9 |7 1000

10 F2 00

11 D1 600

2 B 1200 ]
13

14

15

16

17

18

19

20
21
22
23

91

G H | ) K
DATOS
CALCULOS
APROXIMADOS
COMPOSICION DE LAS CORRIENTES DE PROCESO
(COMPONENTE| _Sd=—t=_F2 QT8
ACETENA 04 02\ | £035 0.02
HEXANO 0.3 05 )| 003 0.45
AGUA 0.3 03 /| \o.02 0.53
‘..-"'I—_—lj
5




F. FUG

1. Oprimir el botén "Llenado datos de las corrientes".

2. Colocar la presion que se tenga para solucionar el

problema.

3. Llenar las celdas que se encuentran en color durazno.

4. Oprimir el botén "Fenske Underwood y Gilliland".
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. CS

. Seleccionar el tipo de condensador que se tiene y

palomear el cuadro en caso de que haya un destilado

liguido.

. Oprimir el botén “Llenado de datos iniciales".

3. Colocar los datos que sean necesarios en las celdas de

color verde y durazno.

. Oprimir el botén “Método SC".
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b T

R PR T T S PRI

- o

P

14

e B (8D RS

W R A o
O b Fu s Fd = 03 WD 0B

~4 Eh |

A 8 C D E F G L kA N L] P Q R s
Tipo de condensador |Parclal EI [ Con destiado ouido [solo pera Condensador Parclal) 2
Temperatura de referencia para las entalplas: 25
Caida de presidn en cada etapa: 0.007 rfetapa
Etapas: 13
Varlable 1 2 E] 4 5 @ 7 [ 9 10 1 12 13 14 15 18 17
F 0 0 0 0 0 500 0 0 0 0 0 0 o ] 0 0 0
Flujos molares L 7145440742 | 714.5440742 | T12.2253343 | 709.9065944 | 707.5878545 | 705.2691145 | 70.2.9503746 | T00.6316347 | 698.3128947 | 6959941548 | 693.6754149 | 691.356675 | 689,037935 | 686.7191951 | 684,4004552 | 6820817153 | 679.7629753
v 171.2160262 | 1056.976127 | 1021.324031 | 985.6719399 | 950.0198466 | 914. 3677533 | 878. 7156599 | 843.0635666 | BOT.4114733 | 771.7593799 | 736.10726866 | 700.4551933 | 5648030999 | 629.1510066 | 5934989133 | 557.84681 | 522.1947266
(kgmol/h) L als
u 171.2160262 a 1] o 0 ] o 0 o ] o 0 o o 0 ']
W 0 0 0 0 0 0 0 [ o 0 0 0 '] 0 0 0
kifh a 0 o 0 ] 0 "] 1] 0 o o 0 0 0 0 0
Temperaturas TF 0 0 o 0 0 87 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
{*€) T 56 58.75 61.5 54.25 &7 69.75 725 75.25 78 80.73 BALS. 86.25 89 9175 845 97.25 100
Presiones (bar) I;F 0 .: ] o 0 12462 o 0 0 '] 0 0 o 1] 0 '] ']
Entalpias :T_
(ifkgmal) o
Compaosicldn 1 2 3 4 5 & 7 8 : 10 11 12 13 14 15 18 17
PENTAND 1F1 L] 0 0 0 0 0.675 0 0 0 0 1] 0 0 0 0 0 0
HEXAND 123 0 0 0 0 0 0.322 0 0 0 a 4] 0 o ] 0 ] 0
HEPTANG 1F3 0 0 0 0 0 0.003 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 ']
PENTAND W1
HEXANOD W2
HEPTANG xF3
PENTAND yF1
HEXAND yF2
HEPTAND yF3
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BERNENEENNBR IS ALBR BB oo ume & 0o

C. ¢Qué debo hacer si quiero anadir mas sustancias?

1. Anadir las sustancias deseadas en la hoja “Datos” junto

sus propiedades.

con

B C 0 E F G H | J X L ™M N =] P ]
“T=X, Pabar,
Sustancla Constantes de Antoine Cp, | pmol K}

