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RESUMEN

El objetivo central de este trabajo fue desarrollar una
metodologia  para la  simulacién rigurosa de un separador
multietapas general, que fuera particularmente eficiente para
separadores en los que se presentan tres fases (liquido-
liquido-vapor). La metodologia  desarrollada combina los
recientes  avances en el cdlculo del equilibrio 1liquido-
liquido-vapor logrados por Gautman y Seider (1979a,b) con las
caracteristicas del concepto “DE ADENTRO HACIA AFUERA", propuesto
originalmente por Boston y Sullivan (1974) para destilacién y
consolidado posteriormente por Boston (1979a,b), para separacién
con dos fases en general. En el nuevo algoritmo, las eficiencias
de etapa de Murphree se 1incorporan para considerar el
"acercamiento al equilibrio" de cada 1liquido con el vapor
empledndose las versiones de Boston y Sullivan (1974) y Myers y
Seider (1976) de los métodos de Broyden y Hegstein,
respectivamente, para acelerar la convergencia. La aplicacién
del algoritmo propuesto a una serie de problemas de destilacién
con tres fases permite observar qgque su comportamiento es
satisfactorio. El tiempo de CPU requerido por cada uno de 1los
problemas estudiados se comparan favorablemente, para los mismos
casos, con los reportados por Ross y Seider (1980), El nuevo
algoritmo, por su planteamiente, se puede aplicar a destilaciédn
sencilla, destilacién azeotrdpica, destilacién  extractiva,
destilacién con tres fases, absorcién sencilla y absorcién con
rehervidor. Adicionalmente, el algoritmo fue incorporado al
simulador de procesos ASPEN (Advanced System for Process
ENgineering) instalado en el Instituto Mexicano del Petréleo.

- iy ~



CAPITULO I

INTRODUCC ION

La creciente necesidad de hacer un meior uso de la eneraia
disponible, minimizar los costos de operacién e incrementar la
productividad de los procesos quimicos ha conducido a que éstos
se disefien y estudien de una manera mids sistemdtica. Esto tltimo
se ha logrado en pﬁrte, debido al extraordinario desarrollo de
las capacidades de algunos simuladores de procesos, entre los que
se encuentran el FLOWITRAN [Monsanto, 19773} DESIGN/2000
CChemShare, 19791, GPS-11 [McDonnell-Douglas Automation, 19791,
CONCEPT LComputer Aided Design Centre, 19803, PROCESS (Simulation
Sciencies, 19801 y ASPEN PLUS CAspen Technology, 19821, los

cuales estan disponibles comercialmente.

En general, dichos simuladores siempre incluyen entre sus
modelos para operaciones unitarias los destinados a la simulacién
de separadores multietapas, particularmente para columnas de
destilacion y absorcidén. Lo anterior se debe a dque estos
separadores representan una porcidén bastante grande del capital

invertido en la industria quimica y del petroéleo,

Un tipo especial de los separadores anteriormente
mencionados, en el cual pueden coexistir tres fases (liquido-
liquido-vapor) en cualquiera de sus etapas, ha despertado el
interés de 1los ingenieros de proceso en los tltimos affos e
inclusive se han publicado varios articulos acerca de s

simulacién., Este interés radica, por un lado, en que al poner en



juego una segunda fase liquida, parcialmente miscible con 1la
primera, se pueda lograr una separacién selectiva adicional,

ahorrdndose con esto energia térmica en el proceso y por el otro, |
en que en muchas ocasiones no es posible evitar la indeseable

formacién de las dos fases liquidas,

Actualmente, existen varios procesos que a nivel industrial

emplean este tipo de separadores, destaciandose los siquientes :

En la fermentacién de grano para obtener etanol se producen
pequefias cantidades de una mezcla de alcoholes con peso molecular
mayor [XKirk y Othmer, 19611. Esta mezcla se acumula en - las
etapas centrales del separador y siendo parcialmente miscible con
el agua provoca que el liquido se desdoble en dos fases en varias
etapas de la seccidn de agotamiento. Para'evitar lo anterior,
dicha mezcia se puede remover mediante una extraccién .lateral.
La 1localizacién y flujo de esta extracciétn se han determinado
experimentalmente, comsumiéndose una gran cantidad de recursos vy

esfuerzo, debido a que dependen fuertemente de las condiclones de

operacién del separador.

En la produccién de halogenuros de metilo, el tetracloruro
de carbono reacciona con el Acido fluorhidrico para producir
CF‘2C12 y CFCl3 CRoss.y Seider, 19803. Cuando el HCl se renueve
por el domo de una columna de destilacién, el HF que no reacciono
y el CF2C12 forman dos fases liquidas en la seccién de
agotamiento. Una extraccién lateral en esta seccién incrementa

la concentracién del CFCl3 en el producto que se obtiene en el

fondo.



\ En el proceso Keyes se emplea destilacién azeotrdpica con
tres fases para obtener aléohol etilico puro CHenley y Seader,
19811. En este proceso se agrega benceno a la mezcla
agua-etanol, formadndose un azedétropo ternario el cual, al
condensarse en el domo de la columna, se desdobla en dos fases
liquidas, La fase rica en benceno se refluja y la otra se
alimenta a una segunda columna para la recuperacién de etanol y
_benceno. El alcohol etilico seco se obtiene como producto en el

fondo.

En la produccién de acrilonitrilo mediante la oxidacién
catalitica de una mezcla de propileno, amoniaco y aire se forman
adicionalmente acetonitrilo, A4cido cianhidrico, monéxido y

"didxido de carbono, nitrégeno y agua como subproductos. Esto
hace necesario que el proceso incluya equipos para la reaccién,

recuperacién, purificacién y tratamiento de subproductos.

El acrilonitrilo se separa del acetonitrilo por destilacién
extractiva con agqua en 1la seccién de recuperacién. Cuando el
destilado condensa se forma una fase acuosa y otra orgdnica, las
cuales se separan por medio de un decantador. La fase acuosa se
recircula a la alimentacién mientras que la fase orgadnica, la
cual consiste de acrilonitrilo., A&cido cilanhidrico y agua, se
bombea a la parte superior de la columna de la secciébn de
purificacidén. En esta columna se obtiene por el domo.
esenclalmente, todo el aéido clanhidrico presente en la
alimentacién, Una corriente lateral se extrae de la mitad de la
columna, se enfria y se separan las fases acuosa y organica

mediante un decantador; la fase acuosa se bombea a una columna de



enfriamiento y la fase organica se recircula a la parte superior
de la columna. El acrilonitrilo seco se obtiene como producto en

el fondo.

Otros ejemplos incluyen la remocién cricgénica de nitrédgeno
del gas natural, donde el sistema nitrégeno-metano-etano presenta
dos fases liquidas CYu y colaboradores, 19691 y el secado de

4cidos catboxilicoslmediante destilacién con tres fases.

Una vrevision bibliogrdfica muestra que existen varios
algoritmos para la simulacién rigurosa de este tipo de
separadores, los cuales presentan una serie de 1limitaciones,
entre 1las que son determinantes los problemas en su convergencia

v la falta de una aplicabilidad general.

En respuesta a lo discutido anteriormente, el objetivo
central de este trabajo fue desarrollar una metodologia para la
simulacién rigurosa de un separador multietapas general, que
fuera particularmente eficiente para separadores en los que se

presentan tres fases (1liquido-liquido-vapor). .

La metodologia desarrollada combina los recientes avances en
el cAlculo del equilibrio 1liquido-liquido-vapor logrados por
Gautman y Seider (1979a,b) con las caracteristicas del concepto
“DE ADENTRO HACIA AFUERA", propuesto originalmente por Boston y
Sullivan (1974) para destilacién y consolidado posteriormente por
Bosﬁon (1979%a,b), para separacion con dos fases en general. En
el nuevo algoritmo, las eficienclas de etapa de Murphree se
incorporan para considerar el ‘“acercamiento al equilibrio* de

cada liquido con ellvapor empledndose las versiones de Boston vy



Sullivan (1974) y Myers y Seider (1976) de los métodos de Broyden

y Hegstein, repectivamente, para acelerar la convergencia.

Ei nuevo algoritmo, por su planteamiento, se puede aplicar a
destilacién sgncilla. destilacion azeotrépica, destilacion
extractiva, destilacién con tres faées. absorcién sencilla vy

absorcién con rehervidor.

La aplicgcibn de este alqoritmo’a una'serie de problemas de
destilacién con tres fases permite observar que su comportamiento
es satisfactorio. El tiempo de CPUVrequerido por cada uno de los
problemas éstudiados se comparan favorablemente, para los mismos

~casos, con los reportados por Ross y Seider (1980).

[y

En base a estos resultados Y 2 que el algoritmo desarrollado
conserva el concepto “DE ADENTRO HACIA FUERA", se cree que su
comportamiento para el resto de las operaciones debe ser al menos

»simi;ar al de Boston (197%a.,b).

Finalmente, fuera del objetivo central, adicionalmente, el -
algoritmo fue incorporado al simulador de prqceso& ASPEN
(Advanced System for Process ENgineering) instalado‘«en el
Instituto Mexicano del Petréleo. Con esto, el algoritmo adquiere
una mayor veraatilidgd'debido a la disponibilidad de una amplia’
variedad de modelos paré evaluar las propiedades termofisicas,
rutinas para la conversién de wunidades Y facilidades para la

graficacién de datos y resultados intermedios.



CAPITULO II
MODELO MATEMATICO

En este capitulo se plantea en términos matemdticos el
problema que se estudiard en este trabajo. Primeramente se
formulan las ecuaciones del modelo para posteriormente presentar

un andlisis de grados de libertad.

II.1 ECUACIONES DEL MODELO

Considérese un separador general, continuo. operando en
regimen permanente, el cual consiste de un nﬁmero de etapas
arregladas de tal forma que generan una . cascada a
contracorriente. En las figuras 2.1 y 2.2 se. muestran
representaciones esquemidticas, de wuna de las etapas y del
sebarador completo respectivamente; nétese que las etapas estan

numeradas de abajo hacia arriba.

La alimentacién A la etapa j esta representada por Fj, con
una composicion global zij de la especie 1,'una temperatura TF,
una presion P? y una entalpia global Hg. Vj es el vapor
desprendido de 1la etapa j, con las propiedades ihtenaivas yij’
Hj. TJ y Pj. De esta corriente se puede generar una extraccioén
lateral Wj, con las mismas propiedades intensivas. Similarmente,
los liquidos que dejan la etapa j estan cuantificados por Lj y
L;r, con las propiedades i?tensf?as xij. x;;, h;, h;', Tj y Pj.
Las extracciones laterales Uj y Uj se pueden obtener con las

mismas caracteristicas de las corrientes que las generan. El

calor que se transfiere de & a la etapa j, estd representado por
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Qj, lo cual permite considerar cambiadores de calor intermediocs.

condesador y/o rehervidor en el modelo.

Asocladas con cada etapa tedrica del separador proﬁuesto
existen las ecuaciones que se mnmuestran en la tabla 2.1, las
cuales describen los procesos fisiéos que en ella ocurren,
relacionando las variables mostradas en las fiquras 2.1 y 2.2 .

Estas ecuaciones son:

- Las M 6 BALANCES DE MATERIA POR COMPONENTE.
- Las E 6 RELACIONES DE EQUILIBRIO LIQUIDO-LIQUIDO-VAPOR.
- Las § ¢ SUMATORIAS DE FRACCIONES MOL.

