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Dentro de la industrisa quimica vy pelroguimica existen
una amplia aama  de procesos fus Tualen invalae an
operaciones de separacion  de mezelas malt Licamponentes.
Dentro de estos procesons se encuenitran ¢ied toy tipus de
mezc las citya sepavacion se dificulta debido A e a
ciertas condiciones noe compoartan cemo un componanle pura,
siendo imposibie entonces ohtener su sepay acion. Dichos
sistemas reciben el nombre de mezclas azestrooicans Y
seran ob jeto de estudio de este trabaio.

De aqui, due ¢}l analisigs de estos sistemas Juoga (V31

papetl may importante vy prusba de ello es la qraou cantidad

de literatura queez en las wltimas decadas =) ha
desarrol ludo v gue describe los me bocddos pnara T ievas a
cabo la simulacion de estos  prucesos. la «cuol o5

necesarta para analizar, fiselar y optimizar el apoipg de
separacion.

Estas metadas han presentaduy 1 Bisbtaenn de
ecuaciones gue describe rigurosamente una aparat i de
ﬁeparncién muitietapa y oul ticomponenite o Conivaron rente
y a régxman permanente. con la unica suposician Jdo  la
clapa en equilitnio.

bebido a gue los calculos invalie raatns e la
so0lucion do estas ecuaciones san auy lairgos y o Lomp leios,

ha si1do necesario introducir el uso de las compitadaras,

lo que ha ahocyvado macls trompn v lies 1 ementado =}
interes por los aztodos vigurosos gue  desoyiben una
vperacion de separ acion, perao Minguno de ellos es lo
suficientemente general ya que algunos estan or tentadous a
la solucion de una clase de problemas en pa licouias gy 1o
puaden ser aplicados a problemas de otro tipo.

En respuesta a lo anterior, jos oblistives e este

san los siguientes:

1. Analizar los enfoques de la simulacion de procesos.

2. Analizar el fenomeno de azeotropia.



3. Analizar las wmetodologias para  Ja simddacion de
columnas azeotbtropicas.

4. Desarrollar e ismplementar un algoritmn para la simula
cion de columnas azeutrr}picah en forme sislematica.

S. Comparar lus 1 esul tados generadaos por los  dife entes

algoritmos implenentados.

Para lograr los abjetivas antes mencionados esta
tesis consta de cuatro capitulos. En el 1 imero
denaominada Generalidades, se efectua una vevision y clasi
ficacién de las operaciones de separacién de mezclas y de
los diferentes metodos que se han desariollado para 1a
solucion de columnas de destilacian. En el 'capitulu 11 se
hace un analisis del fenomeno de azeotropia en el cual

5@ hace una clasificacion de los diferentes tipos e

azeétrapo-_-'. que existen. Ademas se mernciagnan las
diferentes tecnicas para el rompimiento de azeoty opos '
por Ultimo se establece un metodo para la prediccian  de
azeétrcpos. En el capitulo 111 se da un esumen historico

de los diferentes algoritmos utilizados e el estudio de
columnas azeotropicas Y se establecen los mode los
matematicos para los algoritmos de fProkopakis, Isat,
Seider—Ross y Kovach 111.

En el capitulo v se repovtan tos resul tados
obtenidos para 10 ejemplos, de los cuales 4 fueron
corridas con el programa de Tsai ¥y 2 coa el algori bmo de
Prokopakis. Finalmente, se realiza un analisis y se  dan

las conclusiones de los resul tados obtenidos.



CAPITULO 1

GENERALIDADES



La Ingenieria Lhimica juega un papel importante en el
desarrcllo y aplicacion de los procesos de fabricacion en
que interviemnen la quimica o ciertos cambios tisicos.

El papel del Ingeniero Quimico es primordial “@n el
disefio, construccion y uperacjén de equipo vy plantas de
procesn, donde, debe aplicar los principios de las ciencias
fisicas, Junto con los principios ecaonomicos Yy relac iones
humanas a campos gue pertenecen directamente a procesas  y
equipos de proceso.

Para llevar o cabo esta tarea, el Ingenievo Ghiisico
realiza una serie de actividades dontro de las cuales la
Ingenieria de Procesos es una de las mas velevantes, va dque
cantempla la creacion, cuantificacién o analisis de esquemas
de proceso que formaran parte de una planta quimica
econémica. segura y facilmente operable; esto incluye las

siquientes actividades:

— Desarrvollo de Procesos
— Disefio de Procesos

— Innovacion de Procesos

Durante el desayriollo de procesos se contempla ia
interaccién entre el Ingeniero Y el personal de
investigacién para el disefio conceptual del proceso. A
partir de esta informacion se lleva a cabo la formacion del
paquete de disefic del proceso. La innovacion de procesos es
la ultima etapa , la cual va dirigida hacia la amejora de las
instalaciones de proceso existentes.

De esta manera, una de las tareas mas complejas y de
mayar exigencia que tiene que afrontar el Ingeniero Ghsimico
es @l disefio de procesos, que es &1l punto en donde cosnver gen
poyr un lado, sus conocimientos tecnicos ¥y enperiencia
industrial, y por otra, su creatividad, intuicion e ingenio.

La Sintesis, cowo primera actividad del disefio de

procesos, es la etapa inventiva en la cual se deciden las
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unidades de proceso requeridas y s interconexian. thnia s

elegida cierta estructmra de proceso, la siguiente Glapa e

'd

la gvaluacion de su viabilidad tecnica, ¥ ecunumivea, @

decir, la etapa de analisis. En esta a2 estoblecw las banes

de disefd del proceso, ey las cuales e deteraiooon las
variables de Jdiseiio v se welcccivnan loe aodelos matematicos
para todas y cada una de las operaciones del I U0 E5a . para
las carrelaciones de propicdades termofisicas v SPTVIC10%
auxiliares del proceso.

Rsi, a partir e la infurmucién ohiecnida en las doc
e tapas anteriares, s estiablece una estirateqgia de
opLimizacxdn, aplictada a una funcioun objetive adecuada. Esta
etapa de optimizacion puede ser realizada tanmtao e©n la
estructura como en las condiciones de operaciaon del nroceso.

Urna vez reunida toda la informacion anterior se procoede
a transformarla (etapa de upt;mizacidn) a fin de produric un
diseMo del proceso. Esta actividad compyendo varias  alapas,
de las cuales, 1a obtencion dei talance dee materia Y
energia, a traves de la simulacion en estado estacionaria,
reviste importancias capital y esta ultima seca  abigislo de
estudio en el presente trabajo.

La simulaciaon rigurosa pava mezclas awamlticomponentes
involucra, la solucian de un canjunlo de SLat i ones 10
lineales. Debido a la no linearidad de las ecwvaciones MESH
{halances de masa, relaciones de egiti lTibrio, rest icciones
de las fracciones manl y balances de energial y a la
complejidad de los procesos, la simglacion de coloanas de
dESti]aCic’ir\, siempre ha resul lado «Jii'ile, Frincipataents;

desde tres puntos de vista:z

a) La simulacion involucra la solucion de un ¢ran uneru  de
ecuaciones algebraicas no lineales, por medio de metodos
numericos en los cuales las errores de vedondeo pueden
ser significativos y la convergencia no sienpre puele ser

alcanzada.



b} Diferentes tipos de problemas auestran distintas

caracteristicas de cunvergencia, por ejenplo 20 el caso
de separaciones de mezclas de amplio rango de puntos de
ebullicion y las mezclas de puntos de ebullicion
cercanos.
) El ultimo punto esta relacionado con la habilidad dJde
obtener en forma eticiente la informacion requerida.
Dicha simulacion se hace necesaria nara Aaial 1zar,
disefiar y optimizar equipo de separacion, sin el cual 1 as

operaciones de separacion de mezclas no podria flevaise a
caba.

Gran parte del equipo de separacion tiene el proposito
de purificar materias primas, intérsedias y produc tos, por
medio de ogperaciones de transferencia de masa multifase.

Las operaciones de separacién tienen una gran
importancia ya que se emplean no solamente para separar  una
alimentacion (que es ana mezcla) en sus constitbuyenles, para
recuperar solventes, recircularlos o remaver desperdicios,

5ino que se emplean tambien en conjunto con  reactores

qQquimicos, para purificar la alimentaciaon al veactaor,
recuperar reactantes del efluente del reac tor Yy
recircularlos, recupera subproduc tos, y recupe ai Y

purificar productos bajo ciertas especificaciones, etc.

Si la mezcla a separar es wuna solucion homogenea,
generalmente se debe desarrallar una segunda fFase. Esta
segunda fase puede ser ¢reada por un  ag=nte de separacion
Energia {ESA) o por un agente de separacion masa (MSA) . En
algunas separaciones se pueden emplear amhos tipos.

La aplicacion de un ESA invaolucra la tranmferencia  de
caler de o hacia la mezela que se desea  separar. i MSA
puede provocar la formacion de una sequnda fase o alterar la
volatilidad de las especies para facilitar su separacion.

Para obtener la separacil‘an de las especies quimicas,

debe de existir una diferencia de potencial para cada ana de
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las diferentes especies, para obtener una particion entre
las dos fases. Este gradiente esta gubernadao por 1a
termodinamica del equilibrio, y el acercamiento a ias
composiciones del equilibrio esta controilado por la
tranferencia de masa interfacial. Despues cie un contacto
suficiente entre ambas fases, la operacian de separacion se
completa empleando una tecnica mecanica que uwutiliza la
fuerza de gravedad para separar las dos fases.

En la tabla 1.1, puede observarse una clasificacion de
las operaciones de separacién mas utilizadas en colnmnas de
destilacion. Las entradas y salidas de vapor y ligquido y/o
fases solidas se han designada como V, L y 5 respectivamente

Cuando la mezcla a separadar incluye especies que
difieren en s0 tendencia a vaporizar a condensar, una
vapurizacién flash (1) o una condensacioan parcial (2) (de la
tabla 1.1} pueden ser las operaciones apvopiadas para
abtener la separacidn de las especies, el vapor se enn iquece
coun las especies mas vulétiles, mientras que la fase liguida
se enriquece con las especies menos volatiles.

A menudo, el grado de separacidn obtenidao per estas dos
primeras operaciones es inadecuado porque la diferencia de
volatilidades no es lo suficientemente grande. En este caso,
se puede obtenes ta separacién deseada empleandn la
destilacion (3). En el caso de que la diferencia de
volatilidades entre las especies a separar sea muy pequefia,
de manera que se necesiten un nGmera muy grande de etapas en
la destilacién, es necesaric un agente de separacion masa
{MSA) para incrementar la diferencia de vaolatilidades entre
las especies seleccionadas de la alimentecion (clave 1igero
y «lave pesado) y asi reducir el némero de etapas regueridas
a un valor vazonable. En este caso la operacion de
separacién a usar es la destilacion extractiva (4).

Si la condensacion del vapor que deja la parte superior
de la columna de destilacion no se obtiene ‘rapidamente, un
MSA liquidu llamado absorbente se puede intiroducis e el

plato superior en lugar del reflujo. La operacion resultante
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es llamada absorcion con calentamiento {absntcion

fraccionadal (5). Si la alimentacion es purae vapor y 1la

seccion de agotamiento de la columiia 1o es necesaria para

obtener la separacion, la operacion es denomindda sbsorcion

{(&). La operacion inversa a la absorcion es el agotamiento

(7). Aqui la mezcla tigquida es separada, generalmenle a

temperaturas elevadas y presion atmosferica, poniendo en

cantacto la alimentacion liquidq can un (MSA) 1lamado vapor

de agotamiento.
S1 algunos platos de contackto son requeridos arriba del

plato de alimentacion para oblener la separacion adecuada

un agotador de 1eflujo (8 se puede enplear. 51 los

productos de fondos del agotador son estables termicamente

pueden ser calentados sin usar un (MSA), Eas esle caso la
calumna es llamada un agotader con calentamientoe (9).

Cuando la mezela a separar forma un azeotropo, de
manera gue la destilacion fiaccionada no es posible, es
introducir el caoncepto de destilecion azeotrapica

modifigue las

necesario
(j0), en la cual se adiciona un (MSA) que
propiedades de la mezcla a separar.

ta extraccion liquidu—liquido (11 y 32), utilizando una
o dos solventes es awmpliamente usada-.

Estas son algunas de las operaciones de separacion més
usadas en colunsnas de destila:ién, las cuales jucgas (YT
papel muy importante en las industrias petrolers y gquimica.

€1 caso de estudio de ete trabajo, es la destilacion

azeotropica.
A continuacion se presenta un resumen historico de los
metados utilizados para modelar columnas de destilacian.

El sistema de ecuaciones gue describe rigurosamenste una

aperacion de separacién multietapa a contra caorviente y a
regimen permanente fue presentado por primera vez por Sorel
en 1893, siendo la unica suposicion la etapa en equilibrio.

8in embargo este sistema de ecuaciones no tuvoe una



TEBLA 1.1

CLASTFICACIGN DF CPERRCIONES DE SEPARACION
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L
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i
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(3)
v/L
/ b PESTILACION




TARLAD 1.1

i CONTINUACICN )

L
MS A X
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v
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ABSORCION CON FEBOILER
L
v
BSAa
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v

o
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L/V

{ CONTINUACION )

{7}
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AGOTAMIENTO CON REBOILER



TABLA 1.1

( CONTINUACION )

RECIRCULACLGHN
DE MSA
v L
T MAKE UP
MS A (10)
v/L » DESTILACION AZEOTROPICA

o
/R MSA

(1.
EXTRACCION LIQUIDO-LIQUIDO

1.

MSA1

R . : (12)
L EXTRACCION LIQUIDO~-LIQUIBO
{DOS SOLVENTES)

MShA




amplia aplicacibn sino hasta 1921, cuando se adapta an o una
tecnica gréfica vapida para sistemas binarios, ealizada por
Ponchon y despuéﬁ Savarilt. Posteviormente MzCabe ' Thiele
(1985), desarrollaron una tecnica grafica mas simple que la
anterior, pero con restricciones.

Los metodos computacionales han sustituido el metodo de
Panchon-Savarit, pero el metodo gréficn de McCabe~Thiele es
tan simple e ilustrativo, que continua siendo popula. . En
base a estos dos metodos, fue posible desariollar ecuaciones
simples que representan la uperacién de una torre en los
casos limites de refiujo minimo Y refluja total. Estas
ecuaciagnes fueronn entonces extendidas [rar n la
representacidn de destilacion multicomponente, dandn con
21lo el metodo corto mas copocido y utilizado para diserios
preliminares de torres desarrolladeo en las decadas de los
afios 1930's y 1940's por =

-~ Fenske (1932) o Underwood (1932), con la ecuacion para
el namero minimo de etapas.

- Underwood (1948) o Colburn (1941), con el metodo para la
relacion de reflujo minimo.

— Billiland (1940) con la correlacion para el numer o de

etapas vs. relacion de reflujo.

Gilliland v Reed (1242), desarvollaron por pinera vez
un analisis de grados de libertad para este tipo de
ecuaciones.

L.a naturzleza de las ecuwaciones de Sorel y lo dificil
que es encontrar su sulucxﬁn para sistemas multicomponentes

.es ampliamente conocida. El coniunto de ecuaciones puede ser
muy grande vy ademas altamnente no lineal. Una caracte) istica
adicional del caonjunto de  ecuaciones de Sovel es Su
dispersién; esto es, ninguna ecuacion contiene mas que  un
porcentaje de las wvariables.

Los procedimientas wtilizados para 1esolve tatles
conjuntos de ecuaciones, son iterativos po natu aleza,
requiriendo valores iniciales para algunas o todas las

variables.



Debido al auge de las computadoras y a las suposiciones
mencionadas se  dio 1a neces idad e imp lementar nuevos
métudos, los cuales fuesen rigurosos y citbrieran Jas Fallas
fde los metodus cortos. Estos ul Limos se caracterizan por ser
relativamente rapidos y simples, muy utiles para calcvualos
manuales, no obstante esta restringida a casos Jimites
(minimo namero de etapas, reflujo total, sistemas hirnar ios)
o bien, a sistemas reales haciendo severas simplificaciones,
ademas sirven como estimado inicial de las metodos
rigurosos, asi camo para hacer evaluaciones preliminares  de
costus, y son mas bien utilizados como metodos de diseiio,

aunque no son recomendables para el diseo definitivo de una

torre.

Debido a estas dificultades @ la simulacion de
procesos de separacion de mezclas mul ticomponentes, fian
aparecido numerosos algoritmos, los cuales pueden ser

clasificados en tres categorias: metodns de descoaposicien

de ecuaciones, meltodos de relajacion y metodos de salucion

simultanea. En cada caso los algoritmos sou diferentes unos

de otros en los siguientes aspectos:

- El modelo matematico utilizado y variables de iterracion
elegidas.

~ Agrupamiento de las ecuaciones y algoritmos para | esolver
las ecuaciones.

-~ Tecnicas de convergencia utilizadas.

A continuacion se describira brevemente en que consiste

cada tipo de métudo.

METODOS DE DESCOMPOSICION DE ECUACIONES,

En estos metodos, Jas ecuaciones MESH son agrupadas  ya
sea por etapa o por tipo. Se requieren estimados iniciales
de las variables de iteracion y asi, se resuelve este grupo
de ecuaciones en un arden preescrito, mantenieandoa lag

variables restantes fijas. El procedimiento se repite . hasta

12



que todas las ecuaciones se satisfagan, dependiendo de la
manera en que se agrupen las ecuaciones.

Dentra de los procedimientos etapa par etapa s
encuentra el metodo de Thiele y Beddes (1933) y el metodo de
Halland (1983). Estos melodos se caracterizan pol el
agrupamiento de las ecuaciones MESH por etapa Y la
resulu:ién se lleva a cabo etapa por etapa a partir de awmbos
extremos de la columna.

Los metodos de dggcnmpnsicidn de ecuaciones po) tipo,

estan caracter izados por agrupar las ecuaciones MESH por

tipo, donde la tempei atura de las etapas y los flujos son
supuestos. las ecuvaciones M son combinadas con las
ecuaciones E para formar el primer subcoanjunta de
ecuaciones. Estas ecuaciounes son  linearizadas manteniendo
los valores de los flujos y los valores de K tcoeficientes

de reparto} invariantes y son entonces resueltas para
composiciones de la etapa o flujo de los componentes. Si los

valores de K dependen de la composicion, caliulos iterativos

debhen ser llevados a cabo hasta que sea abtenida una
consistencia entre dos conjuntos de variables. Usawls las
composiciones calculadas, las ecuaciones § y H son entuices

resueltas ya sea por separado o simultaneamente para los
nuevos valores de las temperaturas de platas y refluios. E1
procedimiento total es repetido hasta que todas las
ecuaciones son satisfechas.

Dentro de los metodos de este tipo estan: el de Sujata
{19&61) y Friday (19633, Wang y Henke (19&4), Tomich (1970,
Baoston y Sullivan (1974) y otros.

METODOS DE RELAJACLON.

Esta clase de wmetodos es diferente a las olras dos
clases en que la simulacion es realizada resolviemio las
ecuaciones MESH a estado transiente. Dentro de estus metodaos
estan entre ctros el de Economopoulos (1978) y el de Ketchum
(1979 .

13



HMETODOS DE SOLUCION SIHULTANEA.

En estos metedos las ecuaciones MESH son liuweay izadas y
resueltas simultaneamente usando las tecnicas de
Newton-Raphson.

Wang vy Oleson (1944) y Naphtali (1945) p: opusievon los
pPrimeros metodos de salucion simultanea. Ulang y UOlesan
dividieron la matriz Jacebiana en ecuaciones poyr Lipo,
mientras que Naphtali agrupeo las ecuaciones porv elapa.

Debido al numer o de ecuaciones involuciadas en  la
simulacion de tories uno de los pasos que cotisume giraus parte
del tiempo de computo, es la inversion de la wmatriz
Jacobiana. Pava simplificar la inversion, las ecuacipgnes vy
variables de la matriz jacobiana. se agrupan para for mar
submatrices; la forma de estas submatrices es carad ter istic
de cada metodo.

En el metodo de Naphtali—Sanholm (19271), las ecuar iones
y variables, son agrupadas poar plato. Ya que las () jentes
que entran vy abamdonan un plato son  funcion de las
condiciones scbre los platos adyacentes; esto provoca que la
matriz tenga una forma de bloque tridiagonal. Se han probado

varios metodos para la inversion de la matriz tridiagonal.

Después de haben visto los diferentes metodos
existentes y su clusifi:a:ién, a continuacion se hablara con
mas detalle de los modelos matematicos mas impor tantes en la
simulacién de columnas de destilacion azeatrapica.

Los primeros procedimientos fueron metadous de
descomposicic;n total deg ecuaciones, apropijiadas para calculos
manuales, en las cuales las ecuaciones e an ' esueltas una a
la vezr en forma secuencial. Cen &1 advenimiento de las
computadoras digitales, aparecieran los metodos de
descumposicién de ecuaciones parciales, en las cuales grupos
pequefivs de ecuaciones asi como de ecuaciones sencillas se

resuelven al mismo tiempo.
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rolla e las

Mas recientenente, con el des
computadoras digitales mas grandes Y rapidas, me todos de
correccion simultanea muy flexibles se han desariollatlo, en
jos cuales todas las ecuaciones se resuelven simultaneamente
por un metodo de Newlton Modificado.

Aunque el metodo de descomposicion total de ecuaciones,
es apropiado para calculos manuales, es ielativanente

ineficiente y limitadn a casos de destilacion simple de

soluciones casi ideales con bajas propo ciones o s elaciones
tle reflujo. Algunas de las limitaciones de este umetodo
{suponer que las volatilidades telativas souon constantes,
flujos molares conatantes,;, nao hay perdida de calar en la
columna, no hay calar de mezclado, el calor sensible es
despreciable en comparacibn con el calar Jatente de
vapnrizacién,todas las especies tienen el aisme calo de
vaporizacién), fuerron eliminadas por Mo Neil y tllatard

(1974). En su desarrollo del algoritmo utilizaron calculos
de flash adiabatico o porcentajes de vaporizacian.

Kang y Henke (1796612, utilizaron wna foyrma de las
ecuactiones de Sorel, esto es, es un metodo basada en la
descumpnsicién de ecuaciones, que permite la Eo]uciﬂn de las
variables por tipo en ve: de hacerlo poyv ebtapa. Flioes tueron
los primeros en proponer resolver las ecuaciones-tHM en una
mabriz tridiagonal de coeficientes para el aigar itme  de
Thomas y ademas usaron el metodo de Muller (1956) para

T para temperatuy as;y; este  algol itmo

vesolver las ecuaciones

fue aplicado & problemos de dostilacion los tnales
involucran especies que cubren 1 angos relativamente cortos
de valatilidades y frecuentemente es referida came “wmetodo
dee punto de burbuja” debido .a que un wevo conjunto de

temperaturas de etapas es calculado durante cada jter acion
de las ecuaciones pair-a punto de burbuja.

TJomich (1970), proepuso resolver las ecuvaciones 5y H
simul taneamente. Recomendando el procedimiento de ) oyden
(1967) para la aobtencion del inverso de la mat: iz Jacobiana,

el cual es mas eficiente desde el punto de vista
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camputacional, que 21 Newton convencional.

Posteriormente, Hoston y Sullivan (19724), pr opusieron
un esquéma en 21 cual la dependencia de los valommes Ky
entalpias con la compnsicidn es eliminada de las ecuaciones
MESH, calculadas en un cicla externo. Pol esta 1azon SuU
algoritmo ha sido refer ido como el "procedimiento de ciclos

interno-externao.

Los métodos computacionales que resuslven toctas las
ecuaciones de Sorel simulténemente, son los 1 lamados wmetodos
de correccion simultanea. Muchos de estos metodos son
propuestos en base a los metodaos de Newton. ta teecnica de
Naphtali—-Sandholm (1%71) es representativa de una de las
mejores de esto tipo. Las gcuaciones ¥y variables se  ordenan
por plato.

£1 Método de Naphtali-Sandholm solo utiliza b es tipos
de ecuaciones: los balances de materia por camponente, las
relaciones de equilibrio, en terminos de los valares K y los
balances de energia por etapa.

Este matodo es aplicable a todas las opel Aaciones
multietapas complejas v a todas las columnas sewnillas
incluyendo aquellas ¢on soluciones 1iquida5 al tamente no
ideales. Se puede tener Flexibilidad en las especificaciones
de la parte superior e inferior de la columna sustiltuyende
las ecuacianes de Especificacién del bhalance de Enetgia para
21 candensador y el rebaoiler.

Idealmente uno preferiria un metodo de cdmputa de
5eparacién multicomponente, multietapa que pudiera of ecer
una flexibilidad completa en las especificaciones y gue
siempre convergiera a la solucion correcta. E] metado de
Newton y muchas de sus variantes solo conver gen localmente.
Esto es, los valores iniciales deben de estar dentio de
c}erta regién o no se podré obtener la convergemntia. Esta
regién se puede expander emp leando nna tecnica de
convergencia global como la humotopia (19763 .

Este metado no es aprapiada para calvulos manuvales.,
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dado gue 1la codificacion del programa de computo es o ande,
pero es aplicable para btoeda tipo de oper aciones coaplejas
multietapa, incluyendo columnas interconectadas. Excepto
para el numero de etapas, 52 puede peimitis ftha completa
flexibilidad de las especificaciones. Cuanda lo homotopia es
construida adecuadamente, siempre =1 obtiena la
caonvergencia. El metodo obtiene mejores tesultados en
aquellos casos donde el Naphtali-Sandholm Falla o no  puede
ser aplicado., Este metodo puede encontray soluciones
mﬁlhiples, si éstas existen.