[ Hombre Formula PM T | Pfoa) ® X Ti(x) A 8 c .0} 00 a » |

[w ) ETANO C2HE 30.069 30832 | 2872 0.099 1338 19816 3.95405 §63.72 256.681 ) 1000 4178 | 43603
(g2 PROPANG C3H8 a1 36983 | 248 0.152 165.2 28163 392828 203 937 237.04 ) 1000 3847 | 513803
EE ACETONA 360 £8079 $08.10 & 0.304 24738 35065 42184 1187.01 22506 200 1000 $126 | 161603
O BUTANO C4H10 $8.122 42512 | 37.9 02 2005 29203 383266 83773 238.789 200 1000 £547 | 554503
Os |isosutano Can10 5812 20785 | 364 0.185 1504 26025 4.00272 sa7.54 24887 200 1000 3351 | 179802
O¢ PENTANG [SH 72183 28970 | 337 0252 22873 33075 357788 1064.34 232014 200 1000 7554 | 3ese08
07 BENCEND CEnE 78112 56205 | 4835 021 27964 377.06 398523 118424 217572 50 1000 3551 | 5.18603

23 HEXANO CER14 36175 507.60 | 3025 03 25424 365.25 400139 1170.875 223317 200 31000 $831 | -166604
as HEPTANO CIH16 100.202 53020 | 2174 038 37771 396.53 40283 1268.636 216,951 200 1000 5634 | 416603
["F0) OCTANO CEH18 114229 S6870 | 249 0.399 29942 42523 4050078 1386.36 209.6335 200 1000 10824 | 98603
()11 | 1500CTANG CEH1E 114229 €380 | 257 0.304 2785 398 38 383636 1287.85 220.767 200 1000 0383 | 7.71602
012 NONANG caH20 128285 s94g0 | 229 0.445 31857 45164 4073856 1438.03 215256 200 1000 12162 | a.58€03
[0 DECANO C10H20 142282 617.70 | 211 043 33853 47615 406353 185517 153858 200 1000 13.467_| 4.34603
| 9 1¢ AGUA ) 1801 §47.30 | 22048 0344 2732 4732 511564 1687537 23037 S0 1000 4355 | 419603
ETANOL C2H60 26.07 51620 | 68.30 0635 2765 369.54 5338675 164822 230538 50 1000 4356 | 628606

(37 Eovens Section C _Ideal Gas and Liguid Heat Capacities. C3/R = 0 «

CplG a0 Cpiig 3t 29815 K. J mad ' K
*Multiplicar la ec x 1000
Matriz | Sustancias | Equilibrio | Corrientes | FUG | CS | Hoja! ®

2. Ir a la hoja oculta “Matriz” y agregar los Wilson de

interaccion binaria.

A B C 0 E F G H | J K L M N 0 P
1 [ R e7ano | propano | aceTona | sutano [isosutano| pentano | senceno | Hexano | weptano | octano [isooctano| nonano | pecano | acua | emanol |
2 | ETANO
3 | PROPANO
4 | ACETONA 1405.49 38.17
5 | BUTANO
& |ISOBUTANO,
7 | PENTANO
5 | BENCENO
o | HEXANO
10|_HEPTANO
11 OCTANO
12 [ISOOCTANO
13 NONANO
14|_DECANO
15| AGUA 439.64 47.08
16| ETANOL 418.96 883,75
17
18
i
20
pal
22

Datos @ Sustancias | Equiibrio | Corrientes | FUG | CS | Hojal

E/
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3. Ir a la hoja “Equilibrio” colocarse en la lista desplegable.