- Las H o BALANCES DE ENERGIA.

Las ecuaciones anteriores representan las ecuaciones basicas
del modelo, frecuentemente referidas en la literatura como las
ecuaciones MESH. A lo largo de este trabajo se conservara esta

. denominacién cuando se haga referencia a ellas.

Un balance de materia de especial interés se obtiene sumando

los balances globales desde la etapa 1 hasta una etapa arbitraria

J

A P
MT = > (F -UW ~U -0 ) = (V_-W.) +
J m=l ™ mom J
’, ’ s, s LR 4 -
‘Lj+1—uj+1) + (Lj+1-uj+1) = 0 (2-
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TABLA 2.1— ECUACIDNES BASICAS DEL MODELO
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Hasta aqui se ha establecido el modelo matemdtico como un
conjunto de ecuaciones bien definidas; la tnica suposicién
implicita en el modelo es que las fases presentes en cada una de
la etapas del separador coexisten en equilibrio. Sin embargo,
las etapas rara vez operan en el equilibrio, a causa del mezclado

imperfecto y 1las resistencias a la transferencia de masa entre
las fases.

Para considerar el problema anteriormente mencionado, cuando
ge tienen sblo dos fases (liquido-vapor) en cada etapa, es comun
que se incorpore la eficiencia de etapa de Murphree dentro de las

relaciones de equilibrio.

Para el caso mids general, donde se contemplan dos fases
liquidas, es evidente que se deben emplear dos eficiencias de
Mdrphree. Estas eficiencias seran una medida del “acercamiento

al equilibrio" de cada liquido con el vapor lo cual puede

representarse como sigue:

. C¥i5 7 Yij1?
’pj = ——77——7 ——————————— (2-10)
CKRi%i5 ~ Yij—1 2
Cy, o= y. 1
’e Yij T Yij (211>
B ey e —— 2-
73 ¢ K, % >
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Por ultimo, es importante puntualizar que el considerar
valores diferentes para las eficiencias de etép& de Murphree
anteriores (?’#?"). modificara la ecuacidn (2-5) la cual
establece el equilibrio liquido-liquido. La modificacién de esta
ecuacién involucra cambios sustanciales en la metodologia de
solucitn de 1las ecuaciones del modelo, lo que se discutira con

detalle en el capitulo IV.

II.2 ANALISIS DE GRADOS DE LIBERTAD

Las ecuaciones del modelo que se establecleron en la seccioén
anterlor parecen ser simples pero son no-lineales y estan
fuertemente interrelacionadas. La solucién de estas ecuaciones,
que serd realmente el problema al cual se a50cara este trabajo,
involucra cdlculos 1intrinsecamente {iterativos, complejos y

numerosos dependiendo de las variables que se especifiquen.

Una forma sencilla de determinar cudntas de 1las variables
del modelo se pueden especificar es mediante un andlisis de los

grados de libertad que presenta el sistema.

Este andlisis consiste en el conteo, tanto del ndmero de
ecuaciones independientes como del ntmero total de variables que
describen el proceso. Con esto, el numero de variables. que se
pueden especificar arbitrariamente, o nbmero de grados de

libertad, se obtiene de la substraccién de éstos dos valores.

- Antes de proceder al conteo de las ecuaciones, se debe tenef
presente que, en adicién a las ecuaciones del modelo, se
necesitan correlaciones para predecir tanto las constantes de
equilibrio (K’s) como las entalpias de liquido y vapor (h's y H’'s

respectivanente)

12
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En general, estas correlaciones son ecuaciones complejas que
describen las relaciones entre las propiedades termofisicas y las
variables de estado. Por simplicidad, estaa correlaciones se

pueden expresar en las formas funcionales siquientes:

Kij = Kij(Pj,Tj,xij,yij)‘ ' (2-12)

hy = h(P;,T x40 (2-13»

H. = H (P, T ) ‘ o . (2-14)
3 3t itYij

Si éstas correlaciones no se toman en cuenta como
ecuacliones, ni las tres propledades como variables, cada etapa

esta definida por s6lo (4+3C) ecuaclones.

En la tabla 2.2 se seffalan 1las ecuaciones independientes
para el separador completo; las cuales suman N{(4+3C) ecuaciones.
Por otro lado, la tabla 2.3 muestra las variables del modelo,

~dando un total de N(14+4C)+l variables. Por lo tanto, se pueden
especificar N(10+C)+1 variables. Aqui no hay restriccién alguna
para fijar un tipo de variable en particular; sin embargo, pata
efectuar simulaciones de separadores ya existentes o de los
cuales se tienen 1los pardmetros de diseffo, normalmente se
especifican las siguientes variables : el numero de etapas N,
las alimentaciones Fj y sus propiedades intensivas zij' Tg, Pg,
las extracciones laterales Wj, Uj, Uj r las eficiencias de
' '
Murphree 91 y 91 , el perfil de presiones Pj y las cargas

térmicas Qj. Este -conjunto de especificaciones es consistente en



- NUMERO

TIFO DE ECUACION DE
ECUACIONES
Balances de materia por componente, Mij CN
' .
. . ca s . -
Relaciones de egu111br1o, Eij Yy Eij 2CN
’ R4
t i 5., S, S . 3N
Sumatorias, i’ j Y 3
Balances de enerqgta, Hj N
Ndmero total de ecuaciones NCA+30)

TABLA 2.2~ ECUACIONES INDEPENDIENTES



NUMERO

TIFO DE VARIABLE DE
VARIABLES

Eracciones mol, zij' yij’ xij' xij 4CN
Alimentaciones, Ej . N
, a4
Flujos interetapas, Uj, Lj' Lj 3N
, a4
Extracciones laterales, wj, Uj, Uj 3N
. . . 4 Py
Eficiencias de Murphree, ?j' 9j 2N
E
Temperaturas, Tj' Tj 2N
. E
Presiones, P_., P _ 2N
J J
Cargas térmicas, uj ' N
Ndmero de etapas, N . 1
NGmero total de variables N(14+4C)>+1

TABLA 2.3- VARIABLES DEL MODELO



16
cuanto a su ndmero, dejando como variables independientes o

variables para las cuales se resolverdn las ecuaciones a las
siguientes las fracciones mol yij' x;j y x;;, los flujos

interetapas Vj' L; y L;' y el perfil de temperaturas Tj.



CAPITULO IXII.

REVISION BIELIOGRAFICA

En la primera seccitn de este capituio se discutiran
brevemente 1los metodqs riqurosos de solucién para separadores
homogéneos; 1los métodos para separadores heterogéneos se
revisaran en la sequnda secciédn. Las dos dltimas secclones
estaran dedicadas al equilibrio 1liquido-liquido-vapor y a la

eficiencia de etapa respectivamente.

III.1 SEPARACION HOMOGENEA

No es dificil inferir que 1la solucién riqutosa de 1las
ecuaciones del modelo establecido en el capitulo anterior
implicarda 1la extensién de alguna de las metodologias para
_ sépatadores en los cuales se considera la coexistencia de‘aolo
dosA fases’ (liquido-vapor). Este tipo de separadores  seran

referidos de aqui en adelante como separadores homogéneos,

La gran cantidad de' literatura dedic&da a los métodos

17

rigurosos para separadores homogéneos hace poco objetiva la-

discusion detallada de cada uno de estos métodos en este trabajo. .

Revisiones detalladas_ de los primeros métodos se encuentran en
fuentes de facil acceso CRobinson y Gilliland (1950), Holland
(1963) y Smith (1963)1. Discusiones mAs recientes, que‘se
coﬁplementan entre ellas, son las de Henley y Seader (1981), Wang
¥ HWang (1981) j Holland f1983). Por esto, esta seccién se
abocaré, mAs'bien,-a puntualizar lasv caracteristicas relevantes

de los métodos mds representativos.



Aunque cada una de las fuentes anteriormente citadas hace
una clasificacién diferente, parece que la mds conveniente, para
los fines de este estudio, serA la que considera a todos ‘estos

métodos como miembros de una de las dos clases siguientes.

ITI.1.1 METODOS DE CORRECCION SIMULTANEA

En esta clase de métodos, los valores estimados de todas las
variables independientes se corrigen simultaneamente, dentro del
procedimiento de solucién de las ecuaciones MESH. Normalmente,
se usan varigntes de la técnica de Newton-Raphson para este fin,
Esta técnica linealiza todas las ecuaciones MESH expresindolas
como expansiones de primer orden de» sus series de Taylor
alrededor de estimados de las varlables. En su forma mas
general, estas expansiones incluyen los términos originados por
la dependencia de los modelos de las propiedades termofisicas con

las varibles independientes o de iteracién.

"El sistema de ecuaciones lineales generado-se resuelve para
el conjunto de correcciones de las variables de iteracién, las
cuales 3e émplean para oObtener nuevos eétimados de egstas
variables., Este procedimiento se repite hasta que las ecuaciones
se ;atisfacen o las magnitudes de las correcciones son lo

"suficientemente pequefias”.

La matriz Jacobiana del sistema, qeneralménte de dimensiones
elevadas, ¢tiene una estructura dispersa, de lo cual se puede
sacar ventaja para desarrollar un procedimiento de solucién

eficiente.
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La estructura de la matriz Jacobiana queda determinada por
la forma en que se agrupan las ecuaciones. Esta matriz se debe
invertir en cualquier procedimiento de solucién; por tanto, lé
eficiencia de 1los métodos de correccién simultdnea dependera
directamente de la manera en que se genera e invierte la matriz

Jacobiana.

Los primeros métodos de correccién simultdnea  fueron
propuestos por Wang y Oleson (1964) y Naphtali (1965)., Wang y

Oleson agruparon las ecuaclones por tipo, mientras que Naphtali
las agrupé por etapa. Como lo puntualiza Goldstein y Stanfield
(1870), el primer ordenamiento es mads eficiente para problemas
que 1nvolucran gran numero de componentes (menos de 25) y el
sequndo es mAs eficiente para problemas con gran numero de etapas

(menos de $50). -

Naphtall y Sandholm (1971) 1nvestigar6n a detalle el método
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original de Naphtali, extendiéndolo para incluir las eficiencias

de etapa de Murphree. En este método, la matriz Jacobiana tiene
una estructura tridiagonal a bloques, lo cual hace posible que se
pueda 1nvertit con una técnica andloga al algoritmo de Thomas
fLapidus, 19621, ‘donde los elementos de la matriz son
submatrices. Esta estructura tridiagonal considera las derivadas
de las constantes de equilibrio con respecto a la composicién, lo

cual permite resolver problemas con mezclas altamente no-ideales.

Ishii y Otto (1973) agruparon las ecuaciones por tipo. En
el cdlculo de las derivadas parciales, suponen que la composicién
de la fase vapor no afecta a las chstantes de equilibrio y que

las entalpias son s6lo funcién de la temperatura y la presion,



con lo cual la matriz Jacobiana queda con una estructura adecuada
para resolverse por eliminaciétn en bloques, de una serie de

submatrices bi- y tridiagonales.

Fredenslund y colaboradores (1977) incorporaron la
evaluacién de 1los coeficientes de actividad por el método de

contribucién de grupos UNIFAC al algoritmo de Naphtali-Sandholm,

Shah y Bishnoi (1978) emplearon el mismo procedimiento que
Ishii-Otto, considerando 1las ecuaciones de estado de Redlich-

Kwong-Soave y Peng-Robinson.