Con todo lo anter iy se puede observar que acltudlmenle,
la Simulacion de Columnas Azeutrépicas puede efectuarse de
manera muy rigurosa (Lanto como se quieral, auxiliandose de
las poderosas herramientas mencionadas. Tamblen puede verse
que el radioc de accian de este tipo e columnas g muy
amplioc y se encuentra dentro del érea de diselio de P o RsSDS
y dentro de éste, en la etapa de analisis, en donde se

estudia la simulacion de los procesos de separacian.
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CAPITULO II

AZEOTROPIA



Un azeétrupc es uwuna wmezcla que exhiibe ($1%) punto de
ebullicion maximo o minimo en  relacion a Tos puntos de
ebullicion de los componentes de la mezcla y que destila sin
«<ambio en la compnsicién; esta es, es una mezcla de punito de
ebullician constante, lo cuoal provoca que no  pueda ser
separado mediante destilacion caonvencional, par lo que olroas
metodos tales como extraccion deben se cambinados para

efectuar la separacion.

Bennedit vy Rubin (1945), definen la destilacion
azectrépica como "y P oeeso en el cual la sustancia
adicionada forma un azeétropn con wuno o mas dJde tos
componentes y en vartud de este facto se presenta oo la
mayoria de lus platos de la columna en concent acion
apreciable”. Ewto entfatiza la nedesidad de saeleccioad un
agente de separacion masa que farme un azeotvopo con vuna de
las especies a separar,._jmplicéndnse ia necesidad de

"romper® un azedtrcpu.

Los azeétrupos que se forman en la destilacion
azeétrcpica pueden sei homogéneus o heterogeneos, v pueden
ser de punto de ebullicion minimo o de punto de ebullicion
maxima. Los puntos de ebullicién maximos a minitmas san
causados por las desviaciouwes unegativas vy positivas 1 especto
de 1la Ley de Raoult. Muchos acidos tales r.omo el
clorhidrico y nitrico forman mezclas de punto de ebullicion
maximo con el agua, sin  embargo, azeotropos de ponto de
ebullicion minimo tales como los formados o1 ebanol y agua
son mas comunes -

Si dnicamente existe una fase liquida, 1a mezcid_ perey
dice que forma un azedtrcpa homugénen. los azeot:opos
homngéneos pueden ser separados por el uso de dos columnas
fraccionadoras como lo describe Van Hinkle (19567). EI toma
en cuénta que la destilacion azentrépica es sensible a la
variacian de la presién total.

Por atra parte si mas de una fase liquida esta

presente, el azedtrapa se d

e que es heterogeneo. Los
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azeétropns hetercgéneos son Siempre mezclas de  punto de
ebullicion minima.

En este tipo de azeﬁtrcpos, es importante verificas la
existencia de 3 fases (L-L-V). Esta se obtiene mediante una
prueba de estabilidad, acerca de esto se hablara mas s fondo
posteriormente (Apéndice <.

En la Fig. (2.1}, se ilustra 1la counducta | y i en
funcién de la compnsicién para un azeot opo. Aqui la
presién total de vapoar pasa por un maxime en una cumpnsicién

intermedia. La conducta T-Composicion para e} mismo sistema

a la presion del azeotvropo se 1epresenta en la misma
grafica. Este sistema exbibe un minimo en su punto de
ebullicion para 1a misma composicion gque produjo oun maximo

‘en la curva de presién de vapor. Este sistema se clasifica
como un azeétropo de punto de ebullicién minimo ¥ exhibe
desviaciones positivas vespecto a la conducta ideal.

La conducta del sistema ilustrado en la Fig. {2.2) es
opuesta a la mostrada en la Fig. (2.1); 1la presiﬁn e vapor
de la solucion a temperatura constante pasa por unn minimo
precisamente a la misma composi:ién en que 13 wurva T X (o
de punto de ebullicion) exhibe un maximo. Este tipo . de
sistemas siempre produce desviaciones negativas 1especto a
la conducta ideal.

Los dos tipos de conducta azentrdpina tienen la
caractemristica comun de que la composicion de liquido vy
vapor en equilibrio. en cada tipo de sistema es identica en
el azeétropo. La Figa (2.3 ilustra 1a conducta
caracteristica en uh gréfico Y-X a temperatu a constante.

Para siastemas de dos compaonentes jos diagramas  son
elaborados en terminos de la temperaura vy Ja campusicién.
Para sistaemas de tres componentes las diagr amas son
mostrados a temperatura constante.

Can sistemas de dos componentes a presion vonstaunte, la
fase vapor puede coexistir con otras dos fases, con sislemas
de tres componentes, una Tfase vapor puede voexistis con
atras tres fases. Asi, un sistema de tres coamponeuntes

frle]
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puede formais un azeebropo, con un vapar en equilibrio c<an
una, dos o tres fases densas.

Para ilustrar o anterior, consideremus el esquema  del
Fig.

sistema de tres componentes en la Fig. (2.4). En eata
el azeotropo viene indicado por el punto cuando X =Y. . Este
es un ejemplo de un azeotropo homogeneo ternaric.

ROMPIMIENTO DE AZEOTROPOS,

FPara sepatar una seexcla azeotrupica las praopiedlades del

areotiropo deber an ser al teradas por alguno de los iguientes

factores:

- Por ajuste en la presiaon

- Formiécion de un azeétrnpu binar o heter ogeneao, an
decir destilociaon azeo trc;pica de autoarrastoe.

- Adicion de . solvente con altu punla de
ebullicion, ps decir, destilacion @xtractivo.

— Formacion de un azeétropo ternarijio heterogaengo, 25

decir, destilacion azeotirapica converus ional .

AIUSTE EN

Para una temperatura y presion dada un azeoti opo define
la condicion en la cual la camposicibn de la Fase vapor, es
ta snisma que la de 1a  fase liquida e eguilibiio. Lea
fugacidad de ambas fases debe ser idgua! para azeotropos

homogeneos como lo expresa la siguiente relacion:

e 2.1)

La influencia de ia presion sobre mezclas azeotropicas puede

visualizarse teniendo en cuenta 1o siguiente, a8 bhajas

‘presiones, lo suficiente para considerar compos kamiento
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ideal de la fase gaseosa y real de la fase Jiguida, se tiene
lo siguiente:

Y = XIS 2.2
n t
donde n puede ser 1 o 2 (parva mezclas binal ias) vy PI es la
presién de vapor. Cuando se forma el azecotropo, Yr= por lo
cual la wcuacion anterior toma la forma de :
(2.3
Con esta relacion se puede predecir Ja diven.cion del

cambio en la composician azeatroplca con la presion ltotal,
graflcandu la relacion de coeficientes de actividad {0
vs. la compos;cxnn del lxqu:dn {X1), usando la wisma escala
para la relacion de prusién de vapor, y dibujando F’:/Pl vS.
Temperatura como se indica en la Fig. (2.3} (cse utilizaron
datos de equilibria Vapur—L;quidu wa 1 atm). ta relacion de
pregién de vapar es précticamente independiente de la
presién total y unjcamente umna funcion moderada dee la
temperatura.

El punto de interseccion no tiene un significado
particular va gue esta localizacion depende de la escala
utilizada en la abscisa. Este es unicamente un punto en el
cual se satisface la ec. (2.2) y se forma el azeotropo. Pero
cualquier conexion de las curvas de Xt y T representa un
posible azeﬁtropo. De esta manera, uno puede jwedecis la
direccion de la composicion azeotrépica.

En la Fig. (2.5) se muestran cuatro azeotropos para el
sistema EtDH+H20 como Sigue:
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EX R Platm)

o.72 240 50
o.74 185 21 (la interseccion)
0.90 78 1

0.98 - 10 0.01a32

LLas presiones son aproximadas y la exactitud de las
temperaturas esta 1imitada por la escala y calidad de la
qréfica y los datos.

De estos cuatro datos, los ultimes Lres covcoerdan
razonablemente con los datos canocidos y para el pirimeeo (50
atm) no se encontro datos para checar con la prediccian.
Pero es praobable que w0 concuerde, puesto gue a altas
presiones el gas ya no tiene comportamiente ideal.

La dependencia de la presién sobre el azeoti apo,
suquiere el uso de un esgquema de separacion como el mostrado
en la Fig. (2.6) (Eeparacién azeotrépica hamagenea e minimo
punto de ebdlliciaon). La alimentacion entra a la primera
torre de destilacion la cual esta a una presion Pi. Los
fondns son un compuesto casi puro A y la cumpnsicibn en  los
domos se aproxima a la presic‘:n azentru’picﬁ Pi. Los domos se
alimentan a una segunda torre de destilacion la cual esta a
una Pz . La P2 es escogida de tal manera que la cnmpusicién
del azeétrnpo a esta presion este entre la presion de la
alimentacion y la de los domos de la primesa tonre.

Una ventaja de lom nrocesos de ajuste de presion es que
estan basados sobre el hecho de gue alrededar el azeotropo
Ta curva T-%-Y es recta. La Fig. (2.7} muestra i esygnana
para la separacién de etannl y agua por ajuste de piesion.

La primera toire se usa para concenty ar el rtanol Yy
opera a presién atmosfer ica. El vapor sobirecalentado el cual
esta muy cercano a 1a presién del azeatropa {la
atmosférical), es alimentado a una torre de baia presiéu la
cual cpera a 10,7 kPa (0.1 atm). Esta torve Funriona

solamente para producir unos domos ligeramente por arriba
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del azeotropo atmosferica, el cual es separarin ademas en

etanol en los fondos y una composicion similar a Ja del
azeétrupo a 101.3 kPa (1 atm) en la tercera ltorie. | us domos

de la tercera torre y laos fondos de la seqgunrda tori e saon

recirculados. La principal desventaja de esta sanfigu acion

es la alta relacion de {Ilujo de vapor, la cual epercuite e

un alto costo de servicios auxiliares., Ya que Ja difeiencia

de temperatura entie los damos y las fondos de las duos

ultimas torres es muy pequefia, se aplica una recomp esion

del  vapaor para requerir menor cantidad e ser vicios

auxiliares.

Dentro del rompimiento de azedtropns po: ajuste en la

presion, se tienen dos casos: a) Rompimiento de azeotropos

humogénens de punto de ebullicién minimo Yy bl Rampimiento

de azeotropas hnmogéneos de punto de ebullicion wmaximo; a

cantinuacion se descr ibe cada uno de les casos.

a) Fompimients  ri= LSO L rOROS SRS S PRI AR £
ebullielon amnims
Considerando que ] diagrama de puitta de

ebullicion para un azeotropo a dos diferentes pyesiones
totales es el mostrato en la Fig. (2.8). Este azeotropo
puede ser separado por el uso de dos columiias como se
muestra en la Fig. (2.97. La alimentacion 2s
alta
B

(=3

introducida a una segunda columna a una presidn
Pz. El producto de fondos contiene al companeiile:
relativamente puro y el praducto de domos tontiene
azeétrapo de punto de ebullicion minimo can la
siguiente composicion Xb,a = 0.8 y Xuw,n = 0.2 . El
destilado es alimentado a la primera columna, Ja cual
es gperada a und presién total Pi. Esta columnia ps oduce
un producto de fondos que es relativamente puto en el
compagnente A. El m oducto de domos es esencialmente
azeétrnpn a Pt (Xp,a = 0.6 Y XD, 0 = Q.41, y es
adicionado a la alimentacidn de la segunda rolumna.

el
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b)) Rompimi ento 2 aTen il OpoS AL § Sreanes e gt de

ebul licton monime,
La separacion de estas azeotrupos puede ser
efectuada (si ellos son sensibles a cambios en la-
presi&n total) de una manera similar a las azeotropos
de punto de ebullicidn minimo. Suponiende que los
diagramas de punto de ebu]licién, a las presiones Pi Y
Pz son mostradas en la Fig. (2.10). La sepavacion se
puede entonces e@fectuar usando dos columnas como se

muestra en la Fig.(2.11).

o DESTILACION AZEQYFOFI 4 LE AUTOARFASTRE.

CRompimrent s do orantypmos haterpganens

La separaciaon de un azeétrupo he terogenen as
considerablemente mas facil que la separacion de un
azeotropo homogeneo. En un azeotropo heterogéneo, el vapor

esta en equilibrio con cada una de las fases liquidas, esto

eg:
2 LY} Lz
= = -4)
b sy E (2.4
En 1la destilacion azeotropica de autoarrastie, un
agente de separacion masa, o “entrainer”, inviei te  la

diferencia en volatilidades entre los componentes clave
ligero y clave pesado. El sistema azeotropico mas eficiente
enplea un "entrainer ' gue solo es parcialmente miscible can
las otras especies quimicas, para produci una coit iente
sobrecalentada que condense dentro de dos fases liquidas. La
fase rica en el "enbtiainer” es reciclada a la toire de
destilacion azeotrdpica, mientras que Ja fase acluobsa se
andu las

manda a una torre de purifica:ién auxiliar, €
cantidades de alcohol y "entraine: " deben set 1 emovidas.
lLa Fiqg. (2.6 es una configuracion tipica de la

hidratacion de alecohol, una o mas torres, roncentran el
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alcahol diluido a composicién préxima a la del azeotropo
alcohol—-agua. La colriente resultante se alinmenta a la torre
azeotrépica junto con una corriente de 1eflujo 1ica en
"entrainer"”. Una corriente de alcohol puro es 1etisada de
los fondos de la torse azeotrépica. y una corriente de domos
que condensa en dos fases se pone a decantas. La fase acuosa
del decantador es alimentada al plato de domos de una torre
agotadora, donde Ia mayoria del agua alimentada en la torre
azeutrépica es recuperada con alta pureza. El vapos: sobre
calentado, contiene alcuhol, agua y entrainer, es condensado
Yy reciclado al condensador . Es necesa io repones las
pérdidas de "entrainer” que se llega a it en el agua y en 21
~alecohol.

Los siguientes dos pérrafos, ilustran el rompimiento de
azeétropas heterugéneus.

Si la alimentacion esta en la region de dos fases, las
dos Tases pueden se) separ adas y alimentadas cada una a dos
columnas. Un diagrama de punto de ebullicion para una mezcla
de compornentes A y B 2s mostrado en la Fig- {(2.123. La
alimentacion es introducida a un separados” {vease la Fig.
{2.13) que opera a la temperatura Taep.

La fase I es alimentada a la columna 1, y la fase Ii a la
columna 2. Los productos de fondos de las columnas t y 2 son
relativamente puros en B y A respectivamente - Las
composiciones de los destilados san ap) oximadamente las de
un azeékropn y consecuentemente los destilados =an

alimentados al separados .

- DESTILACION EXTFACTIVA Y DESTILACION AZEDTROPICA
CONVENCIONAL.

Muy pocos sistemas de importancia indusbt) ial fos man
azeotropos binarios heterogéneos {es decir, que utilizan una
‘destilacion azeotrépica de autocarvastre); Fig. (2.13).

Debido a que la maynlia de los sistemas forman sistemas

as
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binarios homogeneosos estas mezoclas btienen lendenwia a
exhibir un comportamiento no ideal, ademas no taodos los
sistemas son sensibles a cambios en la presion, por Ta qQue
es5 despable encontrar alguna sustanclia que al ser adicionada
a la mezecla incrementen la diferencia de veolatilidsdes de
lus componentes clave ligeto y clave pesado a sev separ ados.

La sustancia adicionada, es un tercer ¢ ompoonente
denominado solvente en la destilacion exblrai tiva 7 un
arrastrador en la destilacion azeotrapica (omo  se vie
anteriarmente. El solvente o arrastrador debe piesenta se en
concentraciones apreciables en la fase liquida en la mayuria
de los platos de la torie, para sev efectivo cowo agesnte de
-separacién.

En la destilaciun exti activa, el solvente es wenos
volatil que los componentes claves, este se alimenta cerca
del plato de domaos y es removido casi exclusivamenle en el
producto de fondos sin la formacion de un azeobr opo Yy es
obtenido en una columna de recuperacion de soulvente. EL
solvente es atraido POy uno o mas de los componentes de la
mezocla., Esta atraccion del solvente es comunmente ab ibuida

a uno o mas de los siguientes fenomenos:

— Enlace de hidrogeno

- Caratteristicas polares des) salvenle, e las
componentes de la mszcla, o de la merzcla resultante.

- Forma:ién de complejos quimicns inestables.

— Reacciones quimi:as entre el gsolvente y uno o mas de

los componentes de la mezcla.

Por otra parte, los procesos s|0n 11 amadas de
destilacion azeoh-épica cuando el aryastrador es (ebirado de
la columna formando un azeotropo con unao o ambias de los
componentes claves, comunmente en el destiladu. Sin embar ga
el término destilacion azeotrépica es5 dado algunas veces a
procesos donde no hay formacion de azedtlupu y el salvente

es retirado casi exclusivamente en 21 destiladu.
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Lus wsistemas azeovtropicos mas eficientes eoploan un

arrastirador que sea salamente parcialmente miscibile «ca Vas
otiras especies quimicas, resul tando vna cove te b
sobrecalentada que condense en dos fases Jigquidas. 23 vaunr

con composi:ién aproximada a la del azeotropu se condensa vy
se farma un azeuvtropo heteruqéneo ternar 1o, s jus
companentes claves en el acumulador (decauntador ).

La fase del arrastrador es entonces devantada, para
reflujar como s miest a en la Fig,.(2.13) (Dehidratacion del
alcohol).

ASi, la fase rica en el arrastvador es 1eciclaga o la
torre azeutrépica. La otra fase liquida es ademas plucesada
para recuperar el arrastradoy .

Una corriente de by-pass al decantador wooanm reflaujo
acuoso usualmente necesario para peraitic una uueuacxén

segura en una torre azeotropica con una alta veluvpe ation de

alcohal y una alta pureza de los fondos. Adomas, para  una
operacién sequra, estas corvientes puyuedes ajusliarse  para
respond=zyry a cambios pegquelios en la fOoOMPOSICion de

alimentacion o pureza del pyoducto.

En la corriente de make—up se reponen las perdidas del
arrastrador en concentraciones de parte por milloan para
torres azeotropicas y separadoras.

LLa destilacion extractiva esta basacda Ssobn @ 1a
atraccion 2ntre =1 salvente y uno o mas de Jos  componentes
de la mezcla.

La destilacion azeotr&pigg sin embhargo, osta bosada en
la repulaién entre el arcrastrador Yy uno. o  maw e los
componentes-en la mezcla. Aqui, el arrastrador debhe tener la
capacidad de reduciy la tendencia de atraccion entve las
moleculas. Por ejemplao, ' arrastrados wo polar puede  ser
adicionado ‘a una mezcla de noulecuslas poiares en ocdan para
incrementar las volatilidades de luos compooentes mas polares
relativamente que la de los menos polares.

El disefio, opelacion y control de wuna sSecueinn 1a de

separacidn  azeotropica, en el caso de on azentropo
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heterugénen, depende en g1 an par te del decantador, en el

cual octurre la separacién de las dos fases liguidas. Tambien

se debe tener un cuidado especial para evitar la for macion

de la segunda fase liquida en el interion de la tosre de
destilacion.

No hay una respuesta general o definitiva a la (westion
de cual de estas oper aciones es més eficiente, ai 1a
destilacian extr octiva, o la destilacion azeotropira .

Por ejemplo, se ha ctomparado la separacién de etanol y agua,
utilizando destilacion extractiva y destilasion azentrépj:a,
cuncluyéndose en dicha separacién, que la destilacion
azeotrépica es un proceso mucho m";s econémica y da una mejor

separacion.

2.2 PREDICCION DE AZEOTROPOS.

La prediccion de azeo tropos es un caso especial del
equilibrio de fase fluida &l cual no ha redcibido sucha
aten:ién. esto se refleja, ya que qoi 1o general las

algoritmos de equilibrio de fases frecuentemente fallan en
las proximidades azeutrépicas, de aqui que se hagan
necesarios calculos especiales para dicha determinacidon. A
continuacic;n ser describen dos metodas para l1a deter'minacién

de puntos azeotrépian.
1 CALCLILO DE AZEQIFOFOS 4 PARTIR DE ECUACIDONES DE ZETA4D0.

No abstante que existen diversas especies de mezclas
azeutrépicas el metodo que se describe a r'ontinuachin se
restringe a sistemas de azeétrupos hamugéneus s5in
reaccion quimica.

Para simplificar los calculos de azeoh opgos '

hacerlos mas simples y firmes, se usa la similitud de ui
sistema azeotrépico «caon el de un componente puro. Cuando una

. A .
mezcla liguida de composicion azeotropica es calentada a
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presion constante, ta temperatura se inc enenla hasta
encontrar el punto de ebullicion, una vez que tado el
liquido s2 evapora la btemperatura continua suhiendo. Este
primer orden de transito de fases es identiso a3l Jde la
vannriza:ién de un componente puro, peru difeiente de ia
vaparizacién de una mezcla liduida no azeotropica.
Para un componente puro, la igualdad de la energia
libre de Gibbs en ambas fases, sSe da cuando se lleva a
cabo el equilibrio de fases; termodinamicamente esto se

expresa con la siguilente ecuacion:

la cual equivale a:

-V
J Pav=p v - v (2.4)
[
v
para azeoiropos binarios, ia ecuacion 2.5 debe

cumplirse debido a que en el punto azeotropica, las
compasiciones del liguidec y del vapoy deben ser iguales,
tambien dehe cumplirse gue los potenciales quimicas sean
jguales lo cual conduce a una igualdad en Ja energia
libre de Gibbs pai1a las dos fases.

La ecuacion (2.5) es necesar ia pera ua suficiente
para la condicion de azeétropo. El atro requel imiento
para un azeétropn esta dado por la ecuacion (2.3). La

cual es una simplificacion de la siguiente expresion :

para la fase liguida {(2.7a)

Y P g = wF PX para la fase vapoi {(2.7b)
El utilizar la ecuacion (2.3) o (2.7) es funcion de
las caracteristicas y condiciones del sistema. y la tase

de referencia, va que son expresiones equivalentes, pero
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no iguales.
Para un azeotropo X = Y. para todo . Asi, usando
el siquiente arreglo de ecuaciones. para reemplazar la

Ec.(2.7) en el algoritmo:
1ttty = 0 (2.8)

para i = 1,2,3. . ... -3 los coeficientes de fugacidad
son facilmente calculados con Ecuaciones de Estado.

La Tabla (2.1) muestra un diagrama de (Jujo parva el
calculo de azeotropos con este anueva Aalgor i tmo. | as
propiedades como volumen molar, enerqgia Jibh e de
Helimholtz vy los coeficientes de fugacidad para cada fase
pueden ser calculadas utilizando una Ecuacion de Estado.
El metodo de la secante se utiliza para el calculo de la
temperatura de equilibrio (6 presién) v Ta cumposicién
azeutrépica, va que este me todo [=I-% menos  sensible a
cambios répidos como el Newton Raphson, en 1a pendiente
de la funcion en los puntos cercanos a la conver gencia.

i en la solucion de la Ecuacibn {2.4) no hay viclos
de Van der Waals, se sabe inmediatamente que no puede
haber azeétrupo.

Si hay un ciclu, se tiemne una densidad 1 2al pias a las
dos fases con la cual se comprubaré si Ja eruacion <(2.8)
se satisface. E1 algoritmo nunca busca en las regiones
que no san ffSicas, puesto que se rest inge a liascar en
regiones donde se satisface ia ecuacian (2.6).

El nueveo metodo hace use de la gene: alizal 301 de Van
der Waals de las Ecs. de Estado de Andersaon y Py ausnitz
$1980) para la :umparacién de los metodos para €1 calculo
de azeétrnpus ecuacién (2.9). Sin emba: go, cualquie Ec.

de Estado puede emplearse en €l algoritmo.

} - arv’ (2.9
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El desarrollu de la ec.(2.9 es expuestao en el
apéndice C.

Este nuevo algolitmo puede usal se tanto para
T=cte., como para P=cte., para el calculo de azedt:opus a
P constante, el estimado inicial de temperatuw a se escaoge
como un valor situado entre la menor y la mayor de las
temperaturas de saturacion de los componentes muos. De
igual manera se elige el estimado inicial de presion para
el calculo de azeétvnpos a temperatuw a constante.

La supasicic')n inicial de :umpnsizi:;n azeotropica, se
elige mas arbitrariamente como 1/C para cada componente
de un sistema de C componentes.

La generalizacién de la Ecuacion de Estado de Van
der Waals se uso para demaostrar los calculos
azeotrépi:os. Se requiere énicamente de paramet;os de
componentes puros y parémetros de inter accion binaria

para prede:ir los puntos azeotrépicos.
CALCULO DE AZEOQTFOFOS BASADOS EN EL EFECTO DE LA FRESION.

Para aplicay este metodo @ primero se debe pay tir

del equilibrio vapor—l.{quido a una presién dada para un

sistema binario que foarme un azeétrupo hamnqéneu. De
estos datos, calcular los valores de ¥, Y ¥, con la
ecuacion : r= P/P*® y entonces graficar esta 1elacion

vs.Xt. Después aobtener la presién de wvapor de cada
componente como una funcion de la temperatura solie un
rango del equilibrio vapor—liquida algo mayan al
conocido. Graficar la relacion de presiones de vapou vS.
la temperatura. Todos los posibles azedtrapus estaran
representados por lineas horizontales gque conecten las
dos curvas; al final de esta linea horizontal se da 1a
:ompasicién azeotropica y al otro extiemo la temperatura.
Este metodo es ideado principalmente para azeot: opos
humogéneos binarios pero puede ser adaptado a azeotropos

hsterngéneos Y azeétrapns ternarios. Tambien puede
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utilizarse para eliminar un azevutropo, es  des i, para
encontrar la presion en la cual la composicion

azeotropica se aproxima a ceroc o a uno.