A B C D E

COMP. 1 | ACETONA e 1.013 bar
[Ccomp.z[acus - & oo |

x T8(°C) y

0 100.0700997 0

0.05 75.41786884 | 0.62618183

0.1 69.39229383 | 0.71672751

0.15 66.7654976 | 0.75145934 1

0.2 65.26066148 | 0.77057439

0.25 64.22855221 | 0.78364794 B

0.3 63.42519352 | 0.79399426 oe

0.35 62.74267474 | 0.80304776

0.4 62.12762653 | 0.81153844 s

0.45 61.55139226 | 0.81989682

0.5 60.99762019 | 0.82841935 06

0.55 60.4566135 | 0.8373469

0.6 59.92260621 | 0.84693895 05

0.65 59.39245295 | 0.85738839

0.7 58.86507569 | 0.86901727 04

0.75 58.34143994 | 0.88220645

0.8 57.82500216 | 0.89746925 03

Datos Matraz

Sustancias w Corrientes

F

FUG

G H I

[¥] no sceal

Curva de equilibrio

(23

L1

J

K

Hojal ®

4. Dar clic derecho y dar clic en formato de control.

S0 D N R W -

DN O

NS S B ao

oo

G H

[ No 1sest

Curva de equilibrio

FUG

A 8 c D E
1 p |
comp.1 __Jacerona ISrT—nlT cas3 Tpar
COMP.2__| AGUA & Corar
@ Coprar
x T8(°C) y (B Begar
0 100.0700997 [ o=
0.05 75.41786884] 0.626. ,
0.1 69.39229383 | 0.716:
0.15 66.7654976 | 0.751¢  Asignarmacro 1
0.2 65.26066148 | 0.770: &r Formato de control.. “
0.25 64.22855221 | 0.78364794
0.3 63.42519352 | 0.79399426 o
0.35 62.74267474 | 0.80304776
0.4 62.12762653 | 0.81153844 -
0.45 61.55139226 | 0.81989682
0.5 60.99762019 | 0.82841935 08
0.55 60.4566135 | 0.8373469
0.6 59.92260621 | 0.84693895 0s
0.65 59.39245295 | 0.85738839
0.7 58.86507569 | 0.86901727 o4
0.75 58.34143994 | 0.88220645
0.8 57.82500216 | 0.89746925 03
‘ Datos Matriz Sustancias Equilibrio | Corrientes

cs Hojat f{;

5. Aumentar el rango de entrada de acuerdo con la cantidad de

sustancias que se agregaron.

Formato de control

Tamafio Proteger Propiedades

Rango de entrada:
Vincular con la celda:

Lineas de unidn verticales:

D Sombreado 3D

Sustancias!SBS6:58520

SCs2
8

Texto alternativo

Cancelar
10/



o

hoja.
A 8 c D 13 F G H J
1 Selecciona entes
2 comp.1  laceroma >4 P | 1013 |var [ No ies
, comp.2 Jacua :oﬁ | _oos |
5 x T8 (°C) y Curva de equilibrio
6 0 100.0700997 0
7 0.05 75.41786884 | 062618183
8 0.1 69.39229383 | 0.71672751
9 0.15 66.7654976 | 0.751459%4 3
10 0.2 65.26066148 | 0.77057439
P 0.25 64.22855221 | 0.78364734 e
12 0.3 63.42519352 | 0.79393426 2
13 0.35 62.74267474 | 0.80304776 -
4 0.4 62.12762653 | 0.81153844 P
15 0.45 61.55129226 | 0.81989682
16 0.5 60.99762019 | 0.82841935 o6 |
17 0.55 60.4566135 | 0.8372469 |
18 0.6 59.92260621 | 0.84693895 os ||
19 0.65 59.39245295 | 0.85738839 |
20 0.7 58.86507569 | 0.86901727 04 ‘1
H 0.75 58.34143994 | 0.88220645 |
22 0.8 $7.82500216 | 0.89746925 Lol i

Datos Matriz

Sustancias Equilibrio Corrientes FUG | CS

Hojat

@

7. Ir a la hoja "FUG" colocarse en la lista desplegable.

Realizar lo mismo con la otra lista desplegable de la misma

A B C D E F G H I J K L
1 DATOS | CALCULOS |
2 |PRESION | 1 bar | 0) CLAVES LK | ACETONA ¥ -
3 HK |HEXANO W=
Uenado de datos de L
4 CORRIENTES DE PROCESO o s ‘
5 | CORRIENTES F D 8 1)NMiIN - |voLATIUDAD | 3 | ===
6 FLUIO 1800 | 554.942287 | 1245.05771 |kgmol/h alk 15103815 | 1.51284195 | 1.50846824
7 T 75 60 100 °C *promedio geometrica
8 TBP | 70.0169788 | 56.0628333 | 79.1547237 |"C mamy
9 TOP 81.4084754 | 56.2414489 | 87.4785555 |°C | NUMERO MINIMO DE ETAPAS TEORICAS
0 | ~min | 15.9249974
i 1
12 COMPOSICION DE LAS CORRIENTES DE PROCESO 2) RMIN q 0.49936358 |Mezcla liquido-vapor
13 COMPONENTE F D 8 [} 1.27655839
14 ACETONA | 0.31111111 | 0.96360002 | 0.02028629 Rmin | 5.08868445
15 HEXANO | 0.38888889 | 0.03639998 | 0.54599888
16 AGUA 0.3 4.3542E-10 | 0.43371483 3)R [ r= | 135 |rmin
17 L& [Tessoma
18
19 4N v 0.22631538
20 0 0.43838133
21 ‘ N 29.1361019
22
Hojal Instructivo Datos Matriz Sustancias Equilibrio Comentes @ cs () ‘