Gallun y Holland (1980) introdujeron una modificacién del
método Cuasi-Newton de Bfoyden (1965) para resolver 'las
ecuaciones, conservando el arreglo por etapa de las mismas. El
uso de gsta técnica evita la necesidad de obtener expresiones

analiticas de las derivadas parciales.

Métodos de reciente publicacién, en esta‘clase, son los de

Li y Frost (1981) y Buzzi Ferraris (1983).
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En general, estos métodos requieren .de un espacio de

almacenamiento bastante grande, considerandose esto como una

desventaja significativa cuando surgieron los primeros métodos.

Con 1la capacidad de las ccmputadoras de hoy en dia y los avances

en las técnicas que manejan matrices dispersas esta consideracién

ha pasado a un segqundo pléno.

Una de las caracteristicas mds importantes de esta clase de
métodos es que 1la veiocidad de convetqencia,‘siendo de segundo
orden, se incrementa cuando se est4 cerca de la 501ucién. Esto
puede ser una ventaja o una desventaja para un mismo caso. Si

los estimados iniciales de 1las variables de iteracién - estan



cercanos a la solucibén, 1la convergencia se alcanzard en
relativamente pocas 1iteraciones comparadhs con las de otros
métodos. Por otro lado, si 1los estimados iniciales estdn
alejados de la solucidén, la convergencia puede ser excesivamente
lenta e inclusive no ser alcanzada cuando se tiene mezclas

altamente no-ideales o procesos de separacién inestables.

ITI.1.2 METODOS POR SUBARREGLO DE ECUACIONES

En este tipo de métodos las ecuaciones MESH se subarreglan
para formar nuevos grupos de ecuaciones, los cuales se resuelven
en un orden prescrito, uno a la vez, para un correspondiente
subconjunte de las variables independientes. Los valores
generados se sustituyen entonces en el siquiente gqrupo de
ecuaciones, estableciéndose con esto una técnica de corte, la

cual se repite hasta que todas las ecuaciones se satisfacen.

Aunque en el subarreglo anteriormente citado se considera la
posibilidad de combinaciones entre las ecuaciones MESH, 1la
agrupacién de las ecuaciones se hace, en general, por etapa o por

tipo.

Los métodos cldasicos de Lewis y Matheson (1932) y. fhiele y
Geddes (1933) agruparon las eﬁuaciones por etapa, resolviéndose
en ambos métodos etapa por etapa desde 1los extremos de la columna
hacia la etapa donde se encuentra la alimentacién. La diferencia
fuﬁdamental entre estos dos métodos es que mientras Lewis vy
Matheson dejan a las distribuciones en los productos como
variables 1independientes, Thiele y Geddes dejan - a las

temperaturas y los flujos en las etapas como tales variables.
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El desarrollo del "método Theta" por Holland (1963) mejoréd
significativamente 1la wutilidad de los procedimientos etapa por
etapa. Fn este método la convergencia es thas rdpida y confiable.
Sin embargo, c¢omo lo puntualiza Friday y Smith (1964), los
procedimientos etapa por etapa son basicamente inadecuados para
columnas complejas, Ademas, fallan frecuentemente cuando se
tienen mezclas no-ideales o con amplio rango de puntos de
ebullicién, La mayorlia de 1los métodos por subarregle de

ecuaciones usados hoy en dia, son los que agrupan las ecuaciones

por tipo.

Anundson y Pontinen (1958) fueron los primeros que agruparon
las ecuaciones de esta forma. En este método las ecuaciones de
balance de materia por componente (M) se combinan con las
relaciones de eq&ilibrio (E), generando el nuevo grupoc de

ecuaciones ME, el cual se resuelve para las fracciones nol.
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Posteriormente, 1las ecuaciones de punto de burbuja PB, obtenidas .

de la combinacién de las relaciones de equilibrio (E) ‘con 1las
ecuaciones de las sumatorias de fracciones mol (5), se resuelven
para las temperaturas. Finalmente, el balance de materia total
(MI') se combina con 1las ecuaciones de balance de energia (H)
obteniéndose las ecuaciones MITH., con las cuales se generan nuevos
estimados para 1los flujos. Tanto el sistema dé,ecuaciones MTH
como el sistema ME, tienen estructuras matriciales dispersas, bi—
y tridiagonales respectivamente, las cuales no fueron explotadas

en este procedimiento.



Sujata (1961), por otro lado, propuso que de las ecuaciones
8, 1los flujos totales fueran corregidos sumando 'los flujos por
componente obtenidos de la solucién de las ecuaciones ME y que
las ecuaciones de balance de energia (H) fueran resueltas para

las temperaturas, mediante alguna técnica numérica.

Wang y  Henke (1966) modificaron el método de
Amundson-Pontinen., resolviendo 1las ecuaciones ME, por vez
primera, en una forma tridiagonal usando el algoritmo de Thonmas

CLapidus, 19621. Emplearon el método de Mueller (1956) para
resolver las ecuaciones de punto de burbuja (PB) y la forma
bidiagonal de 1la matriz del sistema de ecuaciones MTH fue

resuelta por sustitucién recursiva.

Mientras que el método de Sujata es especialmente efectivo
. para operaciones con mezclas de amplio rango de puntos de
eﬁullicibn, tales como la absorcién, el método de Wang—Henke lo
es para operaciones con mezclas donde los puntos de ebullicién

estdn cercanos, como ocurre en destilacién,

Tomich (1970), con el fin de considerar esta dos

operaciones, propuso corregir simultdneamente los valores de las
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temperaturas y los flujos a partir de las ecuaciones PB y MIH,

empleando el método Cuasi-Newton de Broyden (1965).

Montalvo y  Kauffman (1983) también corrigieron
simultdneamente 1las temperaturas y los flujos, pero aplicando un
método de Newton amortiguado. En este procedimiento las

derivadas parciales se evaluaron numericamente.

La principal desventaja de estos dos métodos es el esfuerzo

computacional asociado con la evaluacién e inversion de la matriz



Jacobiana, sobre todo cuando las constantes de equilibrio y las
entalpias se calculan como funciones de la composicién, ademds de

la temperatura.

Boston y Sullivan (1974) propusieron un algoritmo con dos
ciclos principales anidados, dohde la dependencia de la
composicién deilas constantes de equilibrio y las entalpias se
considera s6lo en el ciclo externo. En el ciclo interno las
ecgacioneé se resuelven, actualizandose las propiedades mediante
modelos aproximados, por 1o que a este algoritmo se le conoce

'como un procedimiento * DE ADENTRO HACIA AFUERA “ .

Este ultimo método hace uso de una serie de constantes
empiricas,' denominadas por 1los autores como pardmetros de
volatilidad y energia (pardmetros VE) los guales' se usan como
variables de iteEﬁcibn del ciclo externo, mientras que como

variables de iteracién del ciclo interno se emplean tanto
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factores de agotamiento normalizados (pardmetros S) como

relaciones de 1los flujos interetapas copn -sus respectivas

extracciones laterales (pardmetros R).

El ciclo interno se inicia resolviendo las ecuaciones ME. de
-donde  se obtienen '~ nuevos estimados para los flujos por
componente. La matriz tridiagonal de este sistema se invierte
por el algoritmo de Thomas modificado L[Boston y Sullivan, 19721,
En sequida, las ecuaciones de punto de burbuja (PB) se resuelven
‘por el método de la K de referencia usando un modelo simple para
ésta, lo cual permite obtener valores para la temperatura sin

necesidad de iteraciones.



Finalmente, el ciclo se completa resolviendo las ecuaciones
MIH para los flujos. Aqui los parametros S y R se calculan y si
no estian dentro de una tolerancia dada se wusa un método de

Broyden modificado para corregirlos.

En el ciclo externo los parametros VE se evalian y comparan
con sus valores previos; sl la comparacién no es satisfactoria,
se aplica un factor de amortigquamiento preseleccionado entre 0.5

y1l.

Z& aplicacién de este algoritmo a problemas de destilacién
mostrdé que es eficlente y excepcionalmente estable por lo que
Boston (1979a,b) lo extendié para manejar absorcién sencilla y
con rehervidor y hacerlo aplicable a sistemas altamente
no-ideales. Ademas, lo adapté para determinar un conjunto de

variables de -disefio, dentro de un rango especificado, que
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satisfagan restricciones de disefio arbitrarias o para minimizar

una funcién arbitraria sujeta a restricciones de igualdad y

desiqualdad.

El método extendido resulté ser estable, convergente y
bastante rapido para todo tipo de problemas de separacidn
liquido-vapor, incluyendo soluciones altamente nb-ideaies vy

absorcién LGupta y Gallier, 19791.

Shewchuk (1977), por otro lado, propuso que antes de
resolver las ecuaciones ME se actualicen las constantes de
equilibrio con aquellos términos que dependen solamente de las

composiciones de la fase liquida. El sistema de ecuaciones ME se



resuelve entonces para todos los componentes simultadneamente,
usando la técnica para matrices dispersas de Bendinq y Hutchison

(1973).

I1I.2 SEPARACION HETEROGENEA

En esta seccién se presentarda un breve resumen de los
métodos publicados para la solucién rigurosa de separadores en
los cuales coexisten tres fases (liquido-liquido-vapor). Este
tipo de separadores seran referidos a lo largo de este trabajo

como separadores heterogéneos.

Block y Hegner (1976) propusieron uno de los primeros
algoritmos para este tipo de separadores. En este método las
ecuaciones fueron subarregladas y resueltas de la forma

siguiente:

l. Se dan estimados iniciales para las fracciones mol globales

de liquido y la temperatura en cada etapa.

2. Las ecuaciones de las sumatorias de las fracciones mol de los
liquidos (S1) se combinan con el balance de materia liquida
{M1) y con la relacién de equilibrio 1liquido-liquido (El)
para generar el nuevo grupo de ecuaciones MEL. Estas
ecuacionés ée ‘resuelven a partir de .estimados para las
composiciones globales de liquido, obteniéndose valores para
los coclentes L'/(L'+L’’') y las compbsiciones de los liquidos

k(x', b S

3. Con estas composiciones se obtienen nuevos estimados para las

temperaturas y las fracclones mol de vapor resolviendo las

ecuaciones de punto de burbuja (PB).
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4. Las entalpias se evaluan a estas temperaturas y entonces el
sistema de ecuaciones MTH se resuelve para los flujos (V, L°,

LY.

5. ©Se prueba si el balance de materia por componente (M) se
satisface con estos resultados. S1 no. se generan nuevos
estimados para las composiciones globales de liquido
resolviendo el balance de materia por componente (M) por la

técnica de Newton-Raphson y se regresa al paso 2 .

Boston y Shah (1979) propusieron una extensiéon del algoritmo
de Boston y Sullivan (1974), wusando modelos aproximados para

actualizar las propiedades termofisicas.

Este método consta de cuatro ciclos iterativos anidados,
siendo las wvariables de iteraciétn del ciclo mds externo al mas

interno, los parametros de los modelos de las propledades, 1los
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parametros S y R, los cocientes L''/L’ y las K‘'s de referencia

respectivamente.
Las ecuaciones fueron resueltas como sigue :

1. Se dan estimados iniciales para las variables de iteracién de

los cuatro ciclos.’

2. Se resuelven las ecuaciones ME para las composiciones de
liquido y wvapor. Con estas composiciones, se resuelven las
ecuaciones de punto de burbuja (PB) para las K's de
referencia y las temperaturas. Este paso se repite hasta que

los valores de las K's de referencla convergen.