TABLA: 2.1 CALCULO DE AZEOTROPOS A PRESION O TEMPERATURA

CONSTANTES.

1.
[=
3.
4.
5.
-
7.

8.
9.

INICIOD

SELECCIONAR UN VA1 OR DE  Z

SELECCIONAR T° (o P9

caLcuLar VY v v*

caLcuLar aVeT,wY.,2) v avor,vi,2

VERIFICAR auE (A" - a¥y = pvY — v™)

SI SE CUMPLE &, IR A 8. DE LO CONTRARIO, 1R A 3 CON. UN
NUEVO T 6 P OBTENIDO UTILIZANDO EL METODO IE | A SECANTE.
CALCULE ;b‘: (r,wV,z) oy ;‘: '(T,_v“,Z).
VERIFICAR QUE:

Inglrpty = o

SI SE CUMPLE 9 PARAR. DE LO CONTRARTIO ITERAR {{UN EL
METODG DE LA SECANTE PARA OBTENER UNA NIEVA Z E IR A 3.
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CAPITULO 31

MODELOS MATEMATICOS



Los primeros modelos matematicos deé torres arect upicas
se crearon para determinar 3} nirmer e ctanas y
lacalizacion del plato de alimentacion.

Robinson y Gilliland {1 950) publicaron el [ ) e
ulguritmu nara e} disefo de  columnas  azeoctropicas. Esle
tequiere de la PSpE:iTicacidn de la velocidad de fluijo de
los fondos, asi comn su composicion, asupani enda tlujos
molares constantes y especificando v/t en la setcian de
agotamiento.

Lus balances de masa se ) esuelven asando datas Je
volatilidad relativa, plate por plato, caomenzando poar el
reboilar. La alimentacion cs liguido satw ado y se inl cduce
en el plato donde su composician se parezca a la de 13 tase
liquida. El platu superior Liene una composician ile liguido
yue se parece a la de la fase deal reflujo e de ia el
decantador después de la cundensacion.

Black Y  sus colaboradores {(1972) exlemndim aon este
algoritmo a un programa de computadoara que ajusla el plato
de alimentaciow en fa parte superior pAard preversiy la
formacion de una sequpda fase liquida. Los balances de
materia y energia se satisfacen para «cada plalos lo
tanto, l1os flujus de liquido Y wapor vacian de plato =l
plato. Se utiliza la ecuacion modificado de Van Laas para
ctalcular los coeficientes de actividad y la eficieatia de
los platos &s del 100%.

Por ntre lade, los algoritmos de Naphtaii v  Saunthsolm
{1971}, Ross y Seidev (1980) y otros, que Vesuelven la=.
ecuaciones para todos los platps simul taneamente; vy Boston y
Sul livan (1274), qque resuelven las ecuaticones plato a plato
mediante tecnicas de descmnposicidn de ecuaciones, estan
disefados para la Ginmlacién de torres que ya existen, con
muchas especificaciones y composiciones descnnncidaé_'del
producto, adenpas de que no presentan inestabilidad numesica.
Las primeras simulaciones con el algoritmo de Ross y - Seider
confirmaron que era dificil calcular. purezas altas e los

fondos de la columna. Este algar i tmo ha peyvni tido
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experimentar para buscar las condiciones de operacion para
evitar las dos fases liquidas Jonde sea posihle. Y aunqgue
dicho algoritmo no se implementé {en el presente trabaijo),
es importante resaltar algunas de sUS caractes isticas v
aportaciones hechas respecto a las trabbaios anter ior es a
éStE, por lo que posteriormente se hablara de ello.

Van Dongen vy Doherty 1979), tambien consideraron

sistemas con  un dzedtrupn termario homogeneo y tres
azeétropus binarios. Ellos asumier on flujos molares
constantes, alimentacion de l{quido saturado v 300% de
eficiencia en los platos. Ademas intiocdujeron un nuevo

algcr{tmo que aproxima las ecuaciones algebraicas (halances
de masa para cads especie en cada plata en estado
estacianario) cen una sola ecuacion diferencial paa las
fracciones mol de cada especie, tanto en la seccion de
rectificacion como en la seccian de agotawiento,

reduciendose notablemente e1 numero de ecuaciones. Las

ecuaciones diferenciales restantes se inLegran dando
caomposiciones que coinciden grandemente can las s0luciones
de las ecuaciones algebraicas. Al asumir flujos aolares

constantes y excluir el balance de energia simplificendo el
algoritmo que seria dificil de extender a sistemas con
azeétrapus heterngéneos y dos fases liquidas en alqunos
platos.

Por otra parte, Prokopakis y otros (%1981) wodelaian can
una torre ya existente. Ellos obtuvieron relaciones de flujo
que ditieren entre 10-204 especialmente e tegivnes cuiy alla
concentracion. E£1 decantader puade modelarse adecuadamente
con balance.de materia y un modelo de solucion no ideal. Sin
embarqgo, debe tenerse especial cuidado de utilizas laos
coeficientes de interaccion que representan aproxiwadamente
los datos de equilibrio liquido-liquido de Ja turva binadal,
puestc que en la medida que el madelo haga menas
suposiciones, se acercara mas a la realidad.

En trabajos recientes, Prausnitz y colaboradoses (1980)

desarrollaron una tecnica para utilizar datos de equilibrio
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vapnr—liquidn para ios pares binarios, alcohol-agaa y
alcohol-arrastrador; y catos de equilibrio liquida-liquido
para el sistema alcohal-arvrastrador —agua dados los
coeficientes de interaccion por la ecuacion de INJIQUAL. Sin
embargo, e1l1los no incluyen datos de equitlibs ic lLernaria
vapur—liquido 3% vapon*liquidu—liquidu.

Los trabajos de Tsai 19823, fuer on enfocados
principalmente al estudio de dos fases liquidas sobie los
platos de la torve. Para lo cual fue necesario b oducity el

estudioc de Flash can dos fases liquidas. Tambien analizo @l

efecto del arrastrados sobre los azeolropos; asi. para
facilitar la simulacion de torres de destilacion
azeétrcpicas modifico el algoritmo de Fredeonsiood (1977).
Esto es, utiliza el algoritmo de Naphtali, pero en vers de
utilizar la ecuacion de UNIFAC pa}a la evaluacion e los

coeficientes «de actividad, introduce las ELUal bones de
UNIGUAC y NRTL, e introduce dos fases liquidas en e} plato
de los domos.

El modelo mas 1 eciente es el propuesto  pair Kovach
(1986), 21 cual trata de resolver las deficiencias de los
netodas anteriores, estao es, praoblemas (e sencibilidad a
especificaciones, etapas heterogéneas, multiples soluciones
EY régimen permanente; El propone uan modelo mas riguroso y oan
nuevo algoritmo para comparar las soluciones, las cuales
fueron confirmadas por dabtos experimentales.

De esta manera, los modelos que wos  descy jhen el
campor tamiento de los procesos de sepaician multietapa
mul ticomponentes, estan formados por [HIT) conjunto de
relaciones bésicas, que son: ol tlalance de masa, las
relaciones de equilibrioc, las sumaturias de fracciones mol S
flujo de componentes y el balance de enevgia. Estas
ecuaciones son conocidas como ecuaciones MESH, denominadas
as{, por Wang-Henke. Han aparecido varias formas de estas
ecudciones y sus diferentes formas dependen del conjuntoc de
variables de ‘iteracion seleccionadas y de como los halances

de materia y de energia sean realizados, vya sea en loima
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transiente o en condiciones (e esktado antaciooar 1o, B haa
incluido en algunos casos a estas ecuaciones terminns tales
cama, velucidad de reaccion, bombas de cqdlor , el rencia da
etapa, etc.

Antes de entrar de lleno a las ecuacioues v algos i tnas
que han tenido una mayo relevancia en los tr abajrowu che
simulacion de torres azentrépicas, es necesario tenay en
cuenta otros aspectos como por ejomplo, la evaluacion de los
valares K, la eficiencia de plate de Mn o ee vy tas
wmspocificaciones o grallos de libertad (para la resnlucion de

Jas ece. de un determinado modelo).

DETERMINACION DE LOS VALORES K

El valor-K es 1a (elacion de fracciones mol e una
especie en la fase vapar y en la fTase liguida en oquilibrio.
Ademés, en el equilite io las fugacidedes de los compunentes
en ambas fases son iguales. Los valores K se determinan
usando relaciones para la fugacidad en ambas fases.

La fugacidad de la especie ; en la lase vapor sohie el

plato @ es narmalmente  epresentado paor:

o (3.1

donde &rj es el coetficiente de fugacidad y wes deter wminado
usando Ecuacianes de Estado . §i las torres soa sisuladas a
bajas presiones (atmosférica), la fase vapor es normalmente
cercana a una solucion ideal, 8! coeticieunte u- ragacidad es
aproximadamente independients de 1a composicion. )

La fugacidad de la especie ; en. la fase Eicquicta es

normalmi-nte representada por:

S (4.
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donde }‘l“‘ es la fugacidad de las esnecies Como un liquido
puro a la temperatura y presién del sistems vy . es el
coneficiente de actividad.

Desafortunadamente las Tugacidades de liquidns de
sustancias puras son ificliles de calcocular o 1 as fugacidades
del vapar son relativamente mas simples de caliular y san

usadas para estimar las fugacidades liquidas.

La expresion para rvaluar K es la siguiente:

Mas detalles sobi e la evaluacion de 1] apied-:desl y de
los valores K's se da en los apendices A v B

respectivamente.

EFICIENCIA DE MURPHREE.

Debido a rjue el equilibrio es dificil de alcanzas, una
tecnica mas realista para aproximarnos el equilibrio es
introduciendo el concepto de eficiencia.

El numere de etapas requerido 21y tivia © o fverar e

" destilacion es usualmente estimado calculando v imer amente

el namero de etapas tear icas y posteriormente, modificar los
resul tadaos mediante el usa de una “eficiencia e platov o
una "eficiencia de calumna glebal", para cbtener el nameEro
de etapas reales.

Si ya se tiene la experiencia de una columna  similan
los métudus pueden resul tar satisfactorios, pern si =se t) ata
de un nuevo sistema o columna, la sglet cion e tn
determinado valor de eficiencia puede ocasionay problemnas.

Las tres definiciones de eficiencia comunmente -usadas
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para definir el funcionamiento del equipo de destiiacion

las siguientes:

‘Eficiencia de columna total (nﬁ)

0. DE ETAPAS TEUORICAS

ND. DE ETAPAS REALES

‘Eficiencia de plato de Murphree (nm }

v

S M
=9 Yoo oy
1 L=t
donde:
Y = fraccion mol de Ia fase vapo) .

subindicess:
.~ = localizacion del plato contando hacia aiviba.

i-1 = plato abajo del plato i

superindices:
' en un punto sobre los platos
- = "valor del equilibrio covrespondiente a

concentracion liquida exterior.
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e estas definiciones, la eficiencia de columsa global

@5 la mas facil de usar pero tambien es la menos 1ealinta en

la definicion de los procesos, ya gue pasa sistemas
mul ticomponentes la columna “"ideal" no  tiene la misma
distribucion de productio que la columna real.

La eficiencia de plato por cuestiones practicas es la
mas usual y PETrO No es muy precisa, ya que se espera  que
esta, sea constante de plato a plato a e rompanente a
componente. Y esto a su vez depende de la hidiaulica de los
platos y de las propiedades fisicas y de it:ansparte, esto
es, de factores tales «como el area inter facial Y
limitaciones de transferencia de masa y de calar ent g las

fases, y la presencia del arrastrador o “entrajiner’.

ta eficiencia par punto es la mas difii il e wvtilizar
de las tres, Ya e introdece las car arteyisticas de
mezclado de ambas fases, la cual cowlleva a que los

resultados predichos se apequen mas o la iealidad del
funcionamiento de la columna.

Retomando la explgﬁién de la eficiencia de plato de
Murphree y considerando que dos fases liquidas esxisten, we

tiene:

no= - 3.4

GRADOS DE LIBERTAD.

A traves del tiempo, los grados de Tibertad se  bhan
examinado ¥y enumerade para los mecanismos de separacion  que
involucran etapas en equilibrio.

La solucion de los problemas de separ acion

multicomponente, multitfase y multietapa se sncuentia en el
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area de las soluciones simultaneas o iterativas de,
literalmente, cientos de ccuaciuvnes. Esto implica que  un

rnumero suficiente de variables de dise me deben  de

especificar de tal forma que el numer o desc anac ido de
variables sea igual al numero de ecuaciones independientes.
Cuamdlo esto se llieva o cabo, un proceso de separvacian dado
se especifica de manera unica ..

S1 se considera Ta columna aze:’)trnpicn cle ia Faig.
t3.1). El analisis de grados de libertad realizado pasa este
sistema es el siguiente:

S cansidera gque cada linea tiene C + 3 wvariables:

— composicion c
- temper atul a 1
- ‘presion 1
— flujo 1
C ¢+ 3

FLASH A TRES FASES:

Variables Ecuaciones
G4LCra)11 = 4C + 13 Balance por- componenhes -1
Balance total 1
Balance de calor 1
. X Restraiccrones {1acc - wol 4
Relaciones de equil. 2C
Hes. de temperatura 2
Evs. de presion 2
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FIG. 3.1 REPRESENTAGION ESQUEMATICA DE UNA COLUMNA AZEQOTROPICA



PUNTO DONDE ENTRA EL ARRAS THADOR

Variables

{1la entrada del arrast adov

Ecuacio

s Con-—

sidera de un sala componente).

2(C + 3) + 4 + 1 2C +« 11

ETAFA DE ALIMENTACIOMNE

Variabiles

5((:-0;3) + 1 = 8C + 16
NODO DE SEPARACION.
Variables

IC+3) + 1 = 3L + 10
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Balaunce por

Balance lota
Balance de ¢

Restriu. fi ac

Ecuacianes
Balance por compon.
Balance tatal
Balance de calol
Restric.frac.mol
Relaciones de eq.
Ec.
Ec.

de temp.

de presion

Ecuaciaones
lgualdad de fraic.
Balaﬁce total
Balance de calos
mol

Restric. fracc.

Ec. de temperatura

Ec. presion

mal

nes

comp .
t
al .

Coama ]

[0

- U

ac”

2C

+

- e e

g

2(C-1)



REBMOILER TOTAL.

Variables Ecuaciones
2¢(C + 3) = a6 + 7 Balance por companentes c -
Balance total 1
Balance de calor 1
Restricc. Ffracc. mal e
+
N-1 ETAPAT (SIMILAR A N-F> ¥ ((F-1)~) ETAPAN,
Variables . Ecuac iones
NV = N(4(C+3)+1)-2(N -1 (C+3) t.l Balanwce par comp. e -
Nv = BNC + 7N + 2C + 7 Balauce total )]
N, = NCBC 4 7r—-2(N-1) : Balance de calm 1
N_ = 2NC + 5N + 2 Restric.firacc.mol L]
Relacion de Eg. c
Ec. de temperatu a 1
Ec. de presion 1

I=["

Elemento N N
. F.

Flash a tres Tases 4C + 13 3C + 9
punto donde entra el 2C + 11 ©ovoa
arrastrador
{N-F) etapas QIN-FIC+7(N-F)+2C+7 B(N-FICI1S5(N--F) +2
Etapa de alimentcion SC o+ 16 2c + 8
(F-1)-1 etapas SUF-RIC+7(F-2)+2C+7 SUF--2)IC+S(F-a) 2
Nodo de separacicn A 3C + 10 @C v 5
Reboiler total a2c + 77 Cc v 3

N, = &NC + 7N + aC 4 14 NE = 2NC + BN ¢ 5C ¢ 113

Gl = 2N + € + 14
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3.4.1

POSIDLES

9.
10.
11,
2.
19.
16
1G9,
16,
17.
18.

ESPECIFICACIONES DE VARIABLES.

Fraccianes mol y flujo total de alia.
Temperatura de la alimentacion
Presion de la alimentacion
Presion
total

Presion

de c/etapa (inccluyendo reboile
en el divisor A

Presion a la entiada del flash a 3 fases

Presion de la entradsa del arvastrador al
mezolador

Calor transferido en c/etapa (excepto el
vyeboiler '‘parcial)

Calor transferido en el divisor A

Carga térmica del 1 eboiler

Calor transf. en el mezclador {union mez.)
Relacion de 1 eflujo en fondos {(divisor A)
Flujo el arrastrador alimentado

Temp. a la entrada del ar rast: ador

Presion a la entrada

Temp. a la entr. del

Temp. del vapar a la

Calor transferido en

del arrastradoy
flash a tres fases
salida del flash

el fiash

ECUACIONES Y ALGORITHMO NDE TSAL.

modelo presentado por Fredenslund et al.

El algoritmo desarrolladoc por

1sai

N

™ 1

2N C o+ 14

(1982 e basa en el
(1977) el

cral se

basa en los trabajos de Naphtali 'y Sandholm (1971) y tha sido

utilizado para el estudio

al tamente no ideales.

fPara el

del

equilibrio
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incurpnrafon correlaciones de Prausnitz et a2l. (1977,1980 vy
1981} Y Tsonopoulos {19728>. La seleccion de estas
carrelaciones se Jjustifica porgue la separacion se efectua a
bajas presiones, involucrando compenentes polares. Tambien
hizo usoc de la teciica de convergencia de Mewblon Raplhisoin.

La columna de destilacion utilizada para esta
simulacién es la presentada en la Fig. (3.8), y las
especificaciones hechas para ejecutar los calculos de forma

rigurosa para sistemas multicomponentes etapa paor etapa son:

1) El reboiler es la etapa I, mientras que el tondensador
parcial es la etapa N.

2) La eficiencia de plato de Murphree es 100%

3) Localizacion de corrientes laterales y de salida

&4 CDmpuSicién, relacion, estado termico y localizacian de
la alimentacion.

a9) Relacion de fiujo de domos total.

&) Relacion de reflujo o boil—up.

7) Distribucion del perftil de presiones en la cohunna.

€1 producto destilado puede ser un vapoy en su punto de
rncio, un liquido en su punto de burbuja, un liquido
subenfriado, o una mezcla vapor 1iquida en equilibrio. Todas
excepto el vapor en su punto de rocio vequieiren la pr esencia
de un condensador. La Fig. (3.3) es la representacion de una
etapa N cuya nomenclatura es la siguiente:

H = entalpga de la fase vapor

= entalpfa de la fase liquida

= entalpia de la alimentacion

-

= flujo del wvapor total

= flujo de camponente vapor

= flujo de ligquido total

= flujo de componente liquido
= alimentacion total

P
alimentacion de componente

U~ T =< IT

= corriente de retito de liquidn
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v < <
S = corriente de retiro de vapor.

Qn= calor intercambiado con los alrededores

Las funciones que describen la etapa n Fig.(3.3?

listan a continuacion:

BALANCE DE HASA POR COMPONENTE

s, s,
Fylmir = ”*f‘" )lr..i"‘ (1t )v".t - vn—x.i_ lnu,t
n n
f“‘tB o (3.5

sSe

CONDICION DE EQUILIBRIC €Ccumple con la eficiencig oo plato

de Murphreel.

1 - v+ (1~nn)——‘—— =0 (3.6)

Fz(n.i.) =n, [ ni n,t

donde la eficiencia de plato de Murphree (la cual se definio

anteriormente? es rescrita como:s

- ¥ .
hoi n-1,1

n_ o= (3.7)

X .- .
ni Nt N1,

y el coeficiente de reparto es definido pors:

' r. £
Yiy _ i i
Ki= G, = Ca—F 7 3, «3.8)
BALANCE DE ENERGIA.
. s* gV
n ™
F!(n) < l."—L") hn * < 1..'-_V.‘ 2 Hn - Hh—l hnf; -

&2



h F - Q + h mez = O (3.9)

r " i g

los valculos de entalpra asociados con esta ecuacien son los

siguientes:

» Entalpla del igpavuls

o= (7 .Vlc;:l_('r)rﬂ 4N moz €0 .Fis)
donde
(.:pl_(T) = Capacidart c;xlmri"'ica csnccifica del componente
la .cual €% una funcion npolinomial ader la
temperatura .
1rm =~ Temperatura de retarencia usada o livs caleulus
de entalpia, se utiliza el Punko v ama de
ebullicion,
hLmn: = Calor de mezclado zs.

- Eiatelpra el

H, o= v s o T ,va(T):iT .oy (a.90)
re
donde:
CpV(T) = Capacidad calorifica especifica del components,
que es una funcion polinomial de. la temperatura
* = LCalor latente de vaporizacion,
aH = Lorrecrion de la entalpia, dobido - a efectos de

temperatura y prusizjn.
ALGORITHO DE ITERASION

Las funciones discrepantes, F (N), son una medida
cuantitativa de la falta de variables independientes, 1;»:'
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Vrl Y Tr para satisfacen las condiciones fisicas de la
" \
columna.

Estas relaciones comprenden un vector de funciones de

prueba:

-

{3.10)

M
~
1%

il
oM
NI

1

10

w

l.as cuales pueden resolverse para muchas 3igualdades

descconaocidass

(3.11)

4
]
= 1€ =

donde el vector 1 contiene todos los elementos 1 -, V todos

lps elementos vr_'_L ' I todos los elementas Tn' Hﬁs vez que
todus los elementes anteriores se conocsn, puedenn evaluarse
las relaciones de flujo de producteo, composicion v peirfiles
de cnncentracién.

Para resolver 1la ecuacién {3.10) se emplea €} metodo de
Newton Raphson de convergencia simulténea para todas las
variables independientes, X. Generando un nuevo grupoe de
valores de las variables independientes, Xr , a par th de la

estimacion previa Xr-1 del siguiente modo:

~%

= Xr-t — Fi-~ - o
Xr o= Xr-i - Ei-at%e-1) (G0 ’lx_r-x (a.12)
cuarndo (Xr — Xr~1) es lo suficientemente pequefio, el qrupo

de valores correctos de X ha sido encontrado y tla iteracion
se termina.

Las iteracianes son arbitrariamente limitadas de 1la

“a



3.4.2

siguiente formas

1) no se permiten relacciones de flujo molar de cumponentes

con valaor negativo.
2) Si las relaciones de flujo de los componentes excededn ln,
se igualan a este.

3) El cambio maximo de temperatura de cada stapa es 10 K.

El programa piopuesto por Tsail esta limitado en el
sentido de que no es posible encontrar en la literatura
constantes para =] calor especificu del liquido de cualquier
compuesto. lLos datos de Cr liquidu 5011 fdiuy PoCcos compea ados
con los valores existentes de Cr de vapor; por Jo gue .o es
posible resolver cualquier problpma que se paoponga, es
decir, es funcion de la existencia de diclios datos.

El modelo de Tsai tiene cierta versatilidad ya ugue se
puede trabajar la tarre de cinco diferenles mane as
{referidos en el capitulo IV). Da mayor informacion a cerca
de las condiciones fisicas Yy la composirion dex los
componentes cuando se encuentra en una zona de dos tases
liquidas. Aunque la existencia de dos fases liguidas solo

checa en el plato supar ior de la torre.

ECUACIONES Y ALGORITMO DE SEIDER-ROSS.

Dentro de laos trabajos anteriores gue considera on dos

fases liquidas en la simulacion de torres’ azeot:opicas

heterogéneas, se encuentran el, algoritmo de Block y lleguer
(1976, 1977) H ellos trabajaron con el sistema
propancl-etanol—agua con Y sin e ientes laterales

considerando una eficiencia del 100% sobre los platas,
desafortunadamente ellos no discuten las caracteristicas de
convergencia. Boston y Shah {1979) desarrollaron un
algoritmo mas eficiente, pero continuan suponiendo

eficiencia de plato de 100%4. Contrariamente a estos dos
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algoritmus, Rass y Seidm constderaron (N340 ety e 1o cies

plato menos al 1004 puesto gue se ha vazanado que

la eficiliencia de plato sedia menor

[s9} dos,

fases liquidas se torman,

o mucha menor a 100; de abi la necesidad [s 5} reduac i 1a

eficiencia para localizar dos fases ligquidas.

La Fig. (3.4) es un esquemnma de una toire Jde desktilacion

a tresg fases. El caso mas general (=2 iluslrado con

corrientes de alimentacion, corcricntes lTater ales,

transferencia de calo v dos fases liquidass  soabie cada

plato.

ECUACINMNES DE PALANCE "8 MASA POF COOMFONENTE,

Las ecuvaciones de bliance de masa psl a 1a esperie B
sobre el plato - son:
v
¥ z (Vv s LI & P - 5 w!
g i-1 [ [T o] Lot +1 v,
[0 g Ixn = U LR e LM t2.13)
L+L i1 L+ g e [
T H
EALANCE DE ENEFGIA
- F " AN . N
Fh + Q0 + (v - 5 h [ S S - ot
L T i~z [ LB 1+1 e ot
G =8 ght = VLY LR 4 Lt e 9L 14)
L4t (IS SERNEAES 3 1 . 13 3 L
FESTRICCION DE LA4AS FRACIONES MOL.
< = N .
J - .
¥, £ L8 1 t3.15)
j=2 j=L it

Lb
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donde las entalpias molares son dadas coma:
s 1., P2 (3.39)

Cuando no se presenta una segunda fase, se omiten todas
las variables denominadas con superindices pu imas.