8. Dar clic derecho y dar clic en formato de control.

A B C D E F G i l | J K
1 DATOS | CALCULOS
3 PRESION | 1 [bar | 0) CLAVES :ll(( :S(::o { X comr
3 3
4 CORRIENTES DE PROCESO ue"'::o dedetasde | @ Copiar
corrientes e
5 _CORRIENTES F D 8 1) NMIN F_ | [B Begar
6 FLUJO 1800 | 554.942287 | 1245.05771 |kgmol/h Agrupar » | 1.510562¢
7 5 2 75 60 100 C *promedio g Ordensr >
8 TBP | 70.0169788 | 56.0628333 | 79.1547237 | "C WZWV =
3 TOP 81.4084754 | 56.2414489 | 87.4785555 |°C ‘ m‘miﬁ Mo (oo
10 [ nmin < Formato de control...
n
12 COMPOSICION DE LAS CORRIENTES DE PROCESO 2) RMIN q 0.49936358 |Mezcla liquido-vapor
13 COMPONENTE F D B ) 1.27655839
14 ACETONA | 0.31111111 | 0.96360002 | 0.02028629 Rmin 5.08868445
15 HEXANO | 0.38888389 | 0.03639998 | 0.54599888
16 AGUA 0.3 4.35426-10 | 0.43371483 3)R [ R= | 135 |’min
17 | R | 6869724
18
19 4N v 0.22631538
20 0 0.43838133
21 N 29.1361019
22
Hojal Instructivo Datos | Matriz Sustancias Equilibrio Corrientes | FUG | CS ® <]

4i4vV0



9. Aumentar el rango de entrada de acuerdo con la cantidad de

sustancias que se agregaron.

Formato de control { X

Tamafio Proteger

Rango de entrada:

Vincular con la celda: SLS2

Lineas de union verticales: |8

[ sombreado 3D

10. Realizar lo mismo con

Propiedades

Sustancias!SBS6:5B525

Texto alternativo

Cancelar

la otra lista desplegable de la misma

hoja.
A 8 C D E F G H | ) K L

1 DATOS | CALCULOS ] ]
2 |PRESION | 1 |bar | 0) CLAVES LK |AceTona v
3 HK |HEXANO ¥

Lienado de datos de _—
4 CORRIENTES DE PROCESO I Sorae _
5 | CORRIENTES F D B ynmin  [voramupan]  F | b |
6 FLUJO 1800 | 554.942287 | 1245.05771 |[kgmol/h alk | 15103815 | 1.51284195 | 1.
7 T 75 60 100 e *promedio geométrica

Fenske Underwood
3 18P 70.0169788 | 56.0628333 | 79.1547237 |°C eci"“a A Y
9 TOP 81.4084754 | 56.2414489 | 87.4785555 |°C NUMERO MINIMO DE ETAPAS TEGRI
Nmin | 15.9249974
12 COMPOSICION DE LAS CORRIENTES DE PROCESO 2) RMIN q 0.49936358 |Mezcla liquido
13 COMPONENTE 3 D B 6 1.27655839
14 ACETONA _|[0.31111111 | 0.96360002 | 0.02028629 Rmin | 5.08868445
15 HEXANO | 0.38888389 | 0.03639998 | 0.54599888
6 AGUA 0.3 4.35426-10 | 0.43371483 3R | rR= | 135 |’Rmin
7 [ r [ esso72s
35 4N ¥ 0.22631538
20 0 0.43838133
21 N 29.1361019
22

Hojal Instructivo Datos Matriz Sustancias Equilibrio Corrientes FUG | S ) ‘

11.Activar el programador (Ir a los “"Antecedentes”).

12.1Ir a la pestafia programador.