3. Se calculan los coclentes L''/L’' y las composiciones de 1los

liquidos (x', X'} con modelos aproximados para las



propiedades. Si los valores de 10s coclentes L‘’/L’ no han

convergido este procedimiento se repite desde él paso 2 .

4. Se resuelven las ecuaciones MTH para los flujos (V, L', L'’).
Con estos resultados se calculan los parametros S y R. Si
los valores de estos parametros no han convergido este

procedimiento se repite desde el paso 2 .

5. Se efectuan cdlculos rigurosos para obtener las composiciones
de los 1liquidos (x', x'’) y los cocientes L’‘'/L’ en cada
etapa. Con estos resultados se calculan nuevos valores para
los parédmetros de 1los modelos aproximados de las propiedades.
S1 estos parametros no han convergido este procedimiento se

repite desde el paso 2 .

Ross y Seider (1980) propusieron otra extensioén del
algoritmo de Boston y Sullivan (1974), usando también modelos
aproximados para actualizar las propiedades termofisicas e
incorporando eficiencias de etapa de Murphree en el modelo.

Este método consta de dos ciclos iterativos anidados, siendo
las variables de iteracién del ciclo externo e interno los flujos
globales de liquido (L) y las composiciones globales de 1liquido

(X) respectivamente.

Las ecuaciones fueron resueltas de la manera siguiente :

1.. Se dan estimados iniciales para 1las fracciones mol, 1los

flujos y la temperatura en gada etapa.

2, Se efectuan cdlculos rigurosos para obtener las composiciones

de los liquidos (x', x'’) y los cocientes L''/L' en cada

etapa.
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4.

para

Se calculan los parédmetros de los modelogs aproximados de las

propiedades.

Se resuelven las ecuaciones ME para las composicionés de

vapor y liquido (y, x', x‘').

Se calculan los cocientes L'’/L’ y las composiciones de 1los
liquidos (x', x’'‘’), resolviendo las ecuaciones MEL en cada
etapa. .

Se resuelven las ecuaciones de punto de burbuja para las K's

Yy 1&5 temperaturas, wusando las eficiencias de etapa de

Murphree.

Se obtienen 1los flujos (V, L', L'") resolviende las

ecuaciones MTH.

Se prueba si les flujos de liquido (L) 'han convergido. Si

no, se generan nuevos estimados para estos aplicando el
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método de Wegstein modificado [Myers y Seider, 19761 y se

regresa al paso 4 .

Se prueba si tanto el cambio promedio y maximo de las
temperatﬁras como el cambio méximo de las composiciodes
globales de liquido satisfacen clertas tolerancias: de no
ocurrir esto ultimo, se corrigen las composiciones globales
de liquido aplicando un factor de amortigquanmiento

(seleccionado éntre 0.4 y 0.6) y se regresa al paso 2 .

Buzzi Ferraris y Moribdelli (1981) desarrollaron un programa

computadora que incluye una variante del método de Block y

Hegner (1976) y la extensién del método de Naphtali (196S). Para

iniciar los cdlculos en este programa debe suponerse el niumero de



fases liquidas que se presentan en cada una de 1las etapas, 1lo
cual es una desventaja significativa. Para comprobar si
realmente se presenta el numero supuesto de fases 1liquidas se
prueba con un método Multiflash cuando se tiene una solucién. Si
la prueba no es satisfactoria se repite todo el procedimiento de
solucién hasta que el numero de fases liquidas sea igual al

supuesto.

II1.3 EQUILIBRIO LIQUIDO-LIQUIDO-VAPOR

La coexistencia de tres fases (liquido-liquido-vapor) en un
separador heterogéneo se presenta normalmente sélo en algunas
etapas del mismo por lo que es necesario determinar en cudles
etapas se desdoblard el 1liquido asi como las‘composiciones ¥y

proporclones de cada fase.

Los autores que se mencilonardan a continuacién se han abocado
a este problema cuando 1la separacién se efectua en una sola

etapa.

Henley y Rosen (1969) tratan de resolver la combinacién de
las ecuaciones de las sumatorias de las fracciones mol con el
balance de materia y con las relaciones de equilibrio, suponiendo
que coexisten las tres fases. Si no se alcanza una soluciéﬁ,
suponen dos fases liquidas y tratan de resolver la combinacion de
ecuaciones correspondiente. S{i nuevamente no se alcanza una
solucién, suponen fases liquida y vapor y tratan de resolver 1la

combinacién de ecuaciones correspondiente.

Dluzniewski y Adler (1972) usan el método Rand de

minimizacién de la energia 1libre de Gibbs para determinar las
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composiciones de un ndmero de fases en equilibrio menor al ntmero

maximo posible dado por la Regla de las Fases de Gibbs,

Gautam y Seider (1979a,b) muestran que el método Rand es
competitivo con el de Henley y Rosen para sistemas donde la
distribucién de fases se desconoce en el equilibrio; sin embargo,
cuando  se tienen estimados iniciales pobres para las
composiciones, se pueden eliminar fases prematuramente,

obteniéndose un “"minimo restringido® de 1la energia libre de

Gibbs.

Para resolver lo anterior, Gautam ¢ Seider (1979b)
extendieron el algoritmo que divide fases de Boston y Fournier
(1978). En esta extensitn 1los autores toman una fase,
dividiéndola en dos fases de prueba usando un algoritmo
aproximado para obtener las composiciones de las mismas. Si la
eﬁergia libre de Gibbs se reduce comparada con la de la fase
original, se retienen las fases de prueba, de otro modo se
descartan dichas fases. Este método ha mostrado un
comportamiento satisfactorio cuando se ' tienen sistemas

liquido-liquido-vapor.

III.4 EFICIENCIA DE ETAPA

Aunque entre los ingenieros de proceso existe el sentir de
que 1la presencia de dos liquidos en las etapas de un separador
disminuye la eficiencia de las mismas, en realidad no se
encontraron datos en la literatura abierta que apoyen esto. Por
ejemplo, Schoenborn y colaboradores (1941) midieron las

eficiencias globales de torres de destilacién heterogénea, Para
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el sistema tricloroetileno-tolueno-agua no observaron algun
decremento de la eficiencila de la torre comparada con torres bajo

las mismas condiciones a las que no se les suministr6 agua.

Por otro lado, Shinskey (1977) afirma que la eficiencia de
etapa éhede disminuir cuando la fase liquida pesada no rebasa la
altura del derramadero, pero que esto se puede evitar con un

disefio aproplado de los derramaderos de los platos.

Smith (1963) reporta varias correlaciones para la eficiencia
de etapa de separadores homogéneos que dependen de factores
hidraulicos y de las propiedades de transporte; sin embargo, para
separadores heterogéneos no se  encontraron correlaciones

equivalentes.

32



CAFITULO IV
DESARROLLO DEL NUEVO METODLO

Los métodos de correcciébn simultdnea son., por lo expuesto en
el capitulo anterior, ineficientes en separadores que tienen
muchas etapas (mds de 50) y muchos componentes (mds de 25), pero
una desventaja aun mas significativa radica en el hecho de que
este tipo de métodos son muy sensibles a los estimados iniciales
de las variables de iteracién, siendo muy dificil efectuar

estimaciones iniciales buenas para una amplia gama de problemas.

Debido a 1o anterior, se ha preferido extender, para el caso
de separadores heterogéneos, el procedimiento " DE ADENTRO HACIA
AFUERA " propuesto originalmente por Boston y Sullivan (1974), el
cual pertenece al tipo de métodos que subarreglan las ecuaciones
del modelo.

En la tabla 4.1 se muestra un resumen de la metodologia
propuesta para separadores heterogéneos, la cual se discute

detalladamente a continuacién :

PASO 1
El programa calcula los estimados iniciales de la siquiente
forma :

-~ Se obtiene una alimentacién compuesta, adicionando todas 1las
corrientes de alimentacién. Se determinan sus temperaturas
de burbuja y de rocio a la presién de la etapa media por el
método de la K de referencia. Se asignan estos valores a la

primera y tYltima etapa del separador respectivamente. El
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perfil inicial de temperaturas. (T) se obtiene interpolando

linealmente entre estos valores.

- Se estiman las constantes de equilibrio para todas las etapas
y todos los componentes interpolando linealmente las K's del

domo y el fondo obtenidas en el calculo anterior.

- Se consideran flujos molares constantes a 1lo largo del
separador para obtener los perfiles iniciales, tanto de los

flujos de liquido (L) como los de vapor (V).

- 8e resuelve la matriz tridiagonal de 1los sistemas de

ecuaciones ME (A-~1) para los flujos de vapor por componente.

- Se.evaldan los flujos de liquido por componente mediante las
relaciones de equilibrio.
~ 8Se calculan los perfiles iniciales tant6 de las fracciones

mol de 1liquido . (X) como las de vapor (y) a partir de sus

respectivos flujos por componente.

-PASQ 2

Se intenta calcular, para cada etapa, estimados de las
fracciones mol globales de las fases liquidas (x‘, x’'’), usando

el algoritmo aproximadd de Gautman y Seider (ver el apéndice B).
PASO 3

Se resuelven las ecuaciones MEL (A-20) para los cocientes de

flujos de 1liquidos (3=L’‘/L‘) y las fracciones mol de los
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liquidos (x‘, x'‘) en cada etapa donde se hayan logrado estimados

para estas dltimas minimizando, la energia 1libre de Gibbs
mediante el método de Wegstein modificado CMyers y Seider, 19761.




PASO 4

Se calculan los parémetros para los modelos aproximados
empledndose las propiedades evaluadas con modeloé 1o
suficientemente precisos, los cuales pueden ser complejos o
simples dependiendo del tipo de especies que se manejen y las

condiciones de operacién del separador.

PASO 5

Se inicia el ciclo interno calculando 1las constantes de
equilibrio (K', K'’) a partir de las constantes de equilirio de

referencia y las volatilidades relativas respectivas.

PASO 6

Se resuelve la matriz tridiagonal de los sistemas de

ecuaciones ME (A-lf par& los flujos de vapor por componente (v),
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aplicando el algoritmo de Thomas CLapidus, 19623, Los flujos ' de.

liquido por componente (1', 1'') se evaltan a partir de las

relaciones de equilibrio,

PASO 7

Se corrigen los flujos negativos en 1los perfiles de los
flujos por componente (v, 1, 1‘’) 4igualdndolos con sus
respectivas fracciones mol (y, x', x''), Estos flujos negativos
son -ocasionados porque, generalmente, entre iteraciones algqunos
estimados de las variables de estado caen fuera de la regidtn de

validez de las correlaciones de las propledades,



PASO 8

Se calculan y normalizan las fracciones mol (y, x‘, x‘‘) a
partir de los flujos por componente. Las fracciones mol globales

de liquido (X) se calculan de estos resultados.

PASO 9

Se resuelven las ecuaciones MEL (A-20), para 1los cocientes
de 1los flujos 1liquidos (3=L‘‘/L’) y las fracciones mol de los
liquidos (x’', x’'‘), en cada etapa donde se haya alcanzado una
solucién en el paso 3 de la iteracién préxima anterior del ciclo
externo. Esto debe hacerse debido a que en este paso pueden
quedar descartadas, desde la primera iteracién del ciclo interno,
et&pas que resultaron heterogéneas de 1los cAlculos rigurosos

efectuados en el ciclo externo.