Los algoritmos que resuelven las ecuaciones MESH de
forma simultanca tienen bastante exito para simsula torres
de destilacion de N ctapas, con una alta aproxima:iﬁn para
localizar platps con dos fases liquidas; no ello,
Prokopakis inc]uyé en su trabaje e] modelo de Ross y Seider
(19812, ya que este localiza platas con dos fases liquidas.

En este alqgom itmo, las especificaciones incluyen 1a
relacion de reflujo y la relacion de flujo de 1los foudos.
Dando estimados para las relacionks de flujo del liquido vy
del wvapor, y composiciaones y temperaturas de los platos,

composiciones de las dos fases liquidas en equilibrio sobre

cada plato son calculadas aproximadamente. Entonces,
utilizando un metodo similar al de Boston y Sullivan (1974),
se estiman los coeficientes para aproximar los valoies K vy

los modelos de entalpia. Sabre la convergeixcia de este lgop
interno el loop externo es repetido con  nueves valoles de
relaciones de  flujo, composiciones vy temperaturas hasta
lograr la convergencia.

tas ecuaciones MHESH son 1 esueltas usando tecnicas  de
"descumposi:ién de ecuaciones", en: las c¢uales, grupos de
ecuaciones se resuelven ﬁimulL;neamente parae  wry subgrupo
desconocido, sobre taodos los plates. Po ejemplo, las
ecuaciones de balance de masa ¥y equilibrio son combinadas
para eliminar las fracciones mol del liquido de la especie |

en cada fase liquida sabre el plato i, xi; Y xa’ 3 dando los

ultimos valores supuestos. l.as ecuaciones resultantes  son
linearizadas en las fracciones mol del liquida, M“, las
cuales son determinadas por la inversion  de la matiiz de

coeficientes tridiagonal.

Resumiendo, se puede decir que el algoritma ty aba jaba
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bien para sistemas de amplio y cercano punto de ebullicion
con un alto grado de no idealidad. Este evita oscilaciones
entre una y dos fases liquidas durante las iter aciones,
cuando las concentraciones se aproximan a la region de dos

fases 1 iqLIil:las-

ECUACIONES Y ALGORITMO DE KOVACH (1986).

Al realtizar el estudio del tiempo real de respuesta a
cambios en la alimentacion vy en la relacion de reflujo, se
hace necesario un modelo dinamico. Sin embargo, primeramente

se tiene que implementar un maodelo a regisen pes manente para

"limitar 1a solucion antes de extender a regimen dinamico.

La nomenclatura utilizesda por Kovach (19846), s la
usada por Naphtali y Sandholam (19712 con algunos bé‘l winos
adicionales para una descripcién completa del modeln. ia
torre es modelada como una combinacion de wmodelos para un
plato esténdar, un reboiler y un condensadar /decantador .

Considerando una columna de Ml etapas vy sepayando Nq
especies las cuales pueden formar una o dos fases liquidas.
Ademés, la etapa del domo es referida como la etapa | y se
simula como un plato estandar; la etapa de fondos tambien
puede ser modelada como un plate estandar © como un
reboiler. Las corrientes vapor o 1 ;qu ido pueden
intercambiarse entre etapas no adyacentes. Puede bhaber
uc:lusic'!n de la fase wvapor en el li’quidn, del arvastryador del
1iquidn en 1a fase vapor y reaccion qui’mica en el liguido
sobre los platos. Puede especificarse uwuna eficiencia de
plato de Murphree por separado sobre cada plate. Sin
embargo, cuando dos fases liquidas existen Se modelan en
equ‘ilibrio. Una corriente de alimentacién puede intraducirse
en cada plato. Tambien corrientes laterales de vapoy o de
liquido pueden ser retiradas de cada plato. Las etapas

intermedias pueden tener una carga de calor especifica.

Oy
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' PLATO ESTANDAR.

TORRE.

El esquema del plato i de la Fig.(3.&) ilustra las

variables involucradas &n el balance de masa y Energfa. Vj,t.
T‘ Y lji son las relaciones de flujo de la especie | en el
vapor que abandonan 21 plata i (después 1a cory iente lateral

es removidal), la temperatura y la relacion de flujo de la

especie j en el liquido, respectivamente. Estos san
usualmente desconocidos y son las variables de iteracion del
modelo de Napthali-Saindholm. Donde mnecesar iamente, las
relaciones de flujo de la especie j en la segunda fase
]{quida (1 ;,L). Esto es, las relaciones de flujo para las

tres fases son V), i 'j', vyt 'JT -
Los balances de masa para la especie | sobre el plato t

son
M.o= ¢ 1+ 87+ pY9V_ o 1+ 5 g o+ 1+ 5 o« e
i i Vi j AT : 15
v -,
+ YA + X'Aal + KX AY -V -1 R

i F 1 JioL jei+a §.i-1 j.i-2
v L \ \ v w

- . g _ - . . .
PictVies T Piatia e’ o i L By
.U (3.60)
L §

b= 1. . + N

BALANCE DE ENERGIA,

- v v . Lol epe e
& €1+ 87 + g IV H 4 (1 + 8" + pHLint ¢

€1+ 8" & dMthr o+ AYH. + A'h! + ALY - V. L —
i i il it i1 i i i+l i+t
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i-1 i-2 R V-1 k-1 i-g
L " v F L, F v .
P . oo+ L ") =-FH - F'h -P
i+ ittt 1+ irt Led 1 ! i H 1
- T h™ + fH + QR =0 (3.41)
i i Ry i

Las ecuaciones para el equilibrio vapor-liquido  can
eficiencia de platoc de Murphree soan:

[~ Ml L LI LNV S R AL A (3.62)
§i L I 3 s i
i
io= 2, . [T
daonde
-
v - Vi,v 1 thv j i
dert v «pY +FY
1 i 1

. 1 , 1
= T i - li‘ (3.43)
B i
1 = 1, N

t.as variables ﬂt', A: ' A‘i. permiten Jla especificacion de

las ‘relaciaones de flujo "absoluto” de las carrientes
laterales. zpr b4 ¢:‘ san las fracciones del vapor ocluido v
del arrastrador liguido respectivamente. nl‘“ es la
velocidad de flujo de la especie | desde el plato »» al plato
ia ‘r,._‘ es la velocidad de pruduccién de la especie i a

traves de la reaccion sobre el plato i, (li es el valumen del

liquida, ¥y Mni es e)] calor de reaccion en el plalto . /. t.a
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Ec.(3.43) se incluye solamente cuando existe una segunda
fase liquida sabre el plato i, con una sola fase lfquida
estas ecuaciones se omiten, eliminando l?! de las ecitaciones
restantes.

Las ecuaciones (3.40) a (3.43) se aplican a los platos
del interior de la columna, asi camo al condensador parcial

y a un reboiler cuando se conoce 1a carga de calor. Hay

NP}%+1 ecuaciones con igual niamero de var iables
desconocidas en cada plata, donde NPl es el numer o de lases
sobre el plato i. Usando la ordemnacion de Wayhurn ¥ Header
(1984), el balance de masa son las primeras N_ ecuaciones,

el balance de energia es la Nu + 1 ecuacion, y le siguen las
ecuaciones de equilibrio. Ademas, vﬁ sor las primeras NB
v I?i {enando

i
aptiquen). Los vectares de funciones y las variables de

variables desconocidas, seguidas por TL, 1

iteracion son:

£o=Im . ...nm _ EQY" N TP - il I
-t 1.i Nayio b o2,t Ne, i o 1,i ERS
T
= .. . w oL av
‘x“x. Ivtl Ne,i Lo, lN;,i. 1,1 IN:.'L]
Estas situan las grandes derivadas de temperatura del
balance de energi’a sobre la diagonal y reduce la necesidad

de pivotear durante la inversion de la submatriz B del

Jacobiano, Tiguras (3.9) y (3.10).

REBOILER.

Para el reboiler, el balance de energia es reemplazado
con una ecuacion especidicada. Las especificaciunes pueden
incluir: la relacion de flujo de fondos de wuna especie
individual, la relacion de fondos total, la relacion de
boil-up total -] por especies, y la pureza. Las

especificaciones que involucran las relaciones de flujo de
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la fase liquida se refieren a la combinacion de ampas fases
liquidas (por ejemplo, las especificaciones. de puieza se

refieren al promedio de la fracoion mol del ligonidaol.

CANTADOR.

CONDENSADOR

ecuaciones de balance de mosa oy

Con excepcion de lag
descc then EY

equilibrio liquido-liguido, las ecuatciones que

condensador /decantador difieren significativamente e las de
un plato estandar. Considerando la tig.(3.11) ins balances
de masa son:
™ = (1 + 5*)1"' L R =00 I S S 4 L S B O - R oA
H 1 ¥ I 31 j ] 11t PR
- b ' " P . ) .
v,,z '2( j.2 l“‘) BE} FES pn:; p‘rr'
" u = O Pzt s 3.494)
D”’_; uth H (3.494

(= o, K\;, (\'.' S; y S permiten

Note que las variables
cos Jinuidos

especificacianes al ternadas para los

destilados. El balance de energia es reemplazado po) una

ecuacion especificada:z

SP1 = esp s, dv, 1 Ly, 0 €348

diferentes especificacianes

donde las funciones permiten
d’
s ¥

incluyendo T‘ y las selacrones de reflujo, R'= T 1",/)'_‘

R"= .5~ 1" / 5 d» . iLas ecuaciones para [1Y] equilibrio
3

vapar—liquido (3.44) se reemplazan por tas ecuaciones de

punto de burbuja:

= 0 {3.46)

=] ~ P s N s
BP1 1 DR AT e 81, K

donde AT son Jos gl ados de subenf) iamiento, v las

-igualdades de composicion:
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it J

. .
F lh: E dk

= 0 (3.47)

EQ! =
j1

En la ecuacion (3.47) solamente Ns—-1 son ecuaciaones
independientes. De aquf que las ecuaciones asociadas con
las especies con las mismas concentracianes se excluyen.
Finalmente, la ecuacion (3.41) es modificada para exp esar

el equilibrio entre las dos fases liquidas:

ooy ogemy A "y
: MY AT, v AT, x4 (3.48)

con una especificacion

SP2 = espec, - fid', d", T, L), 1 (3.49)
vy las igualdades de composicién
e av
EQ), = ! - z = O (3.50)

£y, E o}

-t

Cuando £1 vapor condensa en casi una sola fase ligquida,
no &s necesaria el decantador vy las ecuaciones (3.48) y
(3.50) se eliminan.

Las ecuaciones de balance de masa (3.44) son similares
a 1as de un plato esténdar, pero son expresardas en  teiminos
de d* y a” ademas de !1. Cuando la temperatuia del
decantador se especifica por debajo de saturacion, la
ecuacion de punto de burbuja se elimina y I'l 1o se considera

en las variables de iteracion. Las funciones = de las

85



ecuaciones (3.45?) vy (3.50) permiten muchas especificaciones,
algunas de las cuales son: (1) relacion de flujo destilado
de una especie en ambas fases, =) relacion de flujo
destilado total de ambas fases, (3) fraccion mol promedio de
una especie en e] decantador, Yy (43} cociente de las
relaciones de reflujo, R'/R". Esto es, 53 las funciones

pueden ser modificadas para incluir nuevas esperificaciones.

Hay NP‘NS + 1+ (NPI - E)Ns ecuaciones e NP‘NE + 1 +
(NP’ - E)NS desconocidas para el condensado decantador,
reduciendose a E’N5 + 1 cuando no es necesario el
decantador. Las vectores de Tfunciones y variables de

itteracion son:

£ = [M ... M SP1 BP EQ* ...EQ' Q" ... a“"
1 1.1 Ne,1 t 1,1 Nes-1.1 1,1 NS,
sP2  EQ" EQ" 1T
£,0 7" Ne=-1.4
X = {M ...d__ T }" ...1° A" _..1" P L
1 1,1 NG,1 1 1.1 NS,1 1.1 Ns,1 $.1 Ne.21

tas especificaciones para la torre incluyen ta pi esian
de los platos, eficiencias de plato de Mu plu ee, cargas de
calor de plato, Y localizacion de corrientes laten ales,
inter—uniones y corrientes de alimentacion. Tambien cuando
la oclu'_-'.ic‘)n, arrastrador o reaccian quimica son considerados
en el modelo, los datos concernientes al disefio mecanico
pueden requerirse (e.q. £1 holdup del liquido, (=3 area de
seccion transversal para g1 flujo, etc.).

' Las funciones de especificacion del caondernsadar 7
decantador y reboiler ambas estan restringidas po las
variables presentes en el condensador/decantador y rehoiler
respectivamente.

Las ecuaciones y var iahles se agrupan par etapa para
producir el bloque tri-diagonal de la matriz Jacobiana. En
las figuras (3.9) y (3.10) se muestran los patrones de las
derivadas para un condensador decantador y dos platos

estandar con tres, tres y dos fases respectivamente. 1l a fase
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vapour es modelada po una Fcuacion de Estada

1iquxda con el producto de la fugacidad del
los coeficientes de actividad {usanda

NRTL) .

BrS.
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CAPITULO v

RESULTADOS’



En el presente caplbtulo se presentan 8 eicapios ios

cuales fueron resuweltos con el programa de sal y dos
ejemplos que fueron resueltos con ol fr ograma des
Prokopakis.

Para tadas las corridas se utilizo 3 sistema

bencenc-etannl—- agua debido a gque fue €) sistema para el
cual se encontrarouon  Lodos los datos vy las vesul tadas
necesarios para podes correr y campgarar jos dos P on) anas
con el mismo ejemplu, como @s el casu de los ejedaplios 7
(Prokopakis) v 8 ( Tsai) y de luos ejemplos 9 (Prokopakis y
10 (Tsaid.

£ el anélisis de vesul tados se presenta tina covy ida
aextra del ejemplo 2 en el cual se tiene una efaiciencia de
plato del 704 (los 10 ejemplas  anteriocres tienen  una
eficiencia de 100 %), para poder observar caimno afecta a

los perfiles de temperatura y composicion de la columnna.
fos 10 saemplos fueron coryidos antes iat meule tanto
por Prokoupakis (7 y 2) como par Tsai (1-6, 8, 10), ya cjerer
ung de los objetivas principales de haces esto fue
verificayry que ambos programas Corrieran bien para poder
utilizartos despues can datos y sistemas diferentes.

Ninguno de los das autaces aclara bien de donkde Son
las tarres para las cuales ae carriero fos O amas.
Solamente Isai wstablece que la planta tiprica pw tticadora
de etanel descrita por Keister (1982), Black (19280) y Van
‘HWinkle (19673, oo 1a gue utiliza él. Ademas ninogum de los
daos autores compara sus v esultados  con fos urp oxisten
experimentalmente.

A) comparar laos i esul tados abtenidos an ta m esente
fesis con los gue obtuvieron lag auvtores se abserva que la
mayaria de ellog concuerdan hastante bian {disc epancias
hasta la sequnda decimal, razon por la cual! no se
presentan tatslas do :omparacién entre las resul tadog
obtenidos por los autor es de los programas y fus abitenidas
en el presente trabaijo.
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EJEMPLO 1

ABSORBEDOR CON REBOILER ALGORITMO DE TSAI (41 ETAPAS).

ETAPA(ALIM)

TEMP (K>

COMP1 BENC(MOL/HR?
COMP2 ETOH(MOL/HR)
COMP3 AGUA(MOL/HR)

TaTAL (MOL./HR)

41

308.200
400.000
169.200

a28.650

591 .850

37

310.97

0.000
191.200
&6 . 600

2358.500

ESTIMADD DEL. GASTO DE PRODUCTO DE DOMOS :
ESTIMADOD DEL GASTO DE PRODUCTO DE FONDOS =

PRESION EN EL DOMD DE LA
CAIDA DE PRESION POR PLA
RELACION DE VAPORIZACION

COL. {(mmHg)
TO =

90

400-000
3&61.100
87.2850

£150.350

787.000

1e3.250

780.000
0.001
6.015-



TABLA 4.1

Ejemplo de la dest. azeotrépica completa-col. deshidratadara de
etanol—-abs. con rebaoiler (utilizando NRTL)

ETAPA TEMP. PRES. EFF. FLUJO LIQ. FLUJO var.
{K) (MM-HF) {(z) (MOL/RHR) (MOL/HR)
1 351.38 760.0 100.0 123.350 741.950
2 351.17 7460.0 100.0 B&65.301 742.360
3 350.54 7860.0 100.0 865.710 744.044
4 348. 86 760.0 100.0 867.374 751.157
S 345. 65 760.0 100.0 874.507 771.838
s 342.45 7460.0 100.0 #895.188 798.872
7 341.19 7&60.0 100.0 ?22,220 813.176
8 340. 974 740.0 100.0 936.52& 817.33532
4 340.%0 760.0 100.0 240.702 818.352
10 340. 89 760.0 100.0 ?41.702 818.5682
11 340.88 760.0 100.0 941.932 818.434
12 3Iq0.88 7&0.0 100.0 $41.984 818.646
13 340.88 760.0 100.0 ?41.996 818.648
14 340. 88 760.0 100.0 941.9986 818.5648
15 340.88 760.0 100.0 941.998 818.647
146 340.88 760.0 100.0 ?41.997 818.4645
17 340.88 7&40.0 100.0 941.995 818.642
18 340.88 760.0 100.0 241.992 B18.438
19 340.88 7&0.0 100.0 ?41.988 B18.631
20 340.88 760.0 100.0 ?41.981 818.5621
21 340.88 7&60.0 100.0 941.971 818.405
22 3430.87 760.,0 100.0 F41.935 818.581
23 340.87 760.0 100.0 P41.931 818.548
249 340.86 7606.0 100.0 241.895 B818.489
25 340.85 760.0 100.0 ?41.83%9 818.404
26 340.84 7&0.0 100.0 ?41.754 818.274
27 340.81 760.0 100.0 F41.4626 818.083
28 340.77 760.0 100.0 ?41.433 817.795
29 340.72 7&60.0 100.0 2451.145 817.372
30 340.64 7&60.0 10G.0 ?40.722 816.765
31 340.52 760.0 100.0 F40.115 815.920
32 340. 36 760.0 ioQ.0 2Te.271 158.797
3= 340.15 740.0 100.0 938.147 813.389
34 337.88 760.0 100.0 346739 811.737
35 339.57 7460.0 100.0 935.107 810.033
35 339.24 760.0 100.0 233.383 808.395
37 338. 91 760.0 100.0 931.745 787.087
38 338. 90 7&0.0 100.0 £51.937 790.137
39 3Ix8.92 760.0 100.0 &£54.987 790.3%9&6
40 338.71 760.0 100.0 6395.246 760.364
41 338.89 760.0 100.0 &6£55.214 727.000
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Ejemplo de dest.

etanol—abs.

BENCEND
n.485
1.580
4.824

13.184

28.472

43.500

50.697

352.810

53.3248

53.443

33.470
Z.377

53.478

53.478

53.478

53.4768

53.478

53.4789

S535.477

53.477

593,475

53.474

53.472

53. 468

53. 463

593.455

53.443
3. 326

83.401

3T.365

53.318

9X.259

53.195

53.141

S3.117

S53.146&6

53.240

54.842

55.004

55.014

24.998

con reboiler
Ferfiles finales de composicion de vapor
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TAEBLA 4.2

ETANOL
59,515
B 419
$5.174
86.816
71.527
56.509
49,303
47.189
15. 476
46.556
44529
46.523
44.521
46.519
45.518
46,517
46.515
46.512
46,507
46. 499
46,488
46,470
46,443
46.401
46.338
46,241
44,095
15.875
35.547
45.064
54,370
435, 401
42,104
40,461
ZR.520
36.400
34,275
3001
52,858
37812
32.725

azeatrépica completa col. deshidratadora de
tutilizando NRTL)

(Zmo 1)

AGUA
0. 000
Q. QQ0
C. 000
Q. 000
0.000
Q.000
0. 000
0. 000
0.000
0.000
Q. 000
0. 000
0.001
0.002
0.003
. 004
0. 007
0.009
Q.015
0.023
C.036
0.035
0.085
0.129
0. 198
0.302
O.8&0
0.698
1.052
1.370
2.%12
T.3IT?
4.699
&.397
B8.36&62
10.452
12.484
12,155
12.138
12,174
12.276



TABLA 4.3

Ejemplo de la dest. azeutrépica completa—col. deshidratadora de
etanol—abs. con reboiler (utilizando NRTL)
Perfiles finales de composicion de liquido {(Zmol)

ETAFA BENCENO ETANOL AGUA
1 0.132 99.868 0.000
2 0.434 99.95686 0.000
3 1.374 9B.626 0.000
4 4.156 95.843 0. 000
= 11.343 88.4657 0. 000
& 24,3568 75.432 0. 000
7 37.699 &2.300 0.000
8 44,037 DR.763 0.000
@ 45. %02 S54.097 0.000
10 46,3957 S53.4643 Q.000
11 46.462 53.538 0.000
12 46.486 53.514 0.000
13 46.941 53.508 0. 000
14 46.493 53.506 0.001
15 46,493 93.506 0.002
14 446.493 53.505 0.002
17 46. 493 S53.504 ©.004
18 465.993 53.502 0.004
19 44. 492 S3.999 0.009
20 45. 492 53.994 0.013
21 46,491 23,488 0.020
22 146. 490 53.478 0.031
23 46, 489 53.463 a.048
24 46. 487 53.440 0.074
25. 446,483 53. 404 G.11%
26 £6.478 53.349 0.172
27 44.47G 53.267 0.263
28 44,457 53.141 0.400
29 46.441 52.952 0.607
30 46.416 52,669 - 0.714
31 446.380 52,255 1.3464
32 46.333 51.659 2.008
33 46.274 50.826 2.900
34 46.208 49.711 4.081
35 46.149 . 48.298 5.553
36 446.115 6. 427 7.258
37 . 46.128 44.803 ?.06%
38 &4.303 30.8341 4.856
39 &66.184 29.320 4.496
40 &£&6.373 29.149 4.477
41 &6.387 27.0%92 4.520

a3



GRAFICAS 4.V Y 4.2 DEL EJEMPLO 1 (ABSORBEDOR

CON REBOILER, ALGORITMO DE TSAI}
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GRAFICAS 4.3 Y 4.4 DEL EJEMPLO 1 (ABSORBEDOR
CON REBOILER, ALGORITMO DE TSAI)

FERELIE DX JNPIEICUL DB LA BEN 4.0, I8 Lo Il DE NDAT




EJEMPLO 2

ABSORBEDOR CON REBOILFR ALCGORYITMO DE TSAY

ETAPACAL1M) 5

TEMP( “K) 308.000 )

COMP1 BENC(¢MOL/HR) 164 .500 184.500
CoMP2 ETOH(MOL. /7HR)Y 206,900 2048 700
COMP3 AGUA(MOL/1HR) 3%.400 39.400
TOTAL 431 .000 431.000

ESTIHAﬁU DEL. GASTU DE PRODUCYTO DE DOMDS @
EST1MADG DEL. GASTO DE PRUDUCTO DE FONDOS @
FPRESION EN EL DUOMO DE LA COL.{mmHy) =
UAIDA DE PRESION FOR PLATO

RELACION DE VAPORIZACTION ;

96

s

NLAPAS Y,

“«13.000
18 .bO()
/60,000
0;00l 
1.000



Ejemplo de la dest. azeotropica completa-col. agotadora de

ETSPA

NaUNR

ETAPA

NdUN-

ETAPA

UHaUNM

benceno (utilizando NRTL)

TABLA 4.4

Paprfilas finales de la columna

TENP. PRES. eFF. FLUJO LIQ. FL.LUJO VAP.
(K> (MM-HS3) %) (MOL/HR) (MOL./HR)
348. 48 760.0 100.0 18. 000 18. 060
345.71 7460.0 100. 0" 36.000 i8.308
343.24 760.0 100.0 36.308 18.651
341.80 740.0 100.0 3b. 651 18.873
341.15 760.0 100.0 346.873 413.000
TABLA 4.S

Perfiles finales de composicion de vapor (Zmol)

BENCENO ETANOL AGLIA

13.257 746,964 ?.775

25.576 65.21%9 9.204

35.980 55.155 8.863

41.909 49.173 8.717

44.515 4&.337 ?.147
TABLA 4.6

Perfiles finales de composicion de liquido (Zmol)

BENCENDO ETANOL AGUA
3.424 . 86,264 10.110
8.441 81.4615 9.940

14.693 75.652 F. 433

20.090 70.433 P.874

23.220 &7. 280 F.479
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ETAPA

U » W

PERFILES FINALES DE COMPOSICION DE VAPOR (4

ETAPA

o d W o~

PERFILES FINALES DE COMPOSICION DEL LIQUIDOD

ETAPA

(1 I |V

TABLA 4.4b

PERFILES FINALES DE LA COLUMNA

TEMP(K)

3446.75
343.55
3w .23
341.53
341.18

PRES (MMHG)

7460.004
760.003
7&0.0082
7460.001
76&0.000

TABLA 4.5b

BENCENO

21.065
30.574
37.228
41.221
44 .392

TABLA 4.b6a

BENCENO

&6.450
13.758
18.850
a21.276
23.049

98

EFIC.

100
70
70
70

100

ETANCL.