Inicio  Insertar Disposicion de pagina ~ Férmulas  Datos  Revisa Programador) Ayuda £ ;Qué desea hacer?
i ? [[@ Grabar macro O/) @ o= E-' 2] Propiedades
=| E= 573) = !
i B Usar referencias relativas 2o '\ [E] ver codigo Cﬂ Paquetes de expansion
Visual Macros pl Comp! tos Compl Insertar Modo Origen
Basic 1. Seguridad de macros de Excel cOM Disefio El Ejecutar cuadro de didlogo

Cédigo

Complementos

Controles XML

&E.\‘? Importa



13. Dar clic en ver cédigo y escribir contrasena.

Inicio Insertar Disposicién de pagina Férmulas Datos Revisar Vista Programador Ayuda £ ;Qué desea hacer?

@2 E [F@ Grabar macro O/) {é} Ei‘é} @ B

. : #=2 o
B Usar referencias relativas {2 Paquetes de expansi6

Visual Macros Complementos Complementos Complementos Odd Origen _,
Basic /A Seguridad de macros de Excel coMm Disefio [Z! Ejecutar cuadro de didlogo = At
Cédigo Complementos Controles XML

14.1Ir al moédulo 1 y colocar en la constante global "ns" el

numero total de sustancias en el banco de datos.

Microsoft Visual Basic para Aplicaciones - Banco de datos-

& Archivo Edicion Ver Insertar Formato Depuracion Ejecutar H i Compli Ventana Ayuda
ME-A A » 1 a R EFY @ LincCol | T T
Proyecto - VBAProject 2(_' I(Genem) j I-(T)
2] - g [const R = 1.987
@ g Solver (SOLVER.XLAM) Global s As Integer
fﬂgVBAProject(Bancoded; Global PM, Tc, Pc, w, Ti, Tf, &, B, C, D, E, F, G, a0, al, a2, a3, a4, C
) Hoja1 (Datos) Global vi As Double
1) Hoja2 (Equilbrio) Glozal V2 As Double
!]Ho’aS(FUG) Global xx As Range . ) .
!1?10}64(148&!1) Dim erxl As Boolean 'errli=temperatura fuera de rango en las propiedades
#8) Hojas (Sustandias) D;m CAT As String ) . o
) Hojab (Corrientes) Dim err2 As String ‘err2=considerar una sustancia no ideal como ideal
- il iy Dim FI1 As Double.
) Hojas (CS) im : s o" e
8] Hopd (Ins Dim FI2 As Double
o Dim GAMMAL As Double
o Dim GAMMA2 As Double

&8 Moduo3 Dim DFLAM12 As Double

@Thswwcbook Dim DFLAM21 As Double
Const ns = 15

< > Const ne = 200

= Const ni = 100
Propiedades - Médulo1 x|
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ANEXO B

Comentarios y recomendaciones

Se realizé este anexo con intencion de dar recomendaciones con base a
las lecciones aprendidas como programadores, en caso de que el usuario

desee aumentar, corregir e incluso realizar su propio programa.

1. Se recomienda tener suma atencidn en la administracion de banco
de datos, ya que es de gran importancia para el buen desarrollo
de la programacién de los siguientes programas.

2. Si en la ejecucidon de un programa no reconoce las variables, es
recomendable que se haga la declaracion de variables por
separado y no en una solo linea.

3. La declaracién de variable es importante para que el programa
corra de forma correcta y para que la memoria no sea insuficiente.

4. En los ciclos For o Do el valor de la variable inicial ya sea 0 6 1
debe ser elegida a conciencia de que la impresion de los datos
sera en una celda mas el valor inicial.

5. Se debe tener certeza que en la celda que se desee la impresion
de resultados no esté ligado a una funcion.

6. Tener cuidado con valores iniciales en métodos iterativos de
funciones no lineales.

7. Las localidades de memoria que estan definidos como un nimero
cuando estan vacias tipicamente las computadoras les asignan el
valor de 0 y a las que no son numero las deja vacias, pero
dependiendo del procesador y del sistema operativo los nimeros
vacios se les asigna como valor vacio, por lo tanto, se debe
contemplar ambos casos cuando haya la posibilidad de que un
dato esté en blanco.