PASO 10

Se actualizan las constantes de equilibrio de referencia
(Ké, Ké') mediante las ecuaciones de puntb de burbuja (A-8,9)

cuando se consideran etapas eficientes al 100% 6 1las ecuaciones
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de punto de rocio (A-12,13) cuando las eficiencias de etapa de .

Murphree de las fases liquidas (y‘, 9") son menores del 100%.

PASO 11

Se calcula la temperatura en cada etapa, utilizando el
modelo aproximado (5-2) con 1la K de referencia de la fase liquida
presente en mayor proporcién; hacerlo con 1la fase presente en

menor propocién puede ptovocar inestabilidad en la convergencia.



PASO 12

Se actualizan las entalpias del vapor y de los liquidos (H,
h', h’') por medio del modelo aproximado (5-5,6) el cual depende

unicamente de la temperatura.

PASO 13

Se resuelve la matriz bidiagonal del sistema de ecuaciones
MIH (A-14) para los flujos del vapor y de los liquidos (V, L‘,

L'’), empleando sustitucién recursiva.

PASO 14

Se verifica si el valor &bsoluto del promedio de los
coclentes ‘Li‘Li-l’/Lk~l es menor que una tolerancia
prestablecida. Si no ocurre esto., se corrigen los flujos de
liquido (L) aplicando el método de Broydén modificado CBoston y
Sullivan, 1974). '

PAS0 15

Se verifica si los valores absolutos, tanto del cambio
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promedio y maximo de las temperaturas (Tk-Tk_l) como dgl cambio

maximo de las fracciones mol globales de liquido (Ek—ik_l) son
menores a tolerancias prestablecidas. 51 no sucede esto, se
corrigen las fracciones mol globales de liquido aplicando ‘el

método de Wegstein modificado [Myers y Selder, 19761.




l-

11~

12-

14~

Estimados iniciales para ¢
Xe ¥ L, v, 1
Estinados para
X, %'

Resolver las ecuaciones HEL (A-20) de forma que
minimizen 1a energia libre de Gibbs para ¢
3 v xl ’ X”

Calcular los pardmetros para los nodelos
aproximados de las propiedades i

o’y oc’, K, KI', A, B,
Hy R,y ey

c! c‘ll
P’ p
Evaluar las constantes de equilibrio :

? 11 - I
K = K;oc y K= Kr'uc"

Resolver la matriz tridiagonal de los
sistenas de ecuaciones ME (A-1) para

v, 1/ ' 177
Correqgir flujos negativos i

V’ y ' ll =Kl ' lll =xll
Calcular las fracciones mol ¢

Y %' X'y X

Resolver las ecuaciones MEL (A-20) para :
3_' ®! ' i

Actualizar las constantes de equilibrio de referencia con las

ecuaciones de punto de burbuja (A-8,9) para
6 con las de punto de rocio (A-12,13) para

Caleular las temperaturas !

Actuslizar por temperatura las entalpias ¢
H ' h' ' h!

Resolver el sistema de ecuaciones HTH (A-14) para

U.' LI ' LII

Verificar si L ha converqido. Si po, corregir

el método de Broyden modificado y regresar al paso 5 .

Verificar si X ha2 convergido. Si no, corregir ¥ por
el nédtodo de Wegstein modificado y regresar al paso 2 .

TABLA 4.1- RESUNEN DEL NUEVO HETODO



En este procedimiento se considera que cuando se presentan
dos fases liquidas en alguna etapa, éstas coexisten en equilibrio
lo cual permite que la minimizacién de la energia libre de Gibbs

se emplee como criterio de estabilidad de fase en el paso 3 .

Ahora bien, ia consideracién de equilibrio de las fases
liquidas no es wuna limitacidén severa si en la operacién de las
etapas el tiempo de residencia es "suficientemente grande” para
que dicho equilibrio se alcance. El tiempo de residencia

requerido para que alcancen el equilibrio una fase liquida y otra
vapor es, en general, demasiado grande., No obstante, este método
permite medir elbacercamiento al equilibrio de cada liquido con
el vapor a través de las eficiencias de etapa de Murphree, las
cuales son implicitamente iguales (9'=9") por la suposicién de

equilibrio entre las fases liquidas.
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CAPITULDO V
EVALUACION DE FPROFIEDADES TERMOFISICAS

La primera seccién de este capitulo se dedicaréd a 1los
modelos - aproximados para la actualizacién de las propiedades
termofisicas. Los modelos complejos para la evaluacion de tales

propiedades serdn discutidos en la segunda seccién.

V.1 MODELOS APROXIMADOS

En el capitulo anterior se propuso actualizar las constantes
de equilibrio de referencia ¥ las entalpias del ciclo interne

mediante modelos aproximados.

Antes de establecer el modelo aproximado para las constantes
de equilibrio de referencia se debe tener presente qué dichas
constantes pueden aproxima:se, en forma genérica, mediante la

expresién :

Kix,y,T,P) = .KP(T)oc(x,y,T,P) (5—])
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con la cual se trata de aprovechar la relativa insensibilidad a.

la temperatura y composicién de las volatidades relativ&s {oc’s),
manteniéndolas constantes en el ciclo interno. En este ciclo
entonces, el efeéto de la témperatura en los equilibrios
liéuido—v;por se considerard direcpamente en las constantes de

equilibrio de referencia.

Por otro lado, es bien conocido que la dependencid de 1las

constantes de equilibrio con la temperatura se puede representar



aproximadamente por una funcidn exponencial del reciproco de la
temperatura absoluta. Esta funcionalidad aproximada rara vez
resulta inadecuada en intervalos pequefios de temperatura. Sobre
esta base, el modelo adoptado para las constanﬁes de equilibrio

de referencia en el ciclo interno es :

B _
In K, = A — ——— (5-2)
r T
donde :
c d(1ln K>
B = 2 -y -—omeos (5-3)
i=1 T de1/T)

Si Kr se considera como la unidad en elvciclo externo, por

sustitucién de esto en la ecuacidn (5-2)

A = —— (5-4)

De manera similar, en el cdlculo de las entalpias los
célores especificos permanécen aproximadamente constantes para
intervalos pequefios de temperatha. Atendiendo esto, el modelo

adoptado para las entalpias tanto de liquido como de vapor en el

ciclo interno es :

c *
h = > x.Eh,+ © (T-T" 21 {5-5)
3 i1 p
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c A v X
H = > y.tH '+ Y (T-T™ 1 (5-6)
T 1 1 p
i=1
donde :
1 dht '
cl - _Z.i o ¢5-7)
Pi dT
dH? _
cY = ---2 ' (5-8)
Py dT :

V.2 MODELOS COMPLEJOS

La prediccién de las propledades termofisicas mediahte
expresiones dependientes de 1la temperatura, la presién y las
composiciones comsume una gran parte del tiempo de cémputo dentro
de la simulacién de separadores multietapas. Por esto, es de
especial importancia selecclonar expresiones 1lo suficientemente
precisas, las cuales presentaran un mayor o menor grado de
complejidad dependiendo de las especies que se maneien y las

condiciones de operacion del separador.

A pesar de lo sefialado anteriormente, en este trabajo no se
estudié el comportamiento del algoritmo propuesto con 1los
distintos métodos de predicciéon de propiedades sino que con el
fin de comparar resultados se emplearon los reportados por otros

algoritmos de solucién.




Por otro parte, debido a que el algeoritmo propuesto fue
incorporado a 1la versién 6.1 del Simulador de Procesos ASPEN
(Advanced System for Process ENgineering) instalado en el
Instituto Mexicano del Petrdleo, la forma de cdlculo y la
presentacién de los modelos de las propiedades se mostrara en lo

que resta de este capitulo.

CONSTANTES DE EQUILIBRIO

El cdlculo de las constantes de equilibrio liquido-vapor se

hace mediante la siguiente expresidn :

¢o P° 8 68
K &2 ———gee——— {(5-9)
. $ P
donde :
¢° = (oeficiente de fugacidad de liquido saturado
P? = Presion de vapor de liquido
$ = Coeficiente de actividad de liquido
eE = Correccitn por presidén alta
¢ = Coeficiente de fugacidad de vapor

P = Presidn del sistema
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Para los casos particulares que se estudiaron en este
trabajo se consider6é que por operar los separadores a presiones

bajas ¢° = eE = 3 =1,

PRESIONES DE VAPOR

Las presiones de vapor de liquido en la expresion anterior
fueron evaluadas empledndose la ecuacién de Antoine extendida, la

cual presenta la forma siguiente :

o @ Ay
In P~ = ay + - + 34T +‘asln T + aGI (5-10)

Notese que esta ecuacldn se reduce a la ecuaciédn de Antoine

simple cuando 4. a5 ¥ ag valen cero.

COEFICIENTES DE ACTIVIDAD

~ Los coeficientes de actividad de liquido fueron calculados
usando la ecuacién modificada del. modelo NRTL (Noanandom,

Two-Liquid).  La formé de la ecuaclén es :
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c :
c I ®% .G %=1xmsmj6mj I
+2 < gd-Meo s o BReemm > (5-11)
J=1 S %, 6 ) 5 G
> . _XJ.
|_ k=1 ® k3 k=1 ® ki _I
donde :
Sij = @5 * by/T
Gij = exp (—cijSiJ)
Sj4 = ©
Gi; = 1
ch = Cji
ENTALPIAS

Para liquidos y vapores reales, el cambio de entalpia se

puede evaluar integrando :

C oH _
ai = My ar + B ap ¢+ 3 (- an;  (5-1
v i=l on

oT oP

En este trabajo no se consideraron caidas de presién en los
separadores estudiados, por 1lo que‘ el segundo sumando de la

expresion Anterior fue igualado a cero.

Cuando tanto la fase‘liquida como la vapor son soluciones
ideales, 1lo cual se supusé en este estudio, el ultimo sumando de
la expresién vale cero y la entalpia de cada fase es el promedio

molar de las entalpias de las especies puras.
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A presiones moderadas, el cambio de entalpla con respecto a

la Atemperatura ae puede evaluar satisfactoriamente por una
funcion polinomial. Sobre esta base, se empled tanto para la

fase liguida como para la vapcr, la expresion siguiente :

dH 2 3

Finalmente, para calcular las entalpias se tomé come estado

de referencia al liquido purc a 298 K .




CAPITULO VI
PROBLEMAS RESUELTOS

En este capitulo se reporten los resultados de algunas de
las simulaciones efectuadas con el algoritmo propuesto en el
capitulo IV para separadores ‘heterogéneos involucrados en

problemas tipicos de la industria quinmica.

Antes de discutir como se simularon dichos separadores, es
importante sefialar que el algoritmo propuesto fue codificado a
lenguaje FORTRAN e incorporado a la wversién 6.1 del Simulador de
Procesos  ASPEN (Advanced System for Process ENgineering)
instalado en una computadora VAX 11/750 del Instituto Mexicano
del Petroéleo.

Las propiedades termofisicas se evaluaron tal como se

describe en el capitulo V, utilizando las constantes criticas y
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los coeficientes para los modelos que se reportan en el apéndice’

c.

Aunque cualquiera de los perfiles de los estimados iniciales
se pueden alimentar en forma independiente al simulador, se
decidié no suministrar algun estimado 1nicial en todos 1los
geparadores estudiados, permitiendo que dichos estimados se
calcularan conforme a la secuenciardescrita en el pasoc 1 del

algoritmo propuesto.