&9.537
&0.378
093.841

H43.797
446456

ETANOCL

83.534
7&.335
72.207
79.230
&7 .429

F.L1Q.
(MO /7HD
18.000
346.000
a5.235
34.730
34 .441

F.VvAP.
(MOL./H)
18.000
17.235
16.730
1644610
413.000

MOL 3
AGUA

9.399
P.049
8.931
8.982
9.152

% MOL)
AGLIA

10.016
9.707
9.543
9.493
9.5282



GRAFICAS 4.5 Y 4.6 DEL EJEMPLO 2 (ABSORBEDOR
CON REBOILER, ALGORITMO DE TSAI)
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TAFICAS 4.7 Y 4.8 DEL EJEMPLO 2 (ABSORBEDGR
CoON REBOILER, ALGORITMO DE TSAI)




FJEMPLOS 3 Y 4

CoL. DEST. GASTO DE  REFLUJO Y REL. ME KEFLUO
ESPECIFICADOS ALGORITHO DE TSAY €11 FTAPAS).

ErARALAL IM) 7

TEMP (T10) 351 .000

COMP1 BENUC (MOL/HR)Y 2.384 ”.386

CoMPE ETOH(MDL/HR) 13.854 T L 854

COMP3 AGUA(MOL./HIR) 1.7460 1.760

1ora. IB.OOO. 12,000

ESTIMADO DEL GASTO DE PRODUCTO DE DOMUYS @ 14,340
ESTIMADD DEL GASTU DE PRODUCTO DE FDNDOS : | B
PRESION EN Et DOMO DE LA CUL. (mmHg) =’ TG 000 -
CAlIDA DE PRESION POR PLATO : ) O el
RELACION DE REFLU3JO = ' a.mon
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Ejemplo de la d2st.

ETAFA

-

™
-

ETAPA

[

TN b R

HOOmNO S UN -

Perfiles finales da

TEMF. FPRE.
{K) {MM~HG)
760,90
7560, 0
740.0
7800
740, 0
760.0
I31.16 TL0. 0
350.92 760.0
349. 94 750,00
24B. 15 760.0
3I45.2 740,40

azeotropica camplets
de: T

2tanagl futil

TABLA 4.7

SFE.

(%)

100.0
10,0
100, O
100, G
100.0
100.0
100.0
1000
1060, 0
100.0
100,40

TABLA 4.8

col.

la columna

FLuJo LIG,
(MOL. /HR)

1.770
81.587
81,546
2!.548
81.571
B1.516
81.502
B1.492
81.3503
645,141
&H4.920

rrecuperadara

ando NRTL)

i

FILUJO VAF.

MO/ HR)
79.817
TG.798
79.778
Te.761
7%.74Q
79.7C
77.725
79.755
20,371
81.13¢C

16,270

Perfiles finales de compousicion.de vapor (Xamol)

BENCENQ

0. 000
‘ Q.M
0.001
0. Q05
0.092
0.Z84
1.586
4:.179
&, 223
14_.701

102

ETANOL

?1.531
91.149
0.795
90. 459

8%.8931-

89.3220
87.984
B85.493
83.450
79.333

AGUA

6.4468
8.850
?.202
?.525
10.074&

10.2%

4

10.3428

10.35
10.32

1
1

F. 965



TARLE 4.9
Ferfiles finales de compoiicicon de liguide (Umold
ETAPR EEMCEND ETEAMD AGUA
1 Q000 PL.FaT g. 057
2 L O00 F1.540 B. 359
3 0000 Fi.165 B. 83
a 0,001 FDH.920 ?.178
=] Ca 00 P0.T01 7. 47
& .00 °. 197
7 L0906 a5.377
3 ©.376 8% .377
4 1.352 88.070
b 4,078 85.510
i1 14,701 FTS.I3G

azeotropica completa-col.
etanol (utilizando UNIGQUACY

Ejemple de la dest. recuperadora @ de

TABLA 4.10

Ferfiles finales de la columna

ETAFA TEMF. FRES. EFF. FLUJO LIQ, FLUJO VvarP.
(48] (MM=HG) (8] (MOL/HRY (MOL/HRD
i ZE1.2S 750.0 1020 1.770 79.813
2 z51.24 7860.0 10C.0O 81.587 72.788
2 251,20 760,10 100.0 81.558 79.765
4 351.23 750.0 100.9 B1.535 79.743
S SS1.22 760.0 100.0 81.513 79.724
& 3I51.20 760.0 100.0 81,492 79.707
7 =51.13 760.0 100.¢Q 81.477 79.695]
g 350.88 760.0 100.0 81. 465 79.711
? 34%.93 760.0 100.0 81.481 80.357 -
10 348,16 760.0 10C¢. 0 64,127 81.150
11 543,43 746G.0 100.0 64.920 14.230
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GRAFICAS 4.9 Y 4.10 DEL EJ.3 (COL.DEST.CON 6.
DE PROGUCTO Y REL. REFLUJO ESPECIF.,ALGORITMO

DE. TSAI}
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GRAFICAS 4.11 Y 4.12 DEL EJEMPLO 3 (COL.DEST.
CON G. DE PRODUCTO Y REL. REFLUJO ESPECIF.,
ALGORITMO DE TSAI)

-PREFILES OB TOWPINICING 0 Ll Ma3a YW, BRI LA 0. 0B V1 I
T

1My o EBLET & TG 5 FAA
. B R Ty Sy Sy S Y
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GRAFICAS 4.13 Y 4.14 DEL EJEMPLO 4 (COL.DEST.
CON G. DE PRODUCTO Y REL. DE REFLUJO ESPECIF.,
ALGORITMO DE TSAI)




GRAFICAS 4.15 Y 4.16 DEL EJEMPLO 4 (COL. DEST.
Cull G. JE PRCODUCTO Y REL. REFLUJO ESPECIF.,
ALGORITMO DE TSAI)

JIRFUS DR OSILPINICEL IR LA 3R VAP, 3B Lk ZCL. 33 T XY

FRICCIONLS MOL NE L1 Y.




EJEMFPLO 5

' COL. DEST. GAZTO DE  PRODUCTO Y  REL. DE. FEFLOLO
ESPECIFICADOS ALGORITMO DE [SAT (42 ETAPAS).

ETAPACALIM) a7
TEME ¢ KD H410.97 308. 80

COMP1 8ENC(MOL/HIR)Y U. 000 400. Q0V 400,000
COMP2 ETUOH(MDL /HRY 191 .900 169 . 200 del . 100
COMP3 aGUA (MOL /HR) 66600 28, 650 A L BHO
10TAL 258 .500 591,650 BH0 . S50
ESTIMADD DEL GASIO DE PRODUCTO DE DOMUS = 727 .000
ESTIMADD DEL BASTL DE PRODUCTO DE FONDOS = 123.350
PRESION EN EL DOMO DE LA COL.(mmHg) = 760,000
CA1DA DE PRESION POR PLAIO : 0.001
REL . DE REFLUJO : ) 0,000
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TABLA 4.13

Ejemplo de la dest. azeotrépica caompleta—-col. deshidratadora de
etannl (utilizando NRTL)

ETAPA TEMP. PRES. EFF. FLUJO LIQ. FLUJO VAP.
(K) (MM—=1E) (¢3] (MOL. /HR) {(MOL./HR)
i 351.37 7&0.0 160.0 123,350 742,938
2 351-15 760.0 100.0 B&6. 2688 743.382
3 350.47 760.0 100.0 BLL. 733 745,226
4 3IaB.71 760.0 100.0 B&B.576 792.942
S 345.42 760.0 100.0 876,292 774.546
& 342.32 760.0 100.0 897.896 801. 250
7 3I41.16 7460.0 100.0 924,599 814,708
8 340.93 76£0.0 100.0 938.058 a18. 552
2 340.8% 760.0 100.0 FA1.902 a.448
10 340.89 7860.9 100.0 F42.818 B819.678
i1 340.88 7&0.0 100.0 ?43.028 819.724
1z 340.88 760.0 100.¢ P43.076 819,734
13 340.88 7&60.0 100.0 943.086 8192.7348
14 340, 88" 760.0 100.0 ?4%.088 819.738
15 340.88 7460.0 100.0 f43.088 819737
16 340.88 740.0 100.0 ?43.087 819,735
17 340.88 T&60.0 100.0 43. 085 B19.732
i8 340.88 760.0 100.0 943. 082 g12.728
19 340.88 760.0 100.0 943.078 B819.721
20 3I40.88 760.0 100.0 9aT.071 819.711
21 340.88 760.0 100.0 943.061 819. 696
22 340.87 740.0 100.0 943.046 819.4672
23 340.87 760.0 100.0 943.022 819,638
24 320.86 760.0 100.0 Q42.986 B819.581
25 340.85 760.0 100.0 9424930 8172.497
26 340.94 760.0 100.0 942.84& 817.369
27 340.81 760.0 100.0 F42.719 B819.177
28 40,78 760.0 100.0 942,527 818.690.
29 340,72 780.0 100,60 12,240 818,470
30 340.464 7&60.0 100.0 941.819 817 .865
.31 340.53 760.0 100.0 ?41.2195 817.022
32 340.37 760.0 100.0 940.372 815. 900
33 340.15 7&0.0 100.0 939.250 814.492
34 339.89 740.0 100.0 937 .842 B812.857
35 339.57 7&0.0 100.0 I6.206 811.127
36 I39.24 760.0 100.0 934.477 807. 482
37 338.91 740.0 100.0 932.831 788.168
38 3I38.70 7&0.0 100.0 653.018 791.221
32 338.92 760.0 100.0 &56.071 791. 479
40 S38.91 76Q.0 100.0 456,329 791.442
a1 3I38.89 760.0 100.0 £5946.292 727.004
A2 338.89 7460.0 100.0 0.004 727.000
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TABLA 4.14

Ejemplo de dest. azenbrépica completa-col. deshidratadora de
atanol (utilizando NRTL)
Perfiles finales de composicion de vapor (%mol)

ETARPA BENCENO ETANDL AGUA
1 0.51% ?9.481 0.000
2 1.4691 78.309 0.000
z 9.143 ?4.857 0.000
4 3.924 B6.07&6 0.000
S 29.512 70.488 G.000
& 44.173 55.827 0.000
7 50.925 49,075 0.000
8 52.870 A7.219 0.000
L4 53.340 446.659 0.000

10 53.449 4&6.550 0.000

11 53.474 46.525 0.000

12 093.479 44.519 0.000

13 53.481 46.518 0.001

14 53.481 46.517 0.002

15 53.481 a44.516 0.003

16 53. 481 a4b.514 0.004

17 93.481 46.512 G.006

18 53. 481 46.509 0.010

19 53.480 446.504 0.015

20 9%. 4792 484,497 0.030

21 93.479 46.485 0.03&

22 53.478 46,467 T 0.055

23 53.475 46.440 0.084

29 33.472 465,399 0.128

25 53.447 46,337 0.194

26 893.458 46,241 0299

27 S3.447 46.094 0.457

28 S53. 429 45.878 0.4692

29 53.404 435.550 1.044

30 - 53.36% 43.072 1.859

31 53.322 44,381 2.297

32 093. 263 43.415 J.321

33 33.199 42,122 4.5679

34 53.144 40.482 &.374

35 S53.119 38.540 8.341

36 53.148 36.418 10.434

37 53.241 34.288 12.471

38 94.843 . 33.010 12. 144

39 355.004 32.86%9 12.127

40 . 55.014 32.819 12,146

41 54.996 I2.727 12.276

42 54.9946 3I2.724 12.274
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TABLA 4.15

Ejemple de dest. azeotrépica completa-col. deshidratadora de
etanol (utilizando NRTL)
Perfiles finales de composicion de liguido {(4Zmol)

ETAPA BENCEND ETANDL AGUA
1 0.141 99.859 0.000
2 0.4465 99.535 0.000
3 1.470 9B.529 0.000
4 4.432 95.568 0.000
5 11.983 88. 066 0.000
6 25.477 74.523 0.000
7 38.299 74.523 0.000
8 44,236 61.701 0.000
9 45.965 55.75% 0. 000

10 46.380 S4.035 0.000

11 46,477 53,619 0.000

12 46.498 53.523 0.000

13 45.503 53.501 0.000

14 46.504 53.496 0.001

15 246.5048 53.494 0.001

16 46.504 53. 493 0.002

17 46.504 53.491 ¢.003

18 46.504 53.489 0.006

19 . 45.504 53.487 0.009

20 46.504 53.483 0.013

21 46.50% 53.476 0. 020

22 46.502 S3. 466 0.031

23 46.500 53.452 0.047

24 45.499 53,428 0.073

25 45,494 53.393 0.112

24 45.490 53.339 0.171

27 46.482 53,257 0.261

28 . 46.471 53.132 0.397

29" 46.454 : 52.944 0.602

30 46_428 S2. 4664 0.907

31 46.393 52.252 1.355

32 - 46.3488 S1.458 1.9%96

33 4&.287 50.828 2.885

.34 46.221 49.716 4.063

35 45,151 a8, 305 5.534

36 36.126 46. 4634 7.239

37 - 8486.139 44.807 9.054

38 64.287 30.859 4.853 .

39 b5.167 29.339 4.494

a0 66,357 . 29.1866 4.477

a1 : 56.370 29.106 4.524

42 56.370 29.107 4.524
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GRAFICAS 4.17 Y 4.18 DEL EJEMPLO 5 ( COL.DEST.
CON GASTO DE PRODUCTO Y REL. REFLUJ0 ESPECIF.,
ALGORITMO DE TSAl)




GRAFICAS 4.19 Y 4,20 DEL EJEMPLO 5 { COL. DEST.
CON GASTO DE ®RODUCTO Y REL. DE REFLUJO ESPECIF.,
ALGORITMG DE (SAI)
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EJEMPLO ©

COL  DEST. GASTO DE

ETAPA(ALIM)

TEMP (PK)

COMP1 BENC(MOL/HR)
COMP2 ETQH(MOL/HR)
COMP3 ABUA(MOL /HR)

TOTAL

PRODUCTO Y
ESPECIFICADOS ALGORITHMO DE TSAX (41

40

308.20

400.00

169.200
22.650

571 .850

REL. DE
ETAPAS).

37

310.97

0.000
191 .900
&6.600

294.500

_ESTIMADD DEL GASTO DE PRDDQCTD DE DOMOS
ESTIMADDO DEtL GASTO DE PRODUCTO DE FONDROS :

PRESION EN EL DOMO DE ‘LA COL. ¢(mmHg)

‘CAIDA DE PRESION POR PLATO :

 REL. DE REFLUJO :
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REFLUIO

400.000
261.100
82.280

a80.350

726,500
123.850
760.000
45:000
0.000



TABLA 4,16

Ejemplo de una columna deshidratadora de @tanol con caida de presion
(Utilizende UNIRUAD)

ETAPA TEMP. PRES. EFF. FLUJO LIR. FLUJO VAP.
[153] {MM-HB> Ay (MOL/HR) (MOL /HRY
1 38%.38 25L0.0 100.0 123, 850 781.714
2 384.79 2H515.0 100.0 ?05. 564 781.208
z 384,14 2475.0 100.0 {05, 058 780.896
a 383.37 DAZE.O 100.0 904.746 781.042
5 3892.34 2380.0 160.0 904.912 782.400
& 380.84 2I35.0 100.0 G06.250 786,529
7 378.87 =290.0 100.0 ?10.379 7961485
8 376.03 2245.0 100.0 F19. 995 812.038
g 373.73 2200.0 100.0 935,829 828.544
10 372.22 2155.0 100.0 952, 395 839,197
11 371.24 2110.0 100. ¢ 6B 047 843.937
12 370.45 20465.0 100.0 R&7.787 845, 450
13 BLP. T2 2020.0 100.0 L2-L 3 B4 845,615
19 368,99 1975.0 100.0 FEP . ALS 845,234
15 368,24 1936.0 100.0 F69.084 844. 4645
16 3I&7.52 18685.0 100.0 68. 497 843.972
17 36k 6b 1840.0 1900.0 PH7 .82 843,256
8 365,95 1795.0 100.0 67,107 842.512
19 345, 20 175C.0 100.0 964,363 841.744
20 364.39 1705.0 100.0 F65.595 840.951
21 363,54 16&60.0 100.0 964,802 840,131
22 3I&2.71L 1651S5.0 106. 0 63981 a39.278
23 361.84 1570.0 100.0 P&3.928 838, 386
24 360.95 1525.0 100.0 9&L2.237 837.4464
25 3460.03 1480.0 100.0 961.296 836. 445
2& 359.08 1435.0 100.0 F60. 293 B835. 2485
27 358. 09 1390.0 100.0 959214 834, 184
28 35707 1345, 0 100.0 958. 035 832.a70
29 355. 99 1300.0 100.0 FSE. 720 B831.361
30 354.86 1255.0 100.0 955,932 827.4&72
31 353,67 1210, 0 100.0 953,522 827,692
32 ISL. A0 1165.0 100.0 951.542 825.398
33 351.03 1120.G 100.0 249.248 822.776
34 34%.561 1075.0 100.0 P44, 627 B19.861
35 348.08 1030.0 100,90 F43.712 81&.750
36 346.48 85.0 100.0 F40. 601 B813.589
37 344.83 ?40.0 100.90 9I7. 440 787.304
38 343.44 895.0 100.0 &£52. 6954 791.225
39 342.09 a50.0 100.0 &56.573 791.428
40 340, bé B0OS. 0 106.0 &546.773 724.507
41 3I39.0% 760.0 100.0 656,700 7264500
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TABLA 4.17

Ejemplio de una columna deshidratadora de etanol con caida
presion (utilizando UNIQUAC)
Perfiles finales de composicion de

BENCENO
0.135
0.328
0.768
1.762
3.931
8.316
15.882
25.793
34.738
40.338
43.082
44.321
44.923
45.282
45.553
45,795
46.031
85.267
46.507
86.751
a47.001
47.256
47.517
47.782
48.053
48.328
48. 605
48.884
49.161
49.434
49. 699
49,955
50. 203
50.451
50.715
51.014
51.371
53.936
54.592
55.049
 55.049

117

ETANOL
99, 863
99.670
99.230
98.236
96.067
91,6682
84.116
74.205
65,260
59,659
S56.914
55.675
55.072
54.711
54.437
54.150
53.949
53.704
53.453
53.191
52.917
52.627
52.317
51.979
51.60%
51.182
50. 4693

50.113

49.410
48.544
47.4465
46,123
44,473
42.506
40.249
37.797
35.292
33.247
32.800
32,6465
S2. 669

vapor (Zmol)

AGUA
0. 000
0.000
0.000
0.000
0.000
©.000
0.001
0.001
0. 001
0.001
0.002
0. 003
0. 004
0.006
0.009
0.013
0.01%9
0.027
0.039
0.055
0.080
0.115
0.165
" 0.237
0.340
G. 480
0.700
1.001
1.427
2.021
2.830

3.921 "

5.321
7.04}
?.034
11.186
13.335
12.816
12. 607
12.284
12.284



Ejemplo de una columna deshidratadora de etanol
presion {utilizando UNIQUAC)

TABLA 4.18

con caida

Perfiles finales de composicion de liquido (“Zmol)

BENCENO
0.051
0.124
0. 290
0. 670
1.528
3.401
7.192

13.751

22,386

30. 227

35. 157

37.576

38. &&4

39. 190

39.501

39.734

39.942

40.142

40. 3494

40.548

40Q.75&

40.969

41.186

41.407

41. 633

11.882

42.094

q2.328

/42.562

42.794

43.020

A35.237

43.444

T43.642

43.837

44.044

44.283

614979

&5. 007

&5.794

&42.830
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ETANOL.
99948
99.875
99._708
99,328
58.471
96.598
92. 806
86.247
77.602
&9.770
&4.840
62.421
61,332
60.804
60.492
60.256
60-045
59.834
59.5631
59.41&
59.193
58.940
58.712
56. 447
58.159
57.840
57.4273
57.06C
56.564
55.985
55,221
54.296
53,145
51.732
50.044
48.109
44,008
32,137
29.491
69.153
31.404

AGLIA
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.001
0.001
0.001
0.002
0.002
0.004
0.005
0.008
0.011
0.017
0.024
0.034
0.049
0.070
0.100
0.144
0.207
0.29&
0.425
0.610
0.872
1.242
1.758
2.465
3.409
4. 625
4-.117
7.845
?.708
5. 880
5.301
5.051
5.564



GRAFICAS 4.21 Y 4.22 DEL EJEMPLO 6 (COL. DEST.
CON GASTO DE PRODUCTO Y REL.
ALGORITMO DE TSAI)

REFLUJO ESPECIF.,




GRAFICAS 4.23 Y 4.24 DEL EJEMPLO 6 (COL. DEST.
CON GASTO DE PRODUCTO Y REL. REFLUJO ESPECIF.,
ALGORITMO DE TSAI)
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EJEMFLO 7

ALGORITHMO DE PROKOFAKIS (27 ETAPAS).

ETAPA(ALIM) aa

o,
TEMP{ K) 310.90
COMP1 BENC(MOL/HR3 0.000 0.000
comMpPz2 ETOR(MOL/HR) B9 .000 8%.000
CUMP3 AGUA(MOL/HR? 11.000 11.000
TOTAL $100.000 100 .000
FTEMPERATURA DEL DECANTADOR : 298
ESTINADU DE GASTO DE PRODUCTO DE DOMOS : 442,050
ESTIMADO DE GASTO DE PRODUCTO DE FONDOS 81.000
PRESION EN EL DOMO DE LA COL-{(mmHg?}? " 760,000
CAIDA DE PRESION POR PLATO : . 3.420
RELACION DE VAPORIZACION : .12
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TABLA 4.1%9

Ejemplo de dest. azeotr‘épica col. deshidratadora de etanol
(Utilizanda UNIQUAC y una EFF. del 100% en todos los plataos)

ETAPA TEMP - PRES. FLUJC LIQ. FLUJO VAP.
<K) (AT™M) (MOL /HR) (MOL/HR)
1 356.12 1.200 80,579 477 . 952
2 355.91 1.192 S558.531 477.839
3 355.398 1.185 058.531 477« 756
4 I54.83 1.177 558. 418 478.396
S 393.02 1.16%9 SS8.6895 483. 241
& 349.58 1.1462 563.740 499.320
7 346,19 1.154 579. 638 §520.3508
a 344.73 1.146 &00.773 532. 165
9 344,24 1.138 612,537 535. 850
10 343.98 1.131 6135.963 536.866
11 343.78 1.123 6517.317 537.006
12 343.59 1.115 617.446 536.938
13 343.38 1.108 &617.585 534.798
14 343,17 1.100 617.517 536. 631
15 JI42.94 1.092 &17.377 53&. 421
16 342.74 1.085 617.210 93b. 164
17 342.50 ° 1.077 617.000 535. 848
18 342.24 1.069 616.743 53I5.501 -
19 . 341.95 1.0462 616.447 535. 055
20 341,63 1,054 416,080 . $34.438
21 341.27 1.046 615.091 533.779
22 I40.87 1.038 &6£14.436 519.895
23 340.51 T 1.031 $500. &85 523.214
249 . 340.19 1.023 503.405 . §23.131
23 ' 339.75 1.015 503.793 522.067
28 3I39.17 1.008 502.7&7 520.405
.27 . 338.40 1.000 S501. 1468 457. 4648
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TABLA 4.20

Ejemplo de dest. azaotrépica col. deshidratadora de etanol
(utilizando UNIQUAD)
Perfiles finales de composicion de vapor (4Zmnl)

ETAPA ETANOL BENCENG AGUA
1 ?9.873 0.098 0.028
2 F?.615 0. 357 0.027
3 98.734 1.239 0.026
4 95.860 4.113 0.025
S 87.805 12.170 0.024
& 72.42S 27.551 0.023
7 57.293 42. 680 0.025
8 4%.808 T 80.156 0.034
? 47.313 52.4634 0.052
10 46.550 53.369 ©.080
i1 46.273 -93. 405 0.120
12 446,112 53.708 0.17%9
13 45.959 53.777 ’ 0.263
14 45.780 53. 836 0.383
15 45.556 53. 889 0.553
16 45.2465 53.939 0.795
17 44.879 53. 986 1.134
18 445.3656 54.028 1.604
19 | 43.685 59. 0465 . 2-249
20 42,789 54.097 3.112
21 41.636 54.124 4.238
22 40.192 54.154 S5.653
23 37.474 S6.611 S5.714
24 36.240 S6.939 &.821
25 I4.788 56-804 8.407
26 32.615 S56.474 10.710 .
27 29.364 55.995 14.539
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TABLA 4.21

Ejemplo de dest. azentr&pica col.deshidratadora de etanol
(utilizanda UNIQUAE)
Perfiles finales de compasicion de liquido (“mol)

ETAPA ETANOL, BENCENO AGUA
1 99.9446 0.024 0.029
2 99.883 0.0880 ©.028
3 99. 663 ©.308 0.027
4 : 98.909 1.0463 0.026
S ' 96.4350 3.523 0.026
& 89.540 10.434 0.025
7 74,249 23.726 0.024
8 6£3.008 36.9465 0.0246
2 J6.397 43.568 0.034
10 54,193 45.756 0.049
11 93.9520 46,406 0.073
12 53.279 46.612 0.108
13 53.139 46.701 0.159
14 53.004 44.761 0.232
15 52.850 46,812 0,337
14 92.655 44.858 0.485
17 52.402 44,9202 0.695
18 52.067 4&.943 0.989
19 . S1.621 46.979 1.398
20 51.030 47.011 1.958
21 $0.288 ° 47.033 2.707
22 49.264 47 .090 3.685
23 40.061 56.258 3.680
24 37.235 58.799 I 262
25 © 35.957 59.137 4.905
26 oL 34,449 : 99.002 &. 548

27 32.190 58. 666 9.143 -
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GRAFICAS 4.25 Y 4.26 DEL EJEMPLO 7
{ALGORITMO DE PROKOPAKIS)




GRAFICAS 4.27 Y 4.28 DEL EJEMPLO 7
(ALGORITMO DE PROKOPAKIS)
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EJEMPLO 8

ABSORBEDOR CON REBOILER ALGORITMO DE TSAL (27 ETAPAND

ETAPA(AL IM) 37 ce

TEMPLPK) 298.000 310.%900

COMP1 BENC(MOL/HR) 244 .070 0.000 244 070
COMPE ETOH{MOL/HR) 104 .220 8%9.000 125.220
COMP3 AGUA(MOL /HR) 72 .740 11.000 #83.760
TOTAL 423.050 100.000 S523.050
ESTIMADO DE GASTO DE PRODUCTO DE DOMOS : 442,050
ESTIMADD DE GASTO DE PRODUCTO DE FONDDOS = B81.000
PRESION EN EL. DOMO DE LA COL.(mmHg) 2 740.000
CAIDA. DE PRESION POR PLATO : 5.&420.
RELACION DE VAPORIZACION = . 6&.800
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TABLA 4.22

Ejemplo de dest. azectrépica~col- deshidratadora de etanol
(utilizando UNIQUAC-con EFF. del 100% en todos los platos)

ETAPA

SONOUNDWR =

TEMP.
<)

351.39
347.89
345.99
345.39
345.14
344.95
343,76
344.58
344.40
344.22
344.04
343.85
343,47
543,48
3a3.28
343.08
342.97
342.65
332,35
342,11

341.78
341.38
341.05
330.67
340.10
339.24
338.07

(
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PRES.