8. El abuso de los indices esta limitado al cddigo ASCII basico por lo

gue es de suma importancia disminuir el nUmero de indices.
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ANEXO

C

Ambiente grafico

A. Cuadricular y centrar

Lo que se hizo para colocar la cuadricula y centrar el texto en

ciertas partes del documento fue:

Archivo [N

1. Grabar una macro.

Insertar Disposicion de pagina Formulas Datos Revisar Vista Programador Ayuda

'r{_»‘]- T‘ ﬁ@@mbarmauo- (i:; {é} D E‘ﬁ NE [£] propiedades

Visual Macros
Basic

Al

L
= HH Usar referencias relativas

D\t’cr codigo

Complementos Complementos Complementos  Insertar -
- E' Ejecutar cuadro de didlogo

1, Segundad de macros de Excel COM

Cédigo Complementos Controles

2. Cuadricular.
3. Centrar.

4. Detener la grabacién de la macro.

2 W0 0N W B W

O W LN W R WN - O
D

O I b b
N -

o

Hojal | Hoja2 O]

Origen

£ ;Qué desea hacer?

XML

1] s
{53 Paquetes de expansion
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5. Mandar a llamar a la subrutina creada a los lugares en los

gue se necesite cuadricular y centrar en el cddigo.

Cuadricula centrar y negritas

Lo que se hizo para colocar la cuadricula y hacer que el texto se

centre y se vuelva en negritas en ciertas partes del documento

fue:

1. Grabar una macro.

Inicio Insertar Disposicion de pagina Formulas Datos Revisar Vista Programador Ayuda

'\‘»_:] Ti [[@ Grabar macro _ (}:;\‘: %:O} l—_‘ E‘ﬁ : [£] Propiedades

Lf
= HH Usar referencias relativas

) Ver codigo

Visual Macros Complementos Complementos Complementos  Insertar [‘=1 9

Basic ¥, Segurndad de macros de Excel COM - E' Ejecutar cuadro de didlogo
Codigo Complementos Controles

2. Cuadricular.

3. Centrar.

4. Aplicar negritas.
5

. Detener la grabacion de la macro.

i N U B W

© W M~k WwN

~non

Hojal | Hoja2 +

O ;Qué desea hacer?

i

.;E Paquetes de expansion
Origen

XML

Listo W
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6. Mandar a llamar a la subrutina creada a los lugares en los
que se necesite cuadricular, centrar y aplicar negritas en el

cédigo.
C. Graficas

Lo que se hizo para graficar en el documento fue:
1. Grabar una macro.

Archivo [EGISE) Insertar Disposicion de pagina Formulas Datos Revisar Vista Programador Ayuda £ ;Qué desea hacer?

L‘:—] T @Glnbarma(lo_ é; @} [j‘ Eﬁ NE @onp»cdadcﬁ

E??-‘ Importar

F £ o
- BH Usar referencias relativas R Ej\'u codigo {23 Paquetes de expansion
Visual Macros Complementos Complementos Complementos  Insertar > Origen
Basic 1, Segunidad de macros de Excel oM - E' Ejecutar cuadro de didlogo
Codigo Complementos Controles XML
Al v fe

2. Graficar.

3. Detener la grabacion de la macro.

A B C D E F G H

Hojal | Hoja2 O

Listo W
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4. Mandar a llamar a la subrutina creada a los lugares en los

que se necesite graficar en el cddigo.
D. Colores

Para llenar de algun color alguna celda lo que se hizo fue:

1. Checar el cddigo del color que se desee.

Inicio Insertar Disposicién de pagina

& | [Calibri Ji Ala A | ==
ﬁ[][@' L | |

P —
evgar‘g NKiv-@"Av ==

Portapapeles Fuente [
Al | = 5
A B C D
_
Ll
2 1

Inicio Insertar Disposicién de pagina Férmulas Datos
] T T T g | e
L[] & |Calibri - AAaA | E= - B
Ll . |

Pegar« NK§~_~ &-A. = Co

Portapapeles Fuente Colores del tema Alineacién

Al = A =
A B C I I i F
1 — i 11 B
2 | Colores estandar
3 | mo fEEEENR
4 [ | Sinrelleng
5 ‘ @ Mas colores...
6
7

Colores: Cancelar
4

Maodelo de color: | RGB W

Rojo: fad

‘S 55 ¥ Nuevo

Verde: 255 &

Azyk: 255 5
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2. Colocar ese color como constante en el codigo.

ir  Formate  Depuracidn  Ejecutar  Herramientas Complementos  Ver

Pon @ k| & E (7] O B B Sy oAx |-

=

zneral) j |TAE-LACDRR

Const Verdel = 158, VerdeZ = 224, Verde3 = 180

3. En donde se necesite ese «color en el cddigo

colocar.Interior.Color = RGB(...).
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lineales simétricos, indefinidos, dispersos y de gran dimension.
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