Los primeros tres problemas que se estudiaron son los
reportadas por Block y Hegner (1976), mientras que el tltimo, fue
el analizado por Ross y}Seider'(1980).
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A continuacién se describen cada uno de los problemas

mencionados :

PROBLEMA 1

El primer caso consiste en la eliminacién de aqua de una
mezcla con compuestos orgdnicos. Esta operacion se puede
ejemplificar mediante una columna de agotamiento donde la
alimentacién esta compuesta por una mezcla de n-butanol y acetato
butilico saturada con agua. En la figura 6.1 se muestran las
especificaciones de dicha columna. La alimentacién se introduce
en la etapa 6. La etapa 7 representa el condensador y el
decantador. La fase orgdnica se refluja a la columna, mientras
gue la acuosa (prActicamente agqgua) se obtiene como destilado. En
el fondo el producto es una mezcla de n-butanol y acetato
butilico con trazas de agua. En la tabla 6.1 se muestran los

resultados numéricos que se obtuvieron de la simulacién.

PROBLEMA 2

La separacitn de compuestos orgdnicos del mismo tipo pero
con puntos de ebullicion alejados, en presencia de agqua, ge puede
ejemplificar con la columna que se presenta én la vfigura 6.2 .
La alimentacién esta compuesta por una mezcla de n-buténol. agua
y propanol, la cual se introduce en la etapa 8 . La eté.pa 1
representa el rehervidor y el decantador. En las etaéas 1 a6 se
presentan dos fases 1liquidas; en el fondo una fase es
practicamente agua y 1la otra fase es rica en n-butanol. E£1
producto en el domo es un destilado rico en propanol. En la
tabla 6.2 se muestran los resultados numéricos que se obtuvieron

de la simulacién.




50 mol/h

C4 HwO 0.24 ' \ ‘

H,0 0.30 6 1o
——— 1516 mol/h
CHO 046

6 122 R = 13.8 mol/h

solucion
saturada

P =1 atm

ll - 34.84 mol/h

" FIGURA 6.1~ DATOS DEL PROBLEMA |



COMPONENTES ¢ N~BUTANOL(1) , AGUAC2) , N~BUTIL ACETATO(3)

PARAMETRO DE WEGSTEIN EN EL CALCULO EO. LXQ-LI0, ONAX = 1.0

TOLERANCTA PARA ERRORES DE FLUJO DE LIGUIDG, E1/N = 0.001
PARAHETRO DE BROYDEN EN EL CICLO INTERNO, ERNS = 0.001
TOLERANCIA PARA CAMBIO PROHEDIO DE TEHPERATURA,  E2/N = 0.020
TOLERANCIA PARA CAHBIO HAXIHO DE TEMPERATURA, E3 = 0,010

JOLERANCIA PARA CAMBIO MAXIMO DE COMPOSICIONES, E4 = 0.001
PARAMETRD DE WEGSTEIN EN EL CICLO EXTEKNO, QHAX = 1.0

N T v Yl Y2 Y3 : ,

L L L’ X1 X2 X3 X1/ X3! X3 X1 X2'¢ X3’

7 90.4 0,00 0.249101 0,302216 0.448683 .

7 28.96  16.12 12.84 0.111957 0.692101 0.195942 0.008101 0.991225 0.000674 - 0.249109 0.303217 0.447674
6 90.6 28.9% 0.112021 0.692271 0.195708 :

6 64.06 0.251122 0.300147 0.448731

5 92.3 28.4l 0.140207 0.657196 0.202597

5 63.82 0.302009 0.217211 0.480780

4101,2  28.14 0.250361 0.476175 0.273464

4 65.13 0.383223 0.071987 0.544790

3 113.1  29.72 0.433174° 0.156861 0.409965

3 69.21 0.415215 0.012342 0.572443

2 ¥16.9  33.16 0.495106 '0.024976 0.479918

2 70.11 0.401341 0.001690 0.596969

1 118.1  34.63 0.460196 0.00312% 0.536683

1 34.04 0.342177 0.000177 0.657646

CAKGAS TERMICAS : 0C = 330.7 WATT , (R = 382.1 WATT
UNIDADES : T(5RAD. C) ; V,L,L’,L’’(HOL/ZH) § ¥,X’,X‘’(MOL/HDL)

TABLA 6.1- RESULTADOS DEL PROKLEMA 1
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FIGURA 6.1.1- PERFILES DE COMPOSICION (PROBLEMA D



50 mol/h
CHO 0m
H,0 0.65
CH,O 022

90.2°C

4

> 29 moi/h

R = 87 mol/h

- P =] atm

- v

p——e 2] mols/h

FIGURA 6.2- DATOS DEL PROBLEMA 2



COHPONENTES 5 N-BUTANOL(1) , AGUA(Z} , 1-PROPANIL(I)

PARANETRO DE WEGSTEIN EN EL CALCULO BG. L10-LIO, QMAX = 1.0
TOLERANCIA PARA ERRGRES OE FLUJO DE LlQUILO, EL/N = 0,001
PARAMETRO DE BROYDEN EN El CICLO INTERNO, ERMS = 0,001
TULERANCIA PARA CAMBIO PRUMEDIO DE TEMPERATURA,  EX/N = 0,020
TOLERANCIA PARA CANBIO HAXIMO DE TEHPERATIURA, E3 = 0.010
TOLERANCIA PARA CANBIO HAXIMO DE COMPOSICIONES, E4 = .00l
PARAMETRO LE WEGSTEIN EN FL CICLO EXTERNO, I4AX = 1.0
N T v Yi Ya Y3 :
L L L’ X1 X4 X3 X1’ X2/ X3’ X1’ X2’/ Xas’
12 88.5 0.00 ) 0.030470 0.619741 0.349788
132 116.00 0.030117 0.620669 0.349214
11 89.1 116,00 0.030117 0.620669 6.3149219
11 86.32 0.056729 0.G484406  0.:294825
10 89.7 115.33 0,050037 0.64146) 0.308503
10 85.71 0.083507 0.67413% 0.2423%7
9 90.2 114.72 0.070009 0.660618 0.269374
9 8%.28 0.106050 0,692200 0.201750
8 90.6 114.29 0.086777 0.674044 0.239179
8 140.43 0.128674 0.690394 0.180932
7 91.1 119.44 0.104184 0.690359 0.205457
7 139.95 0.144675 0.70321% 0.152110
6 91.5 118.97 0.122903 0.705439 0.171638
6 - 139.51 134.50 1,01 0.160563 0.714046 0.125390 0.161542 0,712423 0.126035 0.026910 0.939816 0.037274
5 91.8 118.93 0.141513 0.718196 0.14029]
) 139.12 128.79 10,33 0.175773 0.722740 0.101407 0.187875 0.704690 0.107434 0.024658 0.947822 0.027320
4 92.1 118.13 0.159341 0,728467 0.112193
4 138,77 119.08 19,60 0.189642 0.729813 0.040545 0.217090 0.692360 0.090530 0.023595 0.956267 0.020138
3 92.4 117.78 0.175616 0.736830 0.087554
3 138.47 111,92 26,53 0,201941 0,739471 0.062638 0.244477 0.681518 0.074005 0.022637 0.962654 0.014719
2 92.6 117.47 0.190085 0.743441 0.066474
2 136.20 106.44 31.76 0.212538 0.7399%8 0.047509 0.269422 0.672064 0.058513 0.0321889 0.967508 0.010604
1 92.8 117.320 : .302600 0,748753 0.048647
1 21,00  19.17 1.83 0,260197 0,690642 0.04116%1 0.291736 0.663407 0.044376 0.021322, 0.971235 0.007443

CARGAS TERMICAS ¢ 0C = 1348.3 WATT , 0K = 1347.5 WATT
UNIDADES 5 T(GRAD. C) $ VoL LY L CHUL/ZW) 5 Y X7 XY (HOL/ROL)

TABLA 6.2~ RESULTAIOS DEL FKOBLEHA 2
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PROBLEMA 3

En este caso se estudia el efecto de extraer 1liquido de
etapas intermedias del problema anterior. Las modificaciones que
se eféctuaron a dicha columna se muestran en la figura 6.3 . La
extraccién lateral de la etapa 4 representa el decantador. La
fase acuosa separada en este decantador se desaloja y 1la fase
orgadnica se reqgresa a la etapa inmediata inferior. 86lo en las
e;apas 4 a 6 se presentan dos fases liquidas. En la tabla 6.3 se
muestran los resultados numéricos que se obtuvieron de 1la
simulacién. Comparando los perfiles calculados para las
composiciones, figura 6.3, con aquellos del problema anterior,
figura 6.2, se notan pequefias variaciones en la seccidén de

rectificacién de 1la columna. Sin embargo, en la secciédn de

agotamiento la composicién del Dbutanol se incrementa
considerablemente.
PROBLEMA 4

En este ultimo caso se estudia la rectificacién de etanol
ejenplificada mediante 1la columna que se presenta en la figura

6.4 . La alimentacidn esta compuesta por una mezcla de etanol,
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agua y n-butanol, la cual se introduce en la etapa 6 . La etapa-

1 representa el rehervidor y el decantador. En las etapas 1. a ¢
se presentan dos fases liquidas; nuevamente, en el fondo una fase

es practicamente agua y la otra fase es rica en n-butanol. El

producto en el domo es un destilado rico en etanol. En la tabla

6.4 se muestran los resultados ﬁuméricos que se obtuvieron de la

simulacién.
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50 mol/h ~ 29 mol/h
R = 87 mol/h
C4H| Q 013
H,0 0.65 ———— 8 —
Ca“aon' 0.22
P=1aim
90.2°¢C
AR S S 14.47 mol/h
: e 6.53 mol/h

f'

FIGURA 6.3- DATOS DEL PROBLEMA 3




CONPONENTES 3 N-BUTANOL(1) , AGUA(Z) , L-PROPANUL(3)
PARAHETR) DE WERSTEIN EN EL CALCULO EQ. LIO-LIG, QHAX

TOLERANCIA PARA ERROKES DB FLUJO DE LIGUIBY, E1/N
PARAHETRO DE BROYDEN EN EL CICLD TNTHRNO, ERHS
TULERANCIA PARA CAMBIO PRUNEDIO DE TEMPERATURA,  EI/N

" TOLERANC 1A FARA CAHB10 HAXINO DE TEMPERATURA, E3

TOLERANCIA PARA CAMBL0 HAXIHO DE CUMPOSICIONES,  E4
PARAXITRO DE WEGSTEIN EN EL CICLO EXTERNO, aHAX

N T v Yl V2
' L L’ L' X1 X2

12 88.5 0.00 0.030512 0.619523

12 - 116400 0.030981 0.630473

11 89.1 116.00 0.,030622 0.63021]