MM-HG)

906.120
900.500
894.880
889.2&60
883.4640
878.020
872.400
8&6.780
861.1460
855.540
84%.920
844.300
B38. 680
833.060
827.440
BZ21.820
816.200
B10.580
804.940
799.340
793.720
788.100
782.480
776.860
771.240
765.620
760.000

FLUJO LIQ.
(MOL/7HR)
81.000
631.800
&£51.560
&65.106
£869.949
671,204
&71.445
671.419
&£71.325
&71.211
&71.090
&70.%944
670.831
&£70. 687
670.327
6£70.342
670.119
6469835
&665. 460
668.948
b&&6BL 239
&6H7.261
557.025
558.724
S97.703
9n5. 169
551.177

FLUJQ VAFP.
(MOL/HR)
550.800
570.561
S584.106
588.949
520. 204
S590.445
590.419
590.325
590.211
590.0%90
58%9.%464
582. 831
S8%. 687
58%.527
589.343
58%.119
588.8346
588. 4460
GB7.948
587.239
5846.261
S576.025
577-724
576.703
974.16%9
§570.177
442.050



TABLA 4.23

Ejemplo de dest. azeotr‘épica -col. deshidratadora de etanaol
(utilizando UNIQUAC)
Perfiles finales de composicion de vapoar (Zmol)

ETAPA BENCENO ETANOL AGUA
1 22.798 77.201 0. 000
2 38.934 41064 0. 000
3 48.633 S1.369 0. 000
4 52.138 47.8&0 0.001
S S53.162 46. 836 0. 001
& $3.448 456.528 0.002
7 53.987 44.408 G. 004
8 533.638 46,334 0.008
9 S$3.717 46.271 0.011

10 53.772 44,209 . 0.017

11 53.827 46. 1449 0.027

12 S53. 8081 46.074 0.044

13 53.934 45.995 0.070

14 53. 7684 45. 702 0.112

15 54.032 45.788 0.17%

16 54.074 45.641 0. 284

17 . 54.107 45. 443 0. 449

18 54.126 45. 163 0.709

19 54.126 44.7561 1.112

20 54,095 44,175 1.729

21 54.022 43.323 2.653

22 53. 200 42.113 3. 986

23 55.612 39.918 4.4648

24 55.723 38.5%0 S. 686

25 595.314 36.536 8.149

26 S4.524 32.940 12535,

27 ’ 93.570 27.481 18.948



TABLA 4.24

Ejemplo de dest. azeutr‘épica-cnl. deshidratadora de etanol
(utilizando UNIRQUAD) ,
Perfiles finales de camposician de liquido (Zmol)

ETAPA BENCENO ETANOL AGLA
1 8.944 ?1.034 0.000
2 21.024 78.974 Q.000
3 35.209 54,790 0.000
4 43.802 9. 196 ©.000
3 46.918 53.080 0.000
& 47.828 52.169 ©0.001
7 48.100 51.897 0.002
=] 48.204 51.791% 0.003
? 48,265 51.728 0.004

10 4B8.316 51.473 0.00%

11 48.3464 S51.619 0.015

12 48.411 51.5463 0.024

13 48.457 S51.502 0.039

14 48.503 S1.a31 0.062

15 48.546 S51.354 0.09%9

16 48,586 51.256 0.157

17 48.621 St.128 0.249

18 . 48. 6498 S50.956 0.395

19 48, 642 ’ $50.713 0.623

20 48. 657 50.3464 0.977

21 48. 624 49.855 1.520

22 48.553 49.115 2.331

23 . 57.042 40.809 ' 2.147

24 38.803 . 38.544 2.4651

29 58.923 37.1468 3.9207

26 58.515 35.037 6.446

27 57.721 31.304 . 10.971
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GRAFICAS 4.29 Y 4.30 DEL EJEMPLO 8 (ABSORB.
CON REBOILER, ALGORITMO DE TSAI)
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GRAFICAS 4.31 ¥ 4.32 DEL EJEMPLO 8 (ABSORB.
CON REBOILER, ALGORITMO DE TSAL)




EJEMPLO 9

ALGOURITMO DE PROKOPAKIS.

ETAPA (AL IM) 3w

o,
CTEMP( KD 391.400
COMP1 BENC(MOL/HR) 0.000 0.000
COMP2 ETOH{MOL/HR) 87.000 a87.000
COMP3 AGUA(MOL/HR) 13.000 13.000
TOoTAL 100.000 ) 100.000
ESTIMADO DEL GASTOD DE PRODUCTO PE DOMOS ¢ 386.000
ESTIMADO DEL GASTOD DE PRODUCTO DE FONDOS : E7.000
PRESION EN EL DOMO DE LA COL.{mmHg) = .760. 000
CAIDA DE PRESION FOR PLATO : ) . 3.410

" RELACION DE VAPORIZACION = - 1.9120
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Ejemplo de dest.

,TABLA 4.25

azeotropica col.

(utilizando UNIQUAC, con EFF.

ETAPA

NONGUBUWN-

TEMP.
(K>
356.48
3546.33
3I56.03
355.34
353. 49
350.20
346.87
345.47
345.04
344,86
344,72
344,527
344.44
344,30
344.17
344.00
343.82
3I43.62
343.3%9
343.12
342.83
342.46
342,05
341.62
341.15
340,468
340.23
33%.81
339.44
339.13
3I38.84
338.40
338.38
338.21
338.03
337.84
337.71
337.546
337.42
I3b. 67
336.37
334.49

PRES.
(ATM)
1.216
1.210
1.205
1.200
1.195
1.189
1.184
1.179
1.174
1.168
1. 163
1.158
1.152
1.147
1.142
1.137
1.131
1.126
1.3123
1.116
i1.110
1.105
1.100
1.095
i.089
1.084
1.079
1.074
1.068
1,063
1.058
1.053
1.047
1.032
1.037
1.032
1.026
1.021
1.016
1.011
1.005
1.000

134

deshidratadora de etanol

del 100% para todos los platos)

FLUJO LIQ.
(MGL/HR)
78.768
556.720
5356.720
556.4621
557.222
5&2.104
578.036
599.198
610.780
&14.473
615.862
615.976
&16.171
b6146.127
&£16.052
615.950
&51%5.728
&15.927
&£15.231
&£14.908
&14.455
&13.281
&612.510
611.738
6£10.891
4310.154
&09.535
409,467
&09.039
&08.728
&608. 509
&£08.336
608. 244
408,138
408. 095
&07.989
&07.706
&607.840
&607.761
494.578
492.519
492.306

FLUJD VAP,
(MOL/7HR)
8477.952
477.852
477.841
478.543
483.418
4972.535
520.805
532.425
536.1688
537.227
337.403
337.359
537,284
537.182
536. 960
536.758
534,463
536.13%
S535. 687
535.171
534.418
333. 647
532.878
532.023
S531.303
930,678
530.270
S529.7&0
S29.741
529.567
S52%.476
529.370
529.327
529.220
529. 138
52¢.072
528. P73
528.911
515. 656
513.538
513.549
458. 295



TABLA 4.26

Ejemplo de dest. azeotr‘épica—col. deshidratadora de etanol
(utilizando UNIGQUACY
Perfiles finales de compoasicion de vapar {(Zmol)

ETAPA ETANOL BENCEND AGUA
1 99.873 0.0%8 0.028
2 99.4614 0.356 0.027
3 98.737 1.236 0.026
4 95.849 4.105 0.025
S 87.832 12.14Z2 0.024
& 72.497 27.478 0.023
7 S57.422 42.3551 0.025
8 49.977 49.987 0.035
b4 47 .503 S52.441 0.033

10 45.766 53.152 0.081

11 4&.008 - 03. 367 0.123

12 4b6.366 53.449 0.184

13 46.228 53. 499 0,272

14 46&.064 53.335 0.39%

15 45.855 53.563 0.580

16 45.566 . 53.574 0.83%

17 45.177 $53.418 1.204

18 44. 4645 93. 640 1.713

19 43.932 53. 4655 2.412

20 42,980 93. 667 3.352

21 41.748 53.473 4.577

22 40.200 93. 687 b.112

23 38.338 53.718 7.943

24 36.222 03.774 10.003

25 3I3.953 853.877 12.168

24 . 31.4682 . 54.025 14.292

27 29.553 54.210 146.235

28 27-672 54.625 17.907

29 26.102 . 54.625 19.272

30 24.848 ' S54.813 20.338

31 23.878 54.979 21.142

32 23.149 5%5. 115 21.735

33 22.4608 53.229 22.162

34 ) 22.214 55.317 22.4&7

35 21.925 55.393 22.678

36 . 21.714 55.4461 22.824

37 21.5&0 55.915 22.923

38 21.4446 55.563 22.989

39 21.340 55. 405 23.032

40 18. 330 54.387 27.281

41 17-716 4. 182 28,100

42 18.876 S4.478 26.644
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TABLA 4.27

Ejemplo de dest. azeotrépica -col. deshidratadora de etanol
(utilizando UNIQUACY |
Perfiles finales de composicion de liquide (Zmol)

ETAPA ETANOL BENCENOD AGUA
1 P9.944 0.024 0.029
2 ?7.883 0.088 0.028
3 99. 6563 0.309 0.027
4 98.908 1.064 Q.0286
5 946.445 3.528 0.02&
-3 89,529 10,445 0.025
7 7&.235 23.740 0.024
8 4£3.0086 36.967 0.0246
9 S56.412 43.553 0.034
10 S54.222 45.727 0.050
11 53.3967 46.357 0.074
12 53.342 46.5446 0.111
13 53.218 4b.617 0.164
14 53.097 46,660 0.241
iS5 52.955 44,692 0.352
146 52.772 465.716 0.510
17 52.521 46.743 Q.735
18 52.181 46.764 1.053
19 S1.718 446.784 1.497
20 51.096 46.796 2.105
21 50.267 446.807 2.925
22 49.202 446 .804 3.992
23 47.8561 446.809 5.328
249 46.248 46.828 - &5.922
25 44,415 446. 868 8.71S
26 42.448 446.951 10.59%9
27 46.478 47.074 12.457
28 38.624 47.235 14,139
29 36.988 /7.417 15.593
30 35,622 47,896 16.783%
31 . 34.330 47.739 17.70%
32 33.4B6 47.904 . 18.408
33 33.051 48.022 18.925
34 32.581 48. 122 19.2946
35 32.238 48. 199 19.3562
346 31.98646 48. 2867 19.746
37 31.803 48,324 19.872
3g 31.46469 48.371 19.959
39 31.570 48.412 20.016
40 20.4605 57.997 21.396
41 17.441 96.730 . 25.823
42 16.799 56.523 26.676
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GRAFTICAS 4.33 Y 4.34 DEL EJEMPLO 9
(ALGORITMO DE PROCOPAKIS)




GRAFICAS 4.35 Y 4.36 DEL EJEMPLO 9
(ALGORITMO DE PROKOPAKIS)

FERAILEE D2 CYUPREICIOY 28 LA AN yAP. 2B .0 JX.. D2 Ik BT

--m joeE T T — e
s} ol o BA ;
2 e {l
T 3 ;
- .
e v |
=1 .-535} c’\ e SALMALLALALAALGALISARAALEIAALNA
O i
[Priad Do i
= !
= P
[ i
i
~zagapapcsd Y R S
214 299 3]‘7"~'35£on
Sierrs BE (A TR
FERFILES Ui CIEIZICICH &R Lh FASE LIT. §F b4 L. DN 2 9
Wil poonr d
st o Eu‘ 2 pAL20 = i
i
~os)] ;
Jem; Y :
ﬂf\s.w" < A
bal <, an
208 C0000 2z i
MRS N PO Y T V. CO
Ed S ...A._..ann....:...-:. Lnary ,
= G} R Yen !
= o ',l 7 tQaes Fggeety
S oo L
SRR :’ ‘,' ==:a==nn ucuﬂtﬂo
5,"5{‘ 4 = i
300 Lo 3a g6 oG
n?’;.‘?‘mguxg N



EJEMPLO 10

ABSORBEDOR CON REBOILER ALGORITMO DE TSATL (42 ETAPASY

ETAPA{ALIM) 48

o
TEMP( TK) . 298.000
COoMP1 BENC(MOL /HR) 214.000
COMP2 ETOH(MOL/HR) 2?8.000
COMP3 AGUA(MOL /HR) &1 000
TaTaAL 373.000

39

35:1.400
0.000
87.000
13.000

100.000

ESTIMADO DEL GASTO DE PRODUCTO DE DOMOS
ESTIMADO DEL. GASTO DE PRODUCTO DE FONDOS :

PRESION EN EL. DOMO DE LA COL. {(mmHg)

CAIDA

DE - PRESION POR PLATO =

RELACION DE VAPORIZACION :
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214.000
185.000
74 .000

473.000

384.000
87.000
760.000
3.410
&.400



TABLA 4.28

Ejemplo de dest. azectrépica—cnl. deshidratadora de stanol
del 1004 para todos las platos

{utilizando UNIQUALC,

ETAPA

QONUDUN-

TEMP.
(K)
I51.462
348.17
346.24
345. 66
345.44
345.33
345.21
345.10
344.98
344.87
3I44.76
344. 64
344.53
344,44
344.2%9
344.18
344.06
3I43.94
343.83
343.71
343.99
343.47
343.39
343.23
3I43.11
342.99
342.87
342.74
342,561
342.48
342.34
342. 20
342,04
341.87
341.66
341.42
341.13

340.77 .

340.34
339. 79
339. 03
3IB8. 048

con EFF.

PRES.

(MM=HG)
208.010
904 . 400
200.7%0
897.180
893.570
889. 7460
8846. 350
882.740
879.130
B75.520
B871.910
B&8. 300
B864.6%0
B84&1.080
857.470
a853.840
B830.250
844&. 640
843.030
839.420
835. 810
B832.200
828.5%0
824.980
821.370
817.760
814,130
810.540
B0&4. 9230
803.320
729.710
796.100
792.490
7686, 6880
785.271
781. 461
778.051
774.441
770.831
767,221
763.611
760.001
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FLUJO LIQ.
(MAL. /HR)
87.000
643 .800
b6b63.541
H77.716
£83.008
684,451
&L£84.77S5
4684.803
&84, 755
484, 687
£84.614
684,539
6B4.464
684 . 3488
484,313
&84, 236
684,159
&84 .083
684.005
&83.928
683,849
&83.771
&83.671
&83. 609
&83, 527
4B3.441
&6B83.352
683. 257
683,152
6B3. 034
482, 894
682.720
&£82, 495
©BZ. 192
&81.775
481,121
&80, 381
679.283
&77.857
572.511
S579.203
575.774

FLUJO VAF,
{(MOL/HR)
556. 800
576.541
590.716
596. 008
$597.451
a97.775
597.803
997.795
S97.4687
997.614
597.537
D97.464
527.3688
S%7.313
597.236
597.15%
597.082
597.005
S764. 728
596.848%9
996.770
S5%46.£51
374, 609
8596.527
59&.441
596.352
526.257
596.152
596. 034
595.893
595.720
995495
595.192
574.775
574.171
8993.381
S592.283
590.857
S¥2.511%
S592. 203
588.774
3846. 000



TABLA 4.279

Ejemplo de dest. azentr‘épica—-col. deshidratadora de etcnol
(utilizando UNIQUAC)
Ferfiles finales de composicion de vapor (%mal)

ETAPA BENCENO ETANOL AGUA
1 21.999 78.040 0.000
2 38.058 61.941 0.000
3 48.086 51.913 0.000
4 51.809 48.190 0.000
) S2.90% 47.096 Q. 000
& 53.217 44.782 0.000
7 53.324 46,4675 0.000
8 5%.378 46.4621 0.000
< 53.418 486.581 0.000

10 53.454 46.545 0.0006

11 53. 490 46.509 0.000

1z S53.925 A6.474 G. 000

13 53.5461 45,438 0.000

14 53.9597 46,402 0. 000

15 53.4632 46,36 0. 000

1é& 53. 4468 46.330 0. 000

17 53.704 446,294 G.000

18 GT.741 46.258 0.000

19 853.777 46,221 0.001

20 H9X.813 46,184 0.001

21 53.850 46.146 0. 002

22 53.-886 45,108 0.004

23 593.923 46,069 0.007

24 S53.95° 46.028 0.011

25 53.996 44.986 0.017

26 54.032 45.940 0.027

27 S54.067 45.889 0.043

2g 54.101 45.830 0.0467

29 594. 1353 435.760 0.106

30 84.1462 45.671 0.144

31 S4.186 45.3553 0.25%

32 54.203 45.391 0. 405

333 54.208 435,161 0. 629

34 54.197 44.828 0.974

35 S54.140 44,343 1.494

36 54.089 43.4638 2.271

37 53.976 42.634 3.389

38 53.816 41.247 4.933

39 S53.4621 39.427 b.951

40 54.759 35.974 7.265

41 . 54.278 32.314 : 13.404

42 53.917 27.310 L?.170
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TABLA 4.30

Ejemplo de dest. azeutrépi:a—cnl. deshidratadora de etanol
(utilizando UNIQUAC)
Perfiles finales de composicion de liquido (4mol)

ETAFPA BENCENO . ETANOL ABUA
1 8.525 ?1.474 0. 000
2 20.143 79.856 0.000
I 34.186 65.813 ’ 0.000
4 43.007 S56.992 0.000
5 44.295 53.704 0.000
& 47.262 32.737 0.000
7 47.53%9 52. 4460 0.000
8 47.633 52. 366 0.000
Q9 R7.679 52.320 0.000

1o 47.713 52. 286 0. 000

11 47.745 52.254 0.000

12 47.775 52.224 0. 000

13 47.805 S52.193 0.000

14 47.836 592. 163 0. 000

15 A47.864 52.133 0.000

16 47.897 52.102 0. 000

17 47.928 92.071 0. 000

18 47.95% 52. 040 0. 000

19 47.990 32. 009 0. 000

20 48.021 . 51.977 0.001

21 48.052 91.946 0.00%

22 48,083 51.914 0.002

23 48.114 51.881 0.004

24 48.145 51.847 0.0046

25 48.17& 91.813 0. 009

26 48.207 S1.776 0.015

27 48.238 91.737 0.024

28 48.268 51. 693 0.037

29 48. 297 51.643 0.05%9

30 48.324 51.583 0. 092

31 : - 48.348 51.50&6 0.145

32 48.367 91.405 0.226

33 . 48.380 51.245 0.353

34 48.3892 51.067 0.549

35 48.348 50.780 i 0. 850

KI-] 48.331 50.3462 . 1.305

37 48.263 49.755 1.981

38 48. 155 48. 889 2.955

39 48.003 a47.694 4.301

40 D6.103 3P.032 4.863

41 57.2469 -35.501 7.228

42 S54.792 JIL. 756 11.451
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GRAFICAS 4.37 Y 4.38 DEL EJEMPLO 10 {ABSORB.
CON REBOILER, ALGORITMO DE TSAI)
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GRAFICAS 4.39 Y 4.40 DEL EJEMPLO 10 (ABSORB.
CON REBOILER, ALGORITMO DE TSAT)




CAPITULO v

ANALISIS DE RESULTADOS



2}

B)

Al comparar el ejempls (1) con el (5) ue puede observar
que los perfiles de flujo de liquido y vapar vy el de
temperatura tienen el misme comportamiento y los mismos
valaores a lo largo de toda la columna {graficas H.1,
4.2, 4.17, 4.181. Sin embargo, en c©l arimer casao la
columna tiens una cunfiguracién de absarhedor con
reboiler vy en 81 segundo tiene la de 1ina columita de
destilacion con gasto de producto y relacion de reflujo

especificados. Agqui se puede ocbservar que hajo dos

diferentes arreglos, pero con candiciones de
alimentaciaon v de operacion semejantes, el
comportamianto de la columna no =e ve modi ficado de

manera importante. Lo anterior permite confirmar que el
programa quedé bhien implementado, ya que Ta corvs iente
de reflujo (en el casa de la columnal se taoma camo
corriente de alimentacién en el caso del abso) bedor,
con valores similares al casa de la columna.

AdEm-’_:IE, el plato de diferentia que hay enltie los
dos ejemplos no tiene gran influencia en los resultados
finales.

Con respecto a los perfiles de composiciaon de ia
fase liquida y wvapor (gréficas 4.3, 4.4, 419 v 4 .20)
tambien se tienan valares y un campo tamiento
semejante. Ademas se observa como  en los plataos
inferiores (tanto en la fTase liquida como en  la fase
vapor) la mecla es rica en etanci y en los  supen jureo
ehpieza a aumentar la cantidad de agua, a disminui la
de etanol y la de benceno tiene ligeras variaciones.
Este comportamiento concuerda con lo investigada en la

literatura (is).

Al comparar los dos eojemplos anteriores con el {8 s
puede observar que los perfiles de fluja de liquidu ¥
vapor (gréficas 4.1, 4.17 y 4.21) tienan la mismna

tendencia y valores de la misma magnitud. S5in  embargo,
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Cy

los perfiles de temperatura (gréficas 4.2, 4.18 y 4.22)

tignen un comportamientu diferente. En ! caso (&) la
temperatura va disminuyendo de manera uniforme a lo
de

1argo de toda la columna y no tiene una zona
temperatura constante comao en los dos casos anteriores.
Esto se debe a que en éste ejemplo se tiene wuna caida
de presién alta por plato ( P=45 mm Hg!.

En cuanto a las compasiciones de liquida y vapor
(graficas 4.3, 6.4, 4.19, 4.20, 4.23 y 4.24), se
observa que en ambas fases las composigiognes que se ven
més atfectadas por 1la caida de presién alta son las de
benceno y las de etanol, comparéndolas con lus das

casos anteripres. La composicion de agua ey igual en

los tres ejemplos para ambas fTases.

En 1 ejemplo {(9) vy (10) tenemos el mismo  problema

resuel to cen los dos programas qgue se implementaron en
el presente trabajo. En 21 ejemplo (%) los 1 esul tados
fueron obtenidos con el programa - propuesto paor

Prokopakis y en el (10) con e1 de Tsai.

En cuanto a ios TfTlujos de liquiro vy vapor
(gréficas 4%4.33 y 4.37) tienen variaciones sobretodo en
los platos iniciales y finales, pero los valores medios
son de la misma magnitud. Tambien en el per fil de

temperaturas (gréficas 4.34% y 4.38) el compas tamiento

de ambhos tiene variaciones. :

En el comﬁortamiento de las compasicinnes de
liquido y vapor (gréfi:as 4 .35, &.36, 4.3 Yy 4,400,
tambien se observan algunas diferencias sobretodo, en
la compusicién del agua en ambas Tases. ta cumpusicidn
del benceno para ambos ejemplos es la misma en cada una
de las fases. El etanol tiene un comportamiento mas
constante a lo largo de la torre en el ejemplo 10)
{Tsai) que en el (9) (Prokopakis).

Ltas diferencias entre ambos resultados se pueden
deber a que en el caso de Tsai se utilizo un metodo de
Newton—-Raphson para resclver el sistema de ecuaciones y
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D) En los ejemplos (7) y (B) se tiene otro caso el

en el caso de Prokopakis se utilizo un me todo de

solucién de la torre de plato por plato.
Ademas en este Gltimo casao, se Tijaba el numero de

iteraciones para la solucion del algoritmo. De acuerdo

con los datos repaortados por Prokopakis,
iteraciones, mientras

pste fijaba la

solucion del problema a cuatro

que en el ctaso de Tsai se tenia que llegar a cumplir

cierta convergencia para que terminara el programa.

cual

fue resuelto con el programa de Prokopakis Ej. {7 vy

con el de Tsai Ej (8). Al igual que en los dou casos
anteriores, los flujos de liquidu y wvapar qiaficas

(4.85 vy 4.29) tienen variaciones en los platos

extremos, pero los valores wmedios won de la misma

magnitud. Los perfiles de temperatura tienen algunas

variaciones en su tendencia (gréficas 4.26 y 4.30).
Los perfiles de composicién de siquidn Y vapor
(gréficas “#.87, 4.28 y 4.32) tambrien tienan algunas

variaciones en su comportamiento. La composicion del

agua en ambos casaos es la misma, tanto en la tase vapor

como en la liquida. La composicion del etanal e 1a

fase quuida y vapor cmpieza a descender notablemente

en el casa (7)) hasta el plate 4 o 5 {utilizando el

programade Prokaopakis). En Cambio utilizanda el
programa de Tsai disminuye en el segundo plato. Lo
mismo sucede con 21 benceno pero  a la iuver sa, es

decir, tarda mas en auméntar con Prakopakis, que con
Tsai.