11 86.31 0.0569687 0.648117

10 89.7 115,33 0.050977 0.640723

10 © 89,70 ‘ : 0.064112 0.673997

9 90.2 114.70 i 0.071123 9.660122

9 89.2% 0.107856 0.69177%

8 90.6 114.28 0.088102 0.672950

8 140.40 0.130127 0.689106

7 9.1 119.43 0,106284 0.688557

7 139.93 0.147101 0.700927

6 91.3 110.96 0.125107 0.703276

6 199.49 138.72 0.77 0.162428 0.71209%

5 3.8 118,49 0.143577 0.717182

5. 139,13 127.23 11.689 0.178105 0.722075

A 92.1 1N8.19 0.160496 - 0.738708

4 138,76 121.07  17.69 0.190782 0.729911

3 92.4 117,00 0.177992 0.735718

k] 123.96 0.272497 0.648172

2 9.4 116.72 0.240748 0.678008

i 113.70 0.492856 0.419956

i 0.4 112,56 0.474902 0.438093

1 6.53 0.68008121 ¢.119%68

CAInAl TERAGCAS & GC = 1347.9 UATT , OR = 1349.2 UATT

X3

0.349965
0.348046
0.349167
0.294896
0.308300
0.241891
0.268755
0.200369

. 0,238940

0.180767
0,205159
0.151972
0.171617
0.125476
0,.139241
0.099820
0.110796
0,079307
0.086290
0.079331
0.001244
0.087148
0.087003
0.072291

URIRATLE 3 T(BRAD. ) § V,L, L’ L7/ (HUL/H) § Y, X', X'’ (HOL/HUL)

X1’ X2 X3’ X1/ X2’ 3’

0.167983 0.710406 0.121611 0.027142 0.936218 0.036640
0.185532 0.700377 0.114091 0.025066 0.947799 0.027135

0.219193 0.694352 0.086455 0.023213 0.957097 0.019690

TAKLA 6.3~ KESULTABDS Wil PRUBLERA 3
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FIGURA 6.3.1- PERFILES DE COMPOSICION (PROBLEMA 3)



50 mol/h
CHO 003
H,0 0.75 ———
CHO 0.22
2 6

375,073 J/h

- 14 mol/h
R = 42 mol/h

P=1atm

........ ———+= 36 mol/h

FIGURA 6.4- DATOS DEL PROBLEMA 4



" COMPONENTES : N-BUTANOL(1) , AGUA(Z) , ETANOL(D)

PARAMEYRO [DE WEGSTEIN EN EL CALCULD £, Llu-Lio,
TOLERANGIA PARA ERROKES DE ELUJO DE LIGUIDU,

PARANEIRO DE BROYDEN EW EL CICLO INTEERND,

TOLERANC A PAKA CAHBIO FRONEDIO DE TEMPERATURA,
TOLERANCIA PARA CANBID MAXIMO DE TEHPERATURA,

E3

TOLERANCIA PARA CANBIO HAXIND DE COMPOSICIONES, E4
PARAKRIRO DE WEGSTEIN EN EL CICLO EXTEKNG,

N T

77.6

P
L RS

77.7

—
—

77.8
78.2
80.1

80.8

82.7
B4.7
87.5

'-‘-'MNUQ-EJU(UI@G‘\I\JOG\BQSS:

8l.4

v
L

.00
56,00
56,00
41.90
55.89
41.76
845,76
4105
55.52
41,12
§5.12
40.67
$4.08
90,61
54,68
90.19
54,31
8Y.66
53.66
89.35
53,21
89.14
53,13
36,00

CARDAS TERMICAS @
TaRAD. €Y 5 V,L,L7, L7 HOL/K)

UNIDADES

Y1
X1

g.000021
0.000117
0.000118
0,000445
0,900432
0,002201
0.001710
0.007912
0.006076
0.022111
0.016877
0.041374
0.023507
¢.040492
0.039544
0.05853%
0.070250
0. 05217
0.114166
0.115011
0.164299
0.136407
0,200513
0.041698

QHAX

Y2
X2

0.227513
0.244007
0.244000
0.4272124
0.265097
0.311231
0.294337
0.369026
0.33/612
0.4568457
0.403955
0.518266
0.,423075
0,652153
0.458508
0.6643813
0.510622
0.732214
0.,588703
0.780%21
0.669032
0.814711
0.725407
0.947011

iC = 615.6 WATT , OR = 620.8 WATT

thT} ¢
EL/N
ERHB
E2/N

1.0

0.001
0.001
0,020
6.010
0.001
1.0

Y3
X3

0.772466
0.755876
0.755876
0.727331
0.734471
0.686464
0.703953
0.623052
0.,656412
0.519433
0.%579068
0.4490340
0.553418
0.307355
0.501948
0.257652
0.419128
0.183%6Y
0.297131
0.104068
0,166669
0,048880
0.,074080
0.011291

# "o N on toa

1,%7 %" CHOL/HOL)

X1

0.036196
0,023301
0.019213

0.017521

X2’

0,830317
0.91%5808
0.9%54232

0.973013

TABLA 6.4~ KESULTADDS DEL PRUBLEMA 4

X3’

0.133487

9.0608%1

0.023365

0.009466

x‘tl

0.170833
0.295162
0.402532

0.464216

lel

0.560112
0.914158
0.495227

0.492232

) xal'

0.269035
0.190680
0.102241

0,043552
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Finalmente, en la tabla 6.5 se muestra el ntYmero total de
iteraciones del ciclo externo empleadas para alcanzar la
convergencia, los tiempos de CPU obtenidos con el algoritmo
propuesto y los reportados por Ross y Seider (1980) para los
mismos problemas. El factor de rapidez entre las computadoras

VaX 11/750 y UNIVAC 90/70 se considerd igual a 1.5 [Dongarra,
19851.
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|

|

] | ITERA- |
i | CIONES J-===-=m—emmmmmmmmemm e me e {
] ‘ | CICLD | X ] ] Ak

] PROBLEHMA | EXTERNO { VAX 11/750 | EACTORI- | UNLVAC 90/70 |
| | | | ZADD Ak | ]
et |
.' {
| (1) BUTANOL-AGUA~ACETATO 11 15.2 - - J
' |
]

} (2) BUTANOL-AGUA-PROPANOL 18 28.1 42.2 175 f
i ]
| |
[ (3) BUTANOL-AGUA-FROPANOL 23 36.4 54.6 70 !
| : |
| ' |
| (4) BUTANOL-AGUA-ETANOL 26 44.6 6.9 190 !
| : !
1 |
3 abtenidas con el algoritmo propuesto

k% repartados por Ross y Seider (1980)

Ak factor de rapidez 1.5 [Dongarra, 19653

TABLA 6.5~ 6§RACTERISTICAS DE LA CONVERGENCIA



CAPITULO VIIX
CONCLUS IONES

Del trabajo desarrollado a 1lo largo de este estudio se

pueden obtener las siguientes conclusiones :

1) El1 algoritmo propuesto simula satisfactoriamente las
torres de destilacién heterogéneas estudiadas sin 1la necesidad de
proporcionar buenos estimados iniciales para 1las variables
independientes; el mismo método efectua las estimaciones mediante

un procedimiento simple,

2) El cdlculo de las propiedades termofisicas no presenta
limitacién alquna para el algoritmo propuesto ya que, no obstante
que en el ciclo interno las propiedades se evaluan con modelos
aproximados ya establecidos, en el ciclo externo éstas se

calculan con modelos lo suficientemente precisos.

3) La incorporacién de las eficiencias de etapa de Murphree
permiten considerar el ‘“acercamiento al .equlilibrio" de cada
liquido con el vapor. Esto hace posible que las simulaciones
| sean més realistas con sélo un incremento menor en la complejidad

del algoritmo propuesto sin esta caracteristica.

4) Los petfilea,v tanto de 1la temperatura como de las
composiciones, frecuentemente cambian abruptamente en las
primeras iteraciones del ciclo externo.A Durante estos periodos,
es muy‘ dificil resolver las .ecuaciones MESH y el ciclo interno
generalmente consume demasiadas iteraciones. Por esta razén., se
limitdé el «ciclo interno a 12 iteraciones miximas, resolviéndose

con esto el problema anteriormente mencionado.
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S) El cdlculo del equilidbrio liquido-liquido. comsume en
promedio un 70% ‘del tiempo de céHmputo total. Por tanto,
cualquier decremento significativo en este tiempo involucrari,

necesariamente, refinamientos en el cdlculo de dicho equilibrio.

6) El tiempo de CPU requerido pof cada uno de los problemas
estudiados en este trabajo se comparan favorablemente (ver la
tabla 6.5), para los mismos casos, con los reportados por Ross y

Seider (1980).

7} El algoritmo propuesto, por su plantéamiento, se puede
aplicar a destilacién sencilla, destilacién azeotrépica,
destilacidén extractiva, destilaciétn heterogénea, absorcion

sencilla y absorcién con rehervidor.

8) En base a los excelentes resultados obtenidos en
destilacién heterogénea y a que el algoritmo desarrollado

conserva el concepto “DE ADENTRO HACIA FUERA", se plensa que su
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comportamiento para el resto de las operaciones debe ser al menos .

similar al de Boston (1979a,b).

9) Se cree que el objetivo central de este trabajo fue
alcanzado. Fuera de este objetivo; adicionalmente, el algoritmo
fue incorporado al simulador de procesos ASPEN (Advanced Systenm
for Process ENgineering) instalado en el Instituto Mexicano del
Petréleo. Con esto, el algoritmo adquiere una mayor versatilidad
debido a la disponibilidad de una amplia variedad de modelos para
evaluar las propiedades termofisicas, rutinas para la conversién
de unidades y facilidades para la graficacién de datos ¥

resultados intermedios,



AFPENDICE A

ECUACIONES MODIFICADAS

En este apéndice se presentan 1los subarreglos propuestos
para las ecuaciones MESH. Estos subarreglos son combinaciones
entre los diferentes tipos de ecuaciones que permiten resolver

mas eficientemente al sistema de ecuaciones en su totalidad.

A.1 ECUACIONES ME

66

Las ecuaciones ME se obtienen de la combinacién de las

ecuaciones de balance de nmateria por componente (M) con lés
relaciones de equilibrio (E). La combinacién éarticular que ase
efectué en este trabajo entre las ecuaclones (2-2) y (2-10)
permite que el sistema de ecuaciones generado se resuelva péta
108 flujos de vapor por componente (v) con una matriz tridiéqonai

de la forma :

Aijvij*l + Bijvij + cijvij+1 = nij (A-1)
" donde
L
Ajy = - ;---) -
Jj=-1
’ T 4
1 1 Lj. L

———— (1 = =) {=5= + -3} A=)

Vi-1 23 Kij Ky



L 4

1 L

L
j 3
Bij = -1 - ‘7;— o+ {E7- + ;77} +
233, i3 ij
1 1 R L
— (1l = —ge=) {m——s + 3} (A-3)
V; Dj+1 Ki j+1 Kij+1
- e . ’ e P
1 LJ+1 uj+1 LJ+1 UJ+1
C;5 = =7 < . ¥ s, ¥ C(A—4)
' 9J+1vJ+1 KiJ+1 Klj+1
Dy = =Ty, (A=5)

A.2 ECUACIONES PB y PR

Las ecuaéiones de .punto de burbuja (PB) y punto de rocio
(PR)  se ohtieneﬁ de 1la combinaciénk de las relaciones de.
equilibrio (E) con las sumatorias de fracciohes.mol (8).- Cuando
se considera que el equilibrio de cada liquido con el vapor se
alcanza totalmente, la combinacién entre las ecuaciones (2-3,4) y

(2-6,7) genera las  ecuaciones de ‘punto de burbuja (PB)

siguientes:
Q , ’
1 - > K..x., = 0 (A-6)
i=1 1374
1 S K x” o A-7)>
<’ -
i=p *3°4J
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Una presentacion de estas ecuaciones de especial interes se

logra cuando se sustituye el modelo aproximado (5-1) y se despeja

para las constantes de equilibrio de referencia :

. 1 :
K = meme——————— (A-8)
rj (S: P
T=1 1873
, s 1
rj (S ‘ . (A-9)
> oCy Xy s
i=1 91

Por otro lado, cuando se considera que.el ‘equilibrio de cada
liquido con el vapor no se alcanza totalmente, la combinacion
entre las ecuaciones (2-8) y (2-10,11) genera las ecuaciones de

punto de rocio (PR) siguientes :

c Yij* D5 T Vi
1 = > e = 0 (A=10)
i=1 : 9. K
J 1)
e Yig v D5 T VY554
T - > - e = 0 A-11)
2 |
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De manera similar, una presentacién de estas ecuaciones de

especial interes se logra cuando se sustituye el modelo
aproximado (5-1) y se despeja para las constantes de equilibrio

de referencia :

.. ¥ L. - ..
. c Yij 7 ' 1y; i1 :
K . = 3 ———e - (A-12)
rJ i=1 oc
' 25 %Ci;
. c Yig* D5 T Vi
Kpj = % - —— _— (A-13)>

A.3 ECUACIONES MTH

Las ecuaciones MTH se obtienen de 15 combinacion de las
ecuﬁciones de balance de materia total (MT) con las de balance de
energia (H). La combinacién particular que se efectudé en este
trabajo entre la ecuaciones (2-1) y (2-8) permite que el sistema
de ecuaciones generado se resuelva para los flujos de liéuido

(L’) con una matriz bidiagonal de la forma :

r's ,
AL. + B.L, = D, (A-14)
JLJ JLJ+1 J
donde :
rd a4
Aj = (1 + aj)u - h, - 3.h. CA=15)

J-1 J JJ



Bj = —=(1 + :pj+1)Hj + hj+1 + 3j+1hj*1 {(A~16)
D, = —(M, . + W -u. -u’ +
J MJ‘I j-1 j UJ )HJ_l
(M, + W, - uj+1 - Uj+1)Hj +
E
W, .H E.H., -~ . +
J-1"j-1 J i GJ
rd >, Pard rax4
Uj+1hj+1 + Uj+1hj+1 (A~317)
d . ‘e
Mj = %=1<3m - W, = U, - Uy )» <A-18)

A.4 ECUACIONES MEL

Las ecuaciones MEL se obtienen de la combinacién de las
ecuaciones de las sumatorias de las fracciones mol de los
liquidos (S1l) con las de balance de materia liquida (Ml) y con
las relaciones de equilibrio liquido-liquido (El). Cuando se
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sustituye el flujo de la sequnda fase liquida en 1las ecuaciones

de Dbalance de materia liquida (Ml) estas presentan la forma

siguiente :

Li¢l + 3 0%, - LJxlj - L:BJ “ = 0 (A-19)
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La combinacién particular que se. efectué en este trabajo

entre las ecuaciones (2-5), (2-8) y (A-19) permite que el sistema
de ecuaciones generado se resuelva para 1los cocientes de los

flujos liquidos (3I=L’'‘/L’) :

(1 - Kij)x

ij

(A—=20)

VIO
it
[~

=] D
1 + sjkij

Cuando las ecuaciones anteriores convergen las composiciones

de las fases liquidas estan dadas por :

. ij :
*yy = - : _ A-21)
1o+ PR
n -
(1 - BOK, %, .
o B85 5745
*i5 = : - , (A-22)
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AFPENDICE E

ALGORITMO DE GAUTHMAN Y SEIDER

En este apéndice se describe el algoritmo aproximado de
Gautman y Seider (1979b) el cual divide una fase original en dos

fases de prueba calculando sus composiciones.

Aunque en este algoritmo se puede partir de una fase vapor‘o
una fase liquida para dividirlas en una fase de "prueba" liquida
y en una fase de "prueba" vapor ( V->LV 6 L ->LV), en 1lo
que resta de este apéndice se mostrard el caso de cuando una fase
liquida se divide en dos fases liquidas de prueba ( L -> LL ) que

es realmente el problema que ocupa a este trabajo.

El algoritmo aproximado primero selecciona el componente m

con la mds alta actividad en la fase original s,

a = MAX a, i = lyanapC (B~1)

enseguida localiza el componente m’ que presente la wmis alta
actividad binaria con el componente m, considerando composiciones

proporcionales a las qﬁe tenian en la fase original s,

‘s = MAX ay

30
o
-

= 1yuae,yC -
v m (B-2)




Cuando se estan seleccionando . los

73

componentes m y n’,

adicionalmente se debe verificar Que no esten presentes en

grandes cantidades en la fase original, con esto se evita que las

fases de prueba tengan concentraciones similares a las aquella

fase,

Las composiciones de los componentes m y m’ en las fases de

prueba t1 y t2 se determinan resolviendo

sigquientes :

m,tzxm,ta

8n.t1“m,t1 8
8u',tixm’,t1 L
donde :
nm,tk
x ==
m,t
TR "m,tk.+ L™ 'tk
nm’,tk
x ) =
S Tm oyt
k nn,tk+ "m',tk

ecuaciones

(B-3)

{(B-4>

(B—3)

{B~6)
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Con esto, se tiene un sistema de dos ecuaciones y dos incégnitas,

dado que

n, = N - n,; (B~7)

Dicho sistema de ecuaciones se resuelve mediante un
procedimiento de Newton-Raphson suponiendo las propiedades
termofisicas constantes en cada iteracién. Si no se alcanza
alguna solucién se detiene el cdlculo y se considera que la fase

original es estable.

Los componentes restantes se ordenan de acuerdo al valor de

su actividad binaria con el componente m en forma decreciente.

Si el componente r tiene el siguiente valor mas alto de

actividad binaria, esto es :

b b % = 1,-:.,0 (B-8)
Ty,s i i # m,m

dicho componente se distribuye en la fases tl y t2 de acuetdo a-

la expresién siguiente -

8r,t1xr,t1 = ?r,tzxr,tz (B-3)>



donde

= - (B~310)
+ nm’,tk !‘,‘b

La'ecuacién (B-9) tiene una sola incégnita dado que

= n - n (B~31)>

“r,tl rys r,tz

Dicha ecuacibn se resuelve iguélmente con un procedimiento
de Nuewton-Raphson. 51 no se alcanza alguna solucion se detiene
el cdlculo y se considera que la fase original es estable. Si
este‘ componente esta‘ presente en qtandes'cantidades en la fase
original, se distribﬁye después de que los componentes ordenados

restantes se han distribuido.

Finalmente, la distribucion de cada componente ordenado se
hace considerando 1la distribuciones de los componentes m, m' ¥y
ordenados breviamente calculadas. Por lo tanto, las
composiciones obtenidas de la ecuacién (B-9) no son las del
equilibrio y las dos fases de prueba pueden no tener una gnergia
libre de Gibbs menor a la de la fase original. Sin embargo, la
finalidad de este algoritmo es la de proporcionar estimados de
las composiciones de las fases de prueba para posteriormente
efectuar cdlculos rigurosos donde necesariamente dichas fases
deberan tener una energia libre de Gibbs menor a la de la fase

original para que sean consideradas.

75



APENDICE C
CONSTANTES Y COEFICIENTES -

En este apéndice se reportan los datos necesarios para
evaluar las - propledades termofisicas con los modelos propuestos

en el capitulo V,

UNIDADES
T, Temperatura critica en grados Kelvin .
ch, Presion critica en Pascales (N/mz) .
Tb Temperatura de ebullicién normal en
) grados Kelvin .
8 /8,,84,8,, Coeficientes del modelo (5-10) con T en
8g.8c .84 grados Kelvin y P° en Pascales (N/mz) .
bl,bz,b3,b4 Coeficientes del modelo (5-11) con T
en grados Kelvin y C; en J/Kmol~-K .
C1rCp+C3,Cy Coeficientes del modelo (5-11) con T
en grados Kelvin y C; en J/Kmol-K .
I\Hv Entalpia de vaporizacion en J/Kmol .



CONSTANTES Y COEFICIENTES

AGUA

647.3
22b48300
373.2
65154.4
-6842910
"0
2783510
~-6136380
0

-

50830
213020
-631210
648550
33913

-3014

15198
-4857
44529300

ETANOL 1-PROPANOL

516.2
6383480
351.5
81075.3
-7827800
0
-1858590
-7961310
0

-67491
1843800
-7302700
10529600
1000
260840
-159350
39649
43713900

536.7
5167580

370.4
96772.3

-8912220
0

~735492
~10307400

0

~

~69463
2156800
~-8604200
12541500
11346
287210
~-113040

6322

47163900

n-BUTANOL

562.9
4417770
390.9
11313.4
-9897530
0

2001700
-12921500
0
~235440
4024900
£14312200
18182000
10509
381420
-165800
17124
51730200

n-BUTIL
ACETATO

579.0
3141080
399.2
15111.8
5355150
0
11149900
2376370
0
-199488
4377490
-14447820
18231700
24487
608320
240460
15016
83211200
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COEFICIENTES PARA EL MODELO NRTL (5-11)

SISTEMA n-BUTANOL(1), AGUA(2), n-BUTIL ACETATO(3)

i,9 aij aji cij

1,2 0.90047 3.51307 0.48000
2,3 5.04652 1.75717 0.34000
3.1 -0.30827 1.15161 .0,30000

SISTEMA n-BUTANOL(1), AGUA(2), 1-PROPANOL(3)

1.3 844 244 €1y

1,2 0.90047  3.51307 "~ 0.48000
2,3 2.74250  -0.07149  0.30000
3,1 -0.61259  0.71640  0.30000

SISTEMA n-BUTANOL(1), AGUA(2), ETANOL(3)

i,3 aij aji cij

1,2 -0.16360 4,19930 0.29700
2,3 l.69210 0.09130 0.26800
3.1 0.93380 -0.92480 0.30400

En los tres sistemas :

841
by = 0.0
by
€11
cij = cji



PB

c Namerq de componentes
CPy Unidaq Centra) de procesamiento
E Relaciones de equilibrio
E1 Relaciones de equilibrio liquido-liquid
P Flujo de alimentacio

My mn
Balances de materig liquiqe
Balances de nateri, total
Combinacién de 145 ecuacionea My y
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PR Ecuaciones de punto de rocio

(4] Carga térmica

R Reflujo

g - Sumatorias de las fracciones mol

81 Sumatorias de las fracciones mol de liquido
T Temperatura

U Flujo de liquido extraido

u Flujo de liquido extraido por compongnte

v , Flujo de vapor

v Flujo de vapor por componente

W Flujo de
W Flujo de

X Fraccién

x Fraccién
Yy Fraccidn

2 Fraccioén

LETRAS GRIEGAS

vapor extraido
vapor extraido por componente

mol de liquido

mol global de ligquido
mol de vapor

mol de la alimentacién

o¢ Volatilidad relativa

3 Cociente

de los flujos liquidos (L’'‘/L’)

A Cambio en alguna propiedad

n ‘ Eficiencia de etapa de Murphree
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SUPERINDICES

! Primera fase liquida

" Segunda fase liquida

* Denota un estado de referencia

b Propiedad binaria

D Denota el desdoblamiento del liquido
F Propiedad de la alimentacion |
SUBINDICES

b Propiedad en el punto de ebullicién
c Propiedad critica

i Denota al componente

i Denota a la etapa

k Denota la iteraciodn actual

m Denota a un grupo de etapas

r Propiedad de referencia

v Propledad de vaporizacién
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