Tambien en este caso las variaciones se deben a la
diferencia en los algoritmos empleados en la solucion
del problema, sin embargo en este caso las
discrepancias entre ambos san menores gue en la

caomparacion anterior.

En el ejemplo (2) se tiene el caso de una columna

agotadaora de benceno (que wva interconectada coiv 1la
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torre deshidratadoy adel ejemplo (1)), Fii esle caso se
puede observay {(graficas 4.7 y 4.8) como por tos domos
sale una mezcla con una compoesicion cas: igual de

etannl y de benceno y por los fendos una mezela quz en

su mayoria contiene etanol. i.a corvieante de luvs fondos
posteriovmente pasara a una torre recuperador a de
etanol EJ. (3, que esta interconec tada can osta

columna.

F) En los ejemplos (3) y (4) se puede observar el caso de
la columna reciiperadora de ctanol. Es el misma  caso
sola que en el ejenplo {3) se utilizo NRTL para
calcular los coeficientes de actividad v en el ejemplo
(4) UNIQUAC. En estos dos ejemplus se abtuvieran los
mismas resul tados utilizando dos cor elaciones
diferentes para el caleulo de coeficientes de
actividad.

Esto concuerda con los establtecido por (13, que

establece gque para ©l caso de mezclas azeotvupicas se

deben de utilizar las corvrelaciones de NRIEL,  (INI1GHAL o
UNTFAC para poder obtener con precision las
compasiciones de las componeutes der [NIYT:Y mezcla

azeutrépxca.

En estos casos Se puede observar {graficas %.11,
4.312) camo el etannl se encuentra en mayer proporcion a
lo iargo de toda la columna, teniendase una mayor
cantidad de este en los fondos que en los domos de ia
torre. Tambien puede verse como en los foundos de la
columna la cantidad de benceno es casi nutla, mientras
que la de agua ez muy. peguefa (trazas).

De manera similar en los domos el compoanente que
s¢ encdentra en mayor cantidad es el etanonl, mienlr as
que de benceno y agua hay una cantidad mas pequelia. £n
este ejemplo se uso la correlacion de NRTL. pata el
calculo de los coeficientes de actividad

En cuanto a las graficas (6.19) v t4.1&6)  estas
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corresponden al mi1smo problema anteriaor tgraficas
(4.11) v (4.12)), @s decir a la coluwnmna ds2 11 etapas,

peroc en este caso se uso la correlacion de UNLQUAL para

el calculo de los coeficientes de actividad. Aqui S5i2
puede observar un compor tamiento en los perfirles de
liquida y vapor muy similar al anterior , es deciy a ia

targo de toda la columna el etanal S entuentra en
mayor cantidad mientras que el benceno y el agua swuio
se encuentran en paquefas cantidades.

En base a los datos de las graficas (4,112,
(64.12), (4.15) v (4.14&), se observa que para el disero
de equipo, es iinlistinto usar una o otra 1o relacion

para el calculo de los coeficientes de acltividad, =in

embargo, desde el punto de vista termodinamico s
observa gue pequeiias variaciones en las coadiciones de
opaeracion puede: provocar serios problemas v eflejados

en los resul tados esto es, gue no tenganrn un significado
fisicc; s5in embarqgo para poder generalizar esto, seria
necesario resolver problemas con diferenles |ipos de
tompuestos ¥ asl ver si Se puede dtilizar cualquiena de
las dos correlaciones o aquella para la que primero E=1=)

encuentren 1los parametros de los compuestos.

G) Comparando el ejemplo de la columua ago ladara de
berceno de S etapas con una eficiencia del 100 % e un

caso y de 70% en el otro, se puede obsevar gue para la

menor etficiencia las composiciones tanto en el Piguiido
camo- en ] Vapor , para el ctannl SO e B en
comparacion con las del 1004 y por consiguiente, las

cantidades de benreno en ambas fTases se ven aumentadas

a lo largo de la columna para la eficiemwia del 704. De

esta manera, la separacién que se obtiene al 70 de
eficiencia es menoa: que la que se obtiene al (00%.
En cuanto a los perfiles de tepperatura, tanbidn

se ven disminuidos los valores a 1o laigo de la columna
para la eficiencia del 70%, mientras que JA cantidad. de

agua permanece casi igual para ambas eficieuacias.
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CAPITULO VI

CONCLUSIONES



AL

La destilacion azeoliropica resulta muy conveaiente y

economica cuando GE tiegnen mezcloes in: madas nor

componentes con puntos de shullaicion cercanus, va o gue

on ol CAaBO g2 efectuar Ta SRPITaLIon cediasnte

destilacion convenciounal He requerivia un “infinito

namerc de astapas”.

La definicion de destilacion azeotlrapica no s0]anente
s usa cuando €1 solvente es retirado de ta coiumna
cumo un aeabrapo Zon una 3 mas e 1o componentes
claves, usualmonte a2 desti ladas sing gue dicho
termino ha saide dado tambien a procesus donde nu  hay
formacion e oczeotiopu, vy 2l usclvente es aelbiy ado casi

exclusivamente en €] destilado.

Al obsevar ldas graficas doe compoasiciuon e finaunido v
vapoer de los ejemplos (1), (5), (e, () ¥ 110 =¥

puede verificar la teoria que establece qgue el sulvente

que se le adiciona auna mezcla, que puede for maiy wuna
azeotrono, debe de tener 1a capacidad de reduc i ja
tendencia de atraccion entire las malecunlas de la

mezcla. En este caso, un solvente no polar ‘beaceono) se
agrega a una wmezcla polar {etansl ~agual para poder
incrementar la volatilidad del compongnte was  polar
(agua)l . Asi, se puaede observar gue a@n tus. platos
inferiures, donde la temperatura es mas alta, no hay
ningﬁn rastro de agua; debido a que al mezcliarse el
alcohol con el benceno aumenta @su  voloatilidad vy se
evapora, ademas de que la cantidad de agua alimentada
es muy pequelia comporada con la del bencene y  etancl,
Asi, en los fondos queda etanal con trazes de beweno,

en los domos se encuentra €1 agua con henceno 13 una

.pequefia cantidad de etanol, ésta mezcla forma  un

azeotropo heterogeneoque despues se condensa v fFarma

dos fases.
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D)

F)

El praograma propuesto par Tsai este 1imjitado en el
sentido de que no es posible encontrar en la literatura
constantes para el calor especifico de liquido de
cualquier compuesto. Por lo que se sugiere que a su
programa se le agrege una pequefia suby utina donde
evalue los Cp's, los cuales pueden ser obtenidos
mediante correlaciones.

El programa de Prokopakis es mas versatil en este

punto, va que solo necesita Cp de vapor.

Se abservo que es indistinto utilizay la correlacion de
NRTL o la de IINIRUAC al ser empleadas pava ia

evaluacian de las propicdades termodinomicas.

Sin embargo, es wecesario resolver pioblemas con
diferentes tipos de compuestos, para poder generalizar
que se puede utilizar aquella correlacion con jJa gue
primero se pusdan encantrar los parametros de dichos

compuestos.

Las ventajas del progvama de Tsai con respeclto a

Prokopakis son :

1 Tiene cierta versatilidad, ya que se  (hede

trabajar la torve de 3 diferentes maneras:

-  Absorbedor-agotadaor
—  Absorbedor con reboiler
~ Columna de destilacion con contidad de
producto  y relacion de reflujo
— Columna de destilacion «on cantidad de
producto vy relacion de vaporizacién

— Absorbedar—agotador con vebhoiles

153



2) Da mayor informacion acerca de las condiciones
fisicas vy la composicion de los componentes
cuando se encuentra en una zona de dos fases

liquidas.

33 Como informacion =solo se necesita las
propiedades de los campuestos y las constantes
de las correlariones (ademas de los flujas,

temperaturas y presiounes de opeoracion).

LLas desvenlajas son las siguientes :

1) No se posible encontrar Cp de liquidos para
cualguier tipo de compuesto en la literatura.

2) Checar la existencia de dos fases liquidas
solo en la corriente de vapos de} plato

super ior de la torre.

[c3] l.as ventajas del programa de Prokopakis, con

respecto al de Tsai son =

1) Como se fija el nimero de iteraciones puede
resolver columnas con una cantidad de gplatos
considerable en mucha menor tiempa {(hasta la

mitad) que el programa de Tsai.
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) Checar 1a exaistencia de dos fases ligoidacs on
todoe los platos que se encuenitan an iba

del plato de alimentacion.

Las desventajas son:

1} Solanmente puede trebajar la torse con un Lipo

de  a.voglo-

a3 o da mucha informacion acerca e las
condiriones y propiedades cuande exisleds dos

faseo liguidas.

1 Se necesita como dato 1a enltalpia dal piala de
alimentacion para podar ejecuta el

programa.
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APENDICE A

CRITERIOS DE EQUILIBRIO

TERMODINAMICO



Las variables primarias de la termodinamica clasica son:

temperatura (T), presion (201 Y las propiedades wmolares,
valumen vy, enerqgia interna Y v entyopia (S). Lo
temperatura es una variable primaria, la presion y el valumen
son definidas directamente por otras tres variables | ima ias;

la fuerza, la masa y la langi tud. La energia interna ¥ la
entropia no se  pueden medir directamente, solo Pienen

significado comoe funciones matematicas.

Mediante la experinentacion se determino que el vaolumen
molar de una fase homogenea e£s5 funcion de la tempervatura, la
presion y la composicion X)) o el numero de mol e (rv).

Generalizando se postula que U y § de una fase homaqgenes san
funcion de las variables mencionadas  anteriormente. De esta
manera la primera  y segunda Jeyes de la  termodinvamica,
conducen a una relacion fundamiéntal entie las varijables

termodinamicas primarias:

dint) = Td(nS) - Pd(nVY) + T i dn (N1}
[
donde :
nLu nﬁmeru de moles de la especie
n o= 5 0= numero de moles totales
= potencial quimico de la especie i

biendo (A.1) para n = 1, se tiene que ) = HS,V,n).
Asi, las nuewvas propicdades termodinamicos on particualar,
a

(H) v 1a energia libre de Gibhs (G) son uéfinjdas

H =t + PV ta.e?
G =H -~ 75 (N.3)

entonces:
nG = nld + PAVY) — T(nS) (A.4)
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dinG) = dtnl) + PdinV) + (nV3dP - Td(nS) - (nS)dt (A.5)
sustituyendo (A.1) en (A.S):
d{nG) = —(nS)dT + (nV)dP + T p:ﬂ\ {(A.&6)
La ecuacién (A.&6) es equivalente a (A.1) vy representa una
relacion fundamental. Asi, para cada fTase, en un sistema
multifasico v multicomponente la enErgia libre de Gibbs esta
dada funcionalmente por la siguiente expresién

G = G(T,P,nl,nz, “uey nﬁ

Ia cual tiene una utilidad potencial. lLa diferencial total de

G ewn:
a B a6 a2 G
a6 = (3 2o HT T CFE 2n 9 O35 n,L>T.P.r.i any A7
cansiderando que n = 1 y comparando (A.&) can (A.7}:
a6 -
C T >Erl~ S (~.8)
g G ~ .
CaE ™ v (AL

al sustituir (A.8), (A.2?) v (A.10) en (A.7) para n = 1 se
obtiene.

<
dG = -SdT + VdP + [ uﬁnl {(A.11>
i=s .

La ecuacion (A.11) es va solamente funcion de T, P v %y de
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manera analoga, se pueden encontrar expresiones para S, V, Hoy
H, Cp, etc., como funciones de T, P y X.

En un sistema en equilibrio de fases se tiene lo

siguiente
2= ,_,iz’ = p V=l = u” (A.12)
de manera analoga
B R T {(A.13)
P = PP p® 2 = p'? (A.14)

Puesto que el potencial quimico no puede ser expresado
como una cantidad absoluta, (debiddo a que valoves ' de este
menores que la unidad 'implicarian logaritinos negativos los
cuales no tienen un significado fisicu), los valores numericos
de dicho potencial son dificiles de relacionar con cantidades
fisicas medibles, por lo que es poco usual comos  criterio de
equitlibrio, para lo cual es necesario introducirv el concepto
de fugacidad.

En los primeros afios de este siglo se introdujeron vavios
conceptos basicosz propiedades parciales, fugacidad y solucion
ideal.

Una propiedad parcial es definida paor la ecuacion:

o= 200, (N.15)

donde ﬁk es el valor molar de alguna propiedad extensiva. ta
interpretacion mas simple de la ecuacion (A.15) es que esta
distribuye wuna mezcla apropiadamente entre las pspecies
quimicas que la constituyen. Rsi, ﬁ; tiene las caracteristicas
de la propiedad de la especie i en la mezola. thna consecuencia
matematica de la ecuacion (A_.15) es la siguiente relacion:
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(R.16)

la cual muestra que las propicdades parciales cambinadas en la
relacion mas simple conduce a 14 produccion de la propiredad de
1~ mezcla.

t.a Tugacidad por gSu parte, es una propiedod termodinamica
auxiliar qque relaciona la funcion de Gibus. Se tiene que para

una mezcla, la fugacidad r se define como:

d = RT dtInf) o, M. ctes.} {A.17>
v
X i
1im =l 1 (AL18)
Py

Para el caso especial de ana especie pura: :

dgG = RT d{}.f l=cta. {A.19)
+ i :
Y [! )
1im e =} (A.203
PO

para la empecie i, comu parte de una mezcla, ta fugacidad de

1 se define por:

dff = RT delet T=cte. (1)
v

tin = = (h.22)

po .

Al integrar (A.221) a 1T y P constantes y desde - aaa i =0

testado puro) hasta una n :
G, B, = Rl ITntf) = R 1nf) 1A.23)
los valores de G\ Yy f; sail fijados a una temperatin-a y presion
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debido a que las propiedades de las camponentes puros son
funciones de T y P solamente. En el equilibrio se tiene Qgue
AG=0, asi: .

1n \“_L - JnfL = 0O {A.24)

Para que esta ecuacion sea val ida, la fugacidad del
companente en la mezcla debe ser igual a la del campaonente
puro, asi. para un sistema con "C" componentes y P fases, se
tiene que un criterio de equilibrio alternativo es el
siguiente:

-~ ~
f

r =

t
1
2

- ... F (A.2s)

Para un mezcla de gas ideal se reesplaza V por TR/, asi
dG' = RT d}.P a T, X = ctes. {(A.26)

donde el apéstrnfe {'}) denota la propiedad del gas ideal. Asi,

para mezclas ideales, del Teorema de Gibbs
- v [, 1% ~ !
[c] T x5, RY £ % 1nX ta.a7)

De las ecuaciaones. (A.B8), (A.?) y (A.2) se tienc:

5 = SL'“ R .‘{L 1.‘1\-.’l (A.28)
vt o= oA VY - (tA.29)
£ I A B | (A_30)

Dichas @cuaciones estan implicitas en la Ec.(A.27). Ademas, la

Ec.{(A.10) produce:
g =85 =6*' + RT 1nk A.31)
. L i 1 .

donde:
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dB* = dB ' + RT dInk (T=¢te)
de la ecuacion (A.25) escrita para una especie# pura

(A.32)

dE ' = RT dln(XP) (T=cte.) (A.33)
tLas propiedades de un fluido real,

con las qgue tendria wun gas

pueden ser
ideal

comparadas
a la misma
compusi:ién. El resultado de la comparacién da las propiedades
residuales, asi, por definicién:

P, T vy
M -

CA.34)

(A.35)
4G ~ G') =
o

Aplicando este concepto a la funcion de energia de Gibhs,
y sustrayendo la ecuacion (A.25) de la (A.17):

RT d 1n /P

T,
46" =

donde

X = ctas.
RYT d 1n
@

{A.35)
b T, = ctes.
es @) caoeficiente de fugacidad definido como:
# o= FIP (p.37)
Integrando 1a ecuaci;n tA.36) 2
6" =Rl In o tA_38)
La constante de integracién desapareée, porque para P=0,
GR=O asumiende que 1In ¢ = 0. Para el caso especial de
componente puro iz
B = RT In ¢ B

un

{A.29)
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Para la especie i, como un constituyente de una mezcla,

restando la ecuacion (A.18) de (A.21):

EN
= = 1
d(Gi - Gt Y = RT d 1 ] T=cte.
IS
—R -~
th = RT d In ¢ T= cte {A.40)
~
donde ¢k es el coeficiente de fugacidad de la especie i en La
mezcla, definido como:
~ ~
o=k 4 AX P (A.41)
1 [ it
Integrando la ecuacion (A.41):
e ' -~
GL = 171 1In ¢l (A.42)

Una forma alternativa de la ecuacion (A.&5} se deriva de
la entidad matematica:

G 1 ] .
n - [Mﬂgyld|

AL

1}

Sustituyendo d(nE) de la ecuacion (A.&) y G de 1la ecuacion

(A.3):

Gy _ _ . onH L v My dn (A4l
R e L i

para el estado de gas ideal la ecuacion {(R.43) queda comoa:

. — &
d(Ee) = a0 ¢Map o+ 1 e dn, (A.a4)
RT " RT
can n - reemplazado por Gl en 1la ecuacion (A_43) v
reemplazando H por ﬁﬁ de la ecuacion {A.44), restando - westas

dos ecuaciones:
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P

R » R
\ o .G
d(l-'-G - (_EI_IF T 4 (nv AT + § ar A (A.a5)
R

RT T

donde las definiciones de las ecuaciones (A.34) vy {A.35) han
sido consideradas. Esta es uana relacion fundamental de
propiledades residuales.

La ecuacion (A_42) tambien puede escribirse como:

~

P C R v 2 .
4EP = ¢ dY  (EOEP 4 £ 1n 4dny tA.ab)

Trabajando relaciones de propiedagdes residuales Sse  puede

escribirs

o (c"/RY

He=-712¢ o LS I g A AN (A.47)

";_: = (i’._‘%.n_g_‘l’.) (a.a8)
1= ;L = (i_(—!z;_e-ﬁl}%q'n)'rymj = (’i%'—lr%%_&)“r.r.nl | (A-H9)
donde la segunda forma en cada caso sigue Ia forma de la

ecuacion (A.38). La ecuacion (A.446) puede escribirse camn:

. P
d In. v = i dpP T, » = clLaes. {1.350)

|

b}

dande, por definicion:
n
Vi = v - V' = v - RT/WP

Los valores de V" vieren directamente de expei imentacion
de las variables PVIX vy la ecuacion (A.S0) proporciona 14 L 3
a traves de la ecuacion (A.49) se producen wotras propiedades

interesantes:s
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En principio la Ecuacion de Estado de PVT, aplica tanto
para gases como para liquidos, no obstante en ta practica la
representacién aproximada de propiedades de liquidos
proporciaona mucho mas dificultad. Asi, una formslacian
alternativa de sclucion termcdinémica se ha desar: ol lado para
ligquidos. La idea cliave es la de una solucion ideal. Por
definician :

Y %1 (A.S1)
donde el superindiue indica una propiedad de soluacion ideal .
Expresiones para todas las propiedades de =oluciou idea) s
deducen de esta ecuacion.

La integraciaon de la ecuacion (A.21) para el esltado  puro
©y al estado de . en la solucian a la misma temperatur a Y

presion da:x

8 -6 = R In ?L s A sa)y
para una seluciom ideal: :
f;‘i” =B, RT In X (A.53)
vy de la ecuacion (A.1&6):
¥ = £ 4B, + RT T P TS abed

Las ecuaciones (A.8), (A.9) y (A.3) producen en este caso:

s = nxs -Rg A.S55)

id

v =1 Xi.vi . {A.S586)
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HY = moxn tA.57)

Tanto se pueden comparar las propiedades reales de un
fluido con las propiedades de estado de gas ideal, asi tambien
se pueden comparar las propiedades reales de wuna mezcla de
fluidos con las propiedades de solucion ideal a Ta misma
temperatura, presién Y composicién. Surgen asi las propisdades
en ejlceso las cuales son anélogas a Ias propiedades

residuales:

M= =M - mt tA.SE)

AS = A - ﬁ“" (n.57)
85 =6 ~ L X6, - RT I X 1In X (A.60}
s =85~ pxs + R ELX In X (Aual)
vE = v - pxv, (A.62)
HE = H - ¢ xH, (A.63?

Las propiedades en exceso estan cercanamente relacilonadas

a los cambios prapios de mezclass
&M =M - ‘\"N.l {A.H4)
Estas propiedades miden el cambio que courve cuwando una
mol de mezcla es formada de constituyentes puros =2n un proceso

de mezclado a temperatura y presion constantes. {a definiciaon

de la ecuacion (A.44) da las ecuaciones (A.&0) a (A.63):

67 = AB - RT }:X,‘ in Xi (A.63)

0
il

F=a5 rR DX 1n X (A.6E)

i
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VE = Av (A.&7)

HE = an {(n.68)

i.as propiedades en exceso son realmente calculadas de las
propledades de cambio de wezclas y viceversa.

El foco de atencion de las propiedades de cambio son &V y
2H va que estas pueden ser medidas experimentalmente, es decir

divectamente.

F-  of

pesafortunadamente las medidas de AV = v A = H

para mezclas liquidas no dan los calculos de B°. Fara esto,

son necesarios datos de equilibrio liquidu/vapor Jos cuales
son relacionados a G como sigue.’ Restando (A.53) de la
(A.52) =
~
=E = A~ud fi.
Gl = Gl - GL = RT 1In T
(IS
o th.69)

donde los coeficientes de actividad ¥, estan definidos par:

¥y, = ) . : (A, 720)

Acorde con la ecuacion (A.16):

i}

_ . E
=Lx §

v

/ RT

3ya

Yy por la Ecuacién {(A.69) se tiene:

[ :
&Y = b XL ) ETE ’ (A.71)
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Los valores de H s calculados eupEn imental mente a

‘partir de datos de eyuitlibrio liquioo vapar cown la ecuacion:

tA.72)

donde 2, @5 w factor secundario de orden unitario que nueds
ser evaiuadu de datos vnlurnétricos para el equilibrio de
fases, por correlacion de tales datos:

La relacion prapia tundamental para las propiedades en
exceso se da de la ecuacion (A.43). Para una snlucion ideal

esta es:

wed
id id L | I8
nG _ ,-nH . nyY . L -
dC——R-f-- = ( n? AT+ (»-RT—)UP + 8 gy dn, h.73)

Reemplazanda = por B en la ccuacion ta.a3) v ; [51:1)

R .
la ecuacion (A.73) y restando ambas ecuaciones se tiene:

4
905 = ¢

-nH 5 nv
—— " Scli? ., ‘7¢
- 3dT (Fl'l LU LIRS aT dnl (.74

donde se involucran las definiciones de las ecuacioies (A.58)
v (A.S5%) . Cansiderando jo  ecuacion (A.6Y), esta eclacian

tambien puede escribirse como:

nG ~nH nv o
02 3 = T + v " . e
d¢ =3 [¢ Sl (R‘I 8P+ T 1n ¥, dn-, CAL75)

La ecuacion (A.75) es analoga a las ecuaciones tA.H3y vy
{(A.44), gque a su vez son ané]ogas de (A.47) a (A.49), asi: en

la Tabla A.1 se da un resumen de las ecuaciones claves.
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TABLA ALl

RESUMEN DE ECUACIONES <CLAVES

0
d(rR—‘TGr‘ = a7 nv dP + T 'T?—; dn

. T 1
RT R

a0 o dE e B odn 2 dny

3¢5/ RTy 1
aT PN

[ 73
vE sRT = [ S28E__ LRI, R S AAL7T

tA.78)
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La formulacion de soluciones termodinamicas derivadas de
las propiedades en exceso, es Gtil para encontrar las
proupiedades reales, ya que HE, vF Y 7 pueden ser evaluadas
experimentalmente.

En l1a tabla A.1 se muestra ia relacion de propiedades
fundamentales para la funcion de Gibhs y las dos relaciones
an;lcgas, las cuales relacionan las tres funciones de Gibbs de

mezclas con sus respectivas propliedades parciales.
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APENDI!ICE B

EVALUACION DE COEFICIENTES. DE

DISTRIBUCION



A partir de las propiedades termodinamicas surge  otro
parémetro impor tante, que es el coeficiente de distribucion el

cual se define como:
K o= Y 7/ X (B.1)

donde K,L= Ki(T' P, )5[, .",l)- Este coeficiente es una medida de
la facilidad con que se puede separar un componente’ en una
mezcla. Este se puede calcular a través de 1l1a evaluacion de
las fugacidades. Para el equilibrio liquido—vapur se debe

cumplir ques

1 v
B t8.2)
Las fugacidades son sustituidas por expresiones
equivalentes que invoelucran las fracciones mol, las mas

comunes son las siguientes:

£ o= p) v Y (8-33
i [ 1 .
PAR 1
AL 1. L
o= 0 XOF (B.4)
& L+ il 1
AV v
AN N A ) . CoB.S)
i it .
PAR 2 . . .
R o L. :
o=@ " X P (HB.aN
L i M .
Como no todas las mezclas se comportan de igual manera,

el coeficiente de reparto & de distribucion (K) se puede
calcular de diferentes maneras, dependiendo de 1a natuy aleza
de la mezcla, la temperatura y la ﬁresién.

: A partir de las ecuaciones (B.3) y (B.4) se thiénen los
coeficientes de actividad del componente t en la fase liquida

y en la fase vapor:
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(R.7)

Yoo

M

v _ _f

Yy, = o o (8.8}
r F

De manwra analaga, de las ecuaciunes (8.5) v (B.&Y, se
obtienen los coeficientes de fugacidad del cowmponente @ e 1a

fase liquida, y en la fase vapors

o= e (B9
AT tB.10)
Estas ecucciones dan dos formulaciones simeti icas y dos

asimetricas para el valor e K‘. Iguaiando lan ecuaciones dzl

par 1 y del par 2, se obtienen los simelricas:

K = 1 /v = -t (B.11)
i (R RS
. 1
K = Ci.12)
‘De méﬁnra similar 't
e
[ (8.13)
t v v N
[
Ki = (tB.14)
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Otras formas de evaluar K sarns

K o= (B.15)
K= (B3.16)
K = a + bT + cT” + oT? Pscte. (B.17)

La ecuacion (B.17) es obtenida mediante wuna correlacion

de datos experimentales.

EVALUACION DE K A PARTIR DE NOMOGRAMAS.

Ademas de las graficas de log X vs 1/7T, para lineas a
prEsién constante o las gréficaa de log K vs log P. con 1lineas
a temperatura constante, existen otras tecnicas eapiricas
utilizadas frecuentemente parva hidrocarburos, como  son los
namogramas. Con e! uso de estos ultimos se pueden  obtener
correlaciones Empiricas mas compactas para los valores del
coeficiente de reparto K (eq. liq.—vapur.h

Existen principalmente cuatro tipos de nomaogramas para
obtener los valores de K, identi fFicados por sus ascalan

pal alelas y rejilias, asi como POr sus autores y 1 eferencias:

TirPO ESCALAS PARALELAS REJILLA AUTORES

1 Py T CP y K De Priester
11 Ty K C‘_ P Hadden vy W.
Irx K y Cr Py T Grayson
Iv K y K Py F"1 l.enior etal.

0
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Los nomogramas tipo 1 no incluyen parametros de

camposicién. De Priester propuso su nomograma coma una primera
aprcximacién para 2! uso de las cartas PTC-K. Este tipo de
nomogramas es mas conveniente porque Tijando <solamente la
temperatura y la presion, se pueden obtener los valores de K.

E1 nomograma tipes I1 de Hadden presents factores de
correccion por efecto de la compusicién los cuales son funcion
del punto de ebullicion del promedio molal del sistema.

La convergencia de 1a presién no fue incluida en ninguno
de los nomogramas del tipo I a 11, pero este parametro de
correlacion fue incorporado en los nomogramas del tipo 1r vy
IV. Hinn Cnnsbruyé SUu nomagrama para una Ph de S000 de tal
manera que todos los valores de K conver jan al valar de la
unidad a una presién de S000 psia.

Unas de las versiones de este tipo de nomograma se
encuentran en las figuras (B.1) y (B.2).

Este tipo de nomogramas se puede aplicar a otros valores

de Py diferentes a S000 utilizando una correlacien auxiliar

danda wuna "Rejilla de Presion” como una funcion de la
sCanvergencia de Presitn y la Presion del Sistema®.

El tipo IV es el namograma K de Braun qte Fue
desarrallado por Lenair et.al. En esta correlaciun las

variables son agrupadas de tal faoarma que los wvalores de K
como una funcion de K;o (valores de K a 10 psia) y de las
presiones del sistema y la convergencia de la misna. El valor
de Klo es una funcion de la temperatura solo pava cada
hidrocarburo.

Las figuras (B.3) a (B.B) son una copia de parte = 1las
cartas o gréficas prasentadas por HipKin, las cuales titlustran
este dltimo metodo. las figuras (B.3) y (B.4) son dos de las

11 graficas recomendadas para encontrar la convergencia de la

presién -

fLas figuras (B.35) y (B.&) son dos de las 14 graficas
recomendadas para la estimacién del wvalor de K‘”. i.as figuras
(B.7) y (B.8B) son los nomogramas, tada uno de ellos cubriendo

diferentes rangos de presién i.e. 10 a 500 en la figura {B.7)
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y 150 a 1000 en la figura (B.B).

GRAFICAS P-7T-C PARA OBTENER K PARA SIST. DE HIDROCARBUROS EN
EQUILIBRIO LIGUIDO-VAPOR.

En 1954 De Priester publicé una serie de graficas para
encontrar el valor de K de bidrocarburos, basadas en los
coeficientes de fugacidad calculados con la ecuacion de estado
de Benedict-Webb-Rubin, empleando dentro de Jas gqraficas las
moles promedio en el puntc de EbulliCién, como un paréMEtrD de
ta campogicién. Esto Yo hace para 14 hidrocarburas.

En esta correlacion De Prister hace 2 graficas para cada
sustancia, una para la fase vapor y otra para la fase liquida,
dando los coeficientes do fugacidad como wuna funcion e 1la
temperatura, la presion y las moles promedio en los puntos de
ebullicion de las fases liquida y wvapor.

Estas gréficas cubren temperaturas de ~100 a 400"k ¥
presiones del orden de 1000 psia y puntos de ebullician de
-200 a 200YF. Estas graficas aplican solamente para mezclas de

parafinas y olefinas.

Procedimiento para estimar K,

1. Con las rmoles promedio de vapor en el punto de ebullicion Y
la temperatura del sistema encontrar 2Y  de  la figura

tB.%a).
2. Con la presicn del sistema Y 2Y  encontrar e de la
s

figura (B.9c).

3. Con las moles promedio de liquido en el punto de ebul lician
(9

y la temperatura del sistema encontrar € de ia figura
{B.9b) .

4. Con la presion del sistema y 2% encontrar "/P° de la
figura (B-9d).

S. Con la temperatura del sistema encontrar la gpresion de
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wvapor P° a partir de 1a siquiente ecuacion:

= a - m/l (B.18)
donde T esta dada en R Yy & ¥ Mm son los parametios  de la
ecuacion obtenidos de la tabla (20.1) de (ex).

Con los valores leidos calcular K como:

(8.19)

Encontrar las composiciones del equilibrioc del liguido v
del vapor de los valoves de K.

Con estas composiciones calcular las moles promedio en el
punta de ebullicion del liquida y del wvapar Y compararlas

con las usadas en los pasos 1 y 3.
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APENDICE C

EVALUACIL ON bE PROPIEDADES

TERMODINAMICAS

CON ECUACIONES D E ESTADO



La evaluacion de propiedades termodinamicas fay a la
simulacion de torres de destilacion azeotropicas os e oran
importancia, yva gue 1l da un mayor grado de vratst sty a
cualdquier modela de simulacion de.operaciones de separacion de
mezclas y una mayor confiabilidad a los resusltados obtenidos
de la resolucion del modele. Uno de loas procedisroentos mas
exactos para la evaluacion de propiedades de meze las
multicomponentes es sin duda alguna wsediante el uno  de
Ecuaciones de Estado.

En los Gltimos afios en disefo de procesos, las beroaciones
de Estado se ham  usado cada vez mas para el calcula de
coeficientes de fugacidad, entalpias, entropias v  densidadon
de mezclas liquidas y gaseosas, frecuentemente a condicionas
muy severas de presion y temperatura. Ecuacinnes de Estado
cumo la modificacion de Soave a la Ec.de Redlich Kwang (1972),
la Ec. de Peng Robinsan (197%9) Y la Ec. de Tev oy v Batel
(1981), son capaces de predecir exelentes valores e esas
propiedades incluse a condiciones rigurosas comn Jas Jdel punto
critico.

Los :é]Lulns de propiedades fisicas Yy termntlianicas Jde un
sistema es el nivel mas bajo de la jerarguia computacional en
un simulador de procesns, por tanto, son los gue ] nlEctuan
con mayor frecuencia.

En simulaciaon de procesos, 1los alqQoritmos  (aea 1 s v
separaionas flash © tarres de destilacion vtilizan
procedimientos iterativos para la solucion =simul banea e 1an
ecuacianes da aquiliurio de fases y lus Dbalances de gasa v
enerqia. Generalmente la temperatura (o presion) y caspoasicoo
de la mezcla liquida 0 gaseosa cambian en cada 1 E2racion. Es
en este momento cuando se requiere gque una Ecuarion de  Eslade
nos proporcione los valores de la variacion de la entalpia v/o
coetficientes de Tfugacidad a wuna temperatura, presion v
composicion dadas. De aqui surge la impoyvitancia de aplicar las
relaciones termodinamicas basicas a las Ecuacionas e Estado
parag  evaluar rapidamente estas propiedades. Ademas Las

Ecuaciones de Estado son las mas usadas, yva que funcianan para
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ambas Tases y generalmente son muy exactas. Sia embargo el uso
de estas ecuaciones para calculos de equilibrio p esenta
ciertas deficiencias. Una es el elegiir covirectamente los
estimados iniciales y la otra es que los metodos regulares
resuelven la ecuacion cublica para el Tactor de compresibilidad
Z y con frecuencia se obtiene un tipo equiwvocado de raiz tes
decir, la raiz de la fase liquida por la raiz de la fase vapor
y viceversa) o bien, que la raiz predicha pertenezca a una
fase inestable. Una alternativa para evitar que esto suceda
consiste primeramente eny resolver la ecuacian cubica
directamente para el volumen [+ la densidad sequn  sea la
ecuacién usada y emplear los criterios de estabilidad de fases
planteados en el apéndece E, para verificar que la solucion

caliga dentro de la zona estable. Esto es muy importante,

puesto que, por ejemplo en un fTlasheo la Ecuvacion de Estado
sin cumprnbacién da estabilidad puede predecii urn
compor tamiento fisicamente imposible.

Tambien puede introducirse ot;u tipo de metodos pa a la
resolucion de la ecuacion cﬁbica, tales como el metado de
Cardan o un Newton modificado.

Debido al alto grado de no idealidad que presentan las
mezclas azentrépicas. provoca gue no <cualquier Ecwuacion de
Estadno pueda predecir satisfactoriamente las propiedades

fisicas de un sistema dado, por e€llo solo se incluyen algunas
que aplican a este tipo de mezclas, la cuales se describen a

continuacion.

<C.1 ECUACION.DE PENG-ROBINSON.

En 1974, mientras que Soave correlaciono los datos de
@ a Pr=0.7, Peng—-Robinson obtiene dicha correlacion a
partir de datos de . presion de vapor desde el punto normal

de ebullicion hasta el punto :r{ticn, la ecuacion es:

- _RT a
-V =86 Vv = b)) + BV — b) (Cal)

P
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donde * “B

a (T = a . 2(T)
L AT

a, = 0.457235 (RT_1° / P,
T i i

2¢Tr = [1 + me1 - (/7T O ™)
« L c

1

o= 0.37646 + l.SQEEbu& - 0.Eb992wf

b) = 0.0777%96 (RT_ ) / P

T i

Peng-Robinson propone 1as siguientes rveglas
s para mezclas multicomponente:
N N .5
a =3 S XX taan’ €1~ K )
i=1 j=1 ’ ! s
N
= e
b £ Xb,
=1
Los parémetrnﬁ de interaccien binaria K
ti

cuenta la interaccion malecular entre

disimilares y estas son usualmente determinadas

de datos experimentales.

En los calculas de equilibria
ecuacion (C.1) es frecuentemente escrita de 1la
manera:

z* - z%w-B) + zZ(A-3B"-28) - (AB-B°-BY) = O

donde:

Z = PY/TR

2
A = aP /7 (RT)
B = bP/RT
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para componentes puros son definidos como:

c.a2>)

(C.3

(C.4)

(.9

(C.&6)

mezclado

(C.7)

(c.8)
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a prartir
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(C.9)

(C.10a2

(C.10b)
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Primer amente Ja Ecuacion de Estado es usada para

evaluar el factur de cvaompresaibilidad. Le ecuaciaon (C.9) ewn
resuclta  usande un  cadquema  analitico o ui e5uena
iterativo, estc uitimn, puede algunas veres dar raices
erroneas de la ecuacion, mientras que et esquemna

analitico cuando es usado para resoplver la ecuscion cubica
da en general lasg tres raices. Para la abtencion del
factor de cosprasibilidad de la fase liquids, Sse  irsa la
compusicibn del liguido vy se selecciona la Vaiz  mas
pequeifia. Para lIa obtoencion del factor de compresibilidad
de la fase vapor, la composicion de la fase vapor es usada
vy la raiz mas grande es seleccionada.

lLas propiedades tey modiamicas pueden entinces Sr
evaluadas como sigue.
La evaluacion del coeficirente de tugacidad de un
componente en una mezcla se hace mediante la siguiente

ecuacions:

~
in 41 = (Z-1)Yb 7 by 12-B) 4

donde:

2 cl”
——— ) s
InC Ear ey i (.13
e =1+ at ® (L. tican
e, =1 =e'’ : ' (CL1Et)
£,=C, o, : ({:.12c)
La evaluacion de entalpias de wvapor Y liquidas  smon

obtenidas combinando 1la entalpia del gas i1deal 1308 y la
currgccién 1sotermica a la entalpin del gas jdeal o)

de la siquiente manera:z
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H =T M 1 HDEP (c.13a)

h = g ¥ W’ + HDEP (C.13b)

2
l.a entalpia del gas ideal es evaluada a la
temperatura del! sistema, pudiéndose usar ja ecunacion de

seis coeficientes descrita por Passut y Danner (19720, 1
estado de referencia de su ecuacion es de O°K y @sta dada
por la siguiente expresnbn:

W= + BT ¢+ CTP + DT+ 7T 4 F17) Pm (C.16)

1 i3 L8 t T 1 L H

La correccion isotermica a la entalpia del gas ideal

eg obtenida mediante la siguiente ecuacian:

HDEP = RT(z-1) + 2012 - a'tThi Loy (G- 15)

c, b (Z tc B

La derivada o'(T) usada, @s obtenida fon la siguiente

ecuacion:

"

At (Ty = - tCo16)
i=1
donde
a = a' * 1 -k 0 (C.17)
. = 1)
i) '

Por Gltimo la relacion de equilibrio K. =e calcula a

partir de la siquiente expresién:

{(CcC.:18)

190



por lo cual
1n Kl = (lr 4" -~ 1ln } (.19

donde 1n /2)1: Y In ;L"t' son evaluados usando las

relaciones termodinamicas antes expuestas.

C.2 ECUACION DE TEJA Y PATEL.

Propuesta en (1781, introduce el factm de
compresibilidad critico en funcion del camponente,
dircctamente de datos experimentales. Ademas incluye ur
termino gue corrige por la polaridad de los componentes.
La ecuacion es:

- RT a(T)
p= vV - b VIVEb) + c{V=b} (C.20)

donde “a® y “b"” para componentes puros se definen como:

2
IGLD)
i
a =0a I - akT/T_ ) ] (c.a21)
5 i
a = 327+ 3U1-Z_ 10 b + 0 b+ (1-3Z_ ) (c.2a2)
1S e . < L L c
T 13 13
FC vr:
= LT :
th =11 (C.a3)
- “i
En su articulo, Teja vy Patel (1981} proponen una

vserie de ‘datos de Z_ para 38 componentes, 0 en su defecto

.
lo estiman par la correlacion:

Zc = 0.327038 - 0.0'7&;7'?'7!.-:i + 0.0811‘7’071": (C.24)
S .
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donde w es €1 factoer acentrico de Pitzer y dicha ecuacion
v

aplica a componentes no  polares. Ademas plantean 1a

ecuacion:

I b? + t2-32_on bl + 327 0 ~ 2] =0 (c.as)

i 1 i

22

o (T/TG )y = 1 v FLYI -~ (T/T_ ) 173 {.29a)

i v

donde F es un parémetro que considera los efectos del peso
molecular y de la polaridad. En su articulo Teja y Patel
muestran valores de F para 38 componentes polares y no

polares, o utilizan la siguiente ‘correlacion:
F = 0.643213 + J.EOVBE)i - 0.295‘937‘;‘? (C.as&)

1a cual aplica para componentes no polares.

RTC
— i .
b = O b, C Pc) (c.az)
i
RT .
C,L -
€ =0« C 5 D (c.a7a)
“i
Qe =1 - 32 (C.27b)
t ct

Teja y Patel utilizan las reglas de mezclado dadas

- por las ecuaciones (C.7) para "a” 'y (C.68) para “"h", .y para

" proponen:
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N
e = L " oc (C.28)
:

Teja y Patel propanen  usar el 1lamadao RCSP (Goaneral

Corresponding States Principles) para estimar 2, de esta

manera:
= 2+ [l = w W o~ o NICZ ~ 2 ) (.29

ri ri ri TZ rz ri
donde

ue v v s0n los factores aceantricos de los

compuestos de referencia
Y es el factor acentrico del comwpuesto

investigado.

La ecuacion es una i1nterpolacion lineal anbie dos
valores de dos compuestos de referencia cue tleben tener
estructura similar al compuesto investigada, y dehien estar
calculados por medio de la ecuacion de Teija y Patel para
las mismas condicianes de T y P.

Las propiedades termodiamicas se evaluan de la

siguiente forma:

-~
=z - - 1izZ- = np L2411 :
1rn #K = Z 1 1.0Z-8) + a/(dR1N)]"[(ZOG)J {(1:.30)
donde = . R
N = [{hc i (~"—"L‘??~ I (c.31)
M = Li-'i.‘éi’- N ] P/RT o="-1)
- thte)
@ =125 v N oP/RT (c.33)
La evaluacion de entalpiaﬁ de vapar v Tiguido son
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obtenidas combinando - 1a entalpia del gas ideal, obtenida a
partir de la ecuacion (C.13 a y by y la coi reccion
isotérmica a la entalpia del gas ideal (IDEP) obtenida de

la siguiente manera:z

- 1) — I Tear - _t . 2 :
HDEP = RT(Z-1) [ T¢a'(Ty) a ]Eﬁl.\ [ ) {..34)
donde:
~N ~N ca
a'(ty = -5 L XXFta_a ((T/T, 3 (K /T (C.35)
it j=a PR E ) ]
Cs 3 ECUACION DE G. HEYEN,
En 1980 Heyen prepone la siguiente ecuacioin:
_ RT o adF)» L
P=5—bo 5 (C.38)

VS ¢ (b + )V ~ be

donde a, b y ¢ para componentes puros son definidas comos

A R*?
a, = o Exr et = i ™oy (.37
T 2 = L‘L N
A =32z 4+ 283 c_ v B, +0C_ v B (C.38)
<L =24 s = <1 ot i .
siendo BcL la raiz positiva de la ecuacion enbica:
B, + (2 -3z 8% .3z B - 2! (5.39)

i i N S i &
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) ;. : (G.40)
' ;

- —-ﬁ—.f‘— (t€.41)

K,L = 0.4%1&4 0.‘0:—3992‘;}1 - O.OBBEI'_-'iZ {C.a2)
no= 1.4637 + 1 .389y, (C.43)
i
B RTY
. ! [ o ) \ .
b = — L1 - m tanh(z CLT/T ) — 11)] (C.ua)y
= i
m = 0,23333 - 0.06.737'% + 0.‘0‘71)0!;'.? LL.4D)
8 = 7.2562 lLI.!‘:_JBvx;‘ + 1.331371-;: (C.4b)
C. RT_
. 2,
€ = (C.a7)y
"
Heyen utiliza 1las s1eglas de mezclado dadas pot las

ecuaciones {(C.7) para a, (C.8) para b y (C.28) para C.

En los calculos de equilibrioc wvapor-liquido,

ecuacion (C.36) es frecuentemente escrita de la
manerar:c

1a

siguiente

23

+ (c-132% + (A-2BC-B-C-BT)2+BC+B°C-AB = © {489

dondes

Z = PV/RT

‘C = cP/RT
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A v B estan dadas por

La evaluacion

siguiente:

~
in Q»= ~1n{(Z-B)

[I/B(BK + CK

donde:
W =B + &BC +
22 + B + C
yrow ST T2

las ecuaciones (C.10).

de propiedades

- (F -
T Tk

- 2 (B 4+ C)») - £ 2}
K *«

o3yt
+ W
- W

4 (L + 3B)C
w

N
. = }: XJ allv—
j=t
a = ta a)"
L s i
J
N
q = L X 7

La estimacian

del

parémetro de

termodinamicas

energia,

es  la

(£.50)

(C.51)

(C.s2)

(;.02a)

(C.53)

(C.549)

(L.55)

{.56)

g es

modificado por la introduccion de una correccion que esta

dentro de las mezclas nonrandom (no al azarl:
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N N A
a=9X =X taan a1~ K (L.57)
=1

1y - "
donde X es la fraccion molar lorcal de la especie T en

la vecindad de las moleculas i, estando dada pos:

— (C.og)

Puede ser mostrado que la consistencia entie Jas

tracciones molares local y global implica que:

para mezclas randoa (al azar): Tu = 1. Valorves diferentes
a la unidad son asociados con sistemas que se desvian

marcadamente de la idealidad.

ECUACION DE VANDER WAALS MODIFICADA

Propuesta en (1980) por Shao—-Hwa a partir de las

Ecuaciones de Estado de Anderson y Prausnitz. La ecuacion

es:
P o= RT/w + mTsy [ EATEED 4y tC.S59)
3
{1 - %)
dondesz
¥ = b/sav
Para el parametrn a, se usa la 1regla de mezclado de

ia ecuacion (C.7)y, y para el parémetru b se usa:

e e B! 3 . b“;:’ N
‘b=L EzZ [——p—] (C.61)
=1 g=2
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dornde a y b, tienen la saquiente dependencia de la

temperatura:

(C.&62)

Todos los parametros se calculan por el metodo de
probabilidad maxima (Anderson et. al. I978).

Para parametros de componerites pures (d. 3, r y o) se

usaron datos de PV, Los parémetrns de interaccion

binarios (K”) fueran obtenidos de la correlacion de los

datos PTYX. Sin embargo las K de algunas mezcelas lienen
3]

una fuerte dependencia de la temperatura y la mesion,
haciendo que la prediccién de aze&trupus para diferentes

condiciones, con suio une valor de K‘| sea tmposible.
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APENDICE D

EVALUACION D E COEFICIENTES

DE ACTIVIDAD



Debido a que el coeficiente de actividad esta relacionado

con la energia libre cde Gibbs en exceso y la temaperaty a, es
mejor establecer las <correlaciones en f{uncion de estas
variables. Puesto que es una funcion que depende poCcQ (313 la

presién, se supone gque a bajas presiones la dependencia entre
ia energia livre de Gibbs con rvespecto a la presion  puede
despreciarse, de tal modo que a temperatura constante se
pueden generdar datos de G"/RT en funcion de las conpasiciones.

Existen muchas @cuaciones EMpiricas y semiteoricas  para
estimar los coeficientes de actividad de mezclas binarias
conteniendo especies polares y/c no polares.

Una de las correlaciones que tuvo gran aceptacicu en la
prﬁctica, es la propuesta por Van laar (1913) debido a st gran

simplicidad y flexibilidad. La ecuacion es la siguiente:

1° (S

en donde las constantes de interaccion A” 501 en teorvia, solo
constantes para un par binario en particuler a una temperatura
dada. En la précbica, estas constantes son calculadas de udatos
isobaricos cubriendoe un 1 ango de temperatura.

La teoria de Van Laar expresa la dependencia de A” cCan
respecto a la temperatura como:

A = A/ (RT) (h.2)

1) ij

La ecuacion de Vany {.aar a pesar de predecir con vazonable

exactitud los coeficientes de actividad, nu e= aplicable para

regiones diluidas, ya que en esta zona se presentan severas
desviaciones.

La primera correlacion que mas se apsoximo a los
resultados experimentales fue la de Chaoco-Seader {19614, la
cual esta basada en la teoria de solucion reqular y en la
premisa de que la no idealidad es debida a diferemd ias en  las
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fuerzas de atraccion de Van der Waals entre las esspecies
presentes. Como salucion regular se entiende aquella en donde
las moleculas se disper san aleatoriamente entre otras
consideraciones.

La ecuacion de Chap-Seader para yf es :

L

log ;'T = log 75 [ A log )': (b.3)
L L L

donde log YooY log ¥, 500 funciones de la temperatura reducida
y de una serie de constantes (A's) que permiten 1a aplicacion
de la correlacion para temperaturas vy presiones altas.
Chao-Seader encontraron una desviacion de B.7% en promedio con
respecto a los resultados experimentales.

En 1964, Wilsan propuso una correlacion aplicable a
regiones diluidas, donde la variacion del coeficiente de

actividad es exponencial. La expresion es la siguiente:

A

rJ - Bi
[X.+A_ X A X M 1 (D-4)
LR ¥ B i 1

in .= in (X, + A X)) +
i iy

la cual es Gtil para representar la energia libre de Gibbs de
una amplia variedad de mezclas liquidas que sean  parcialmnente
miscibles.

Renon Yy Prausnitz (1968 desarrollaron una Euuaci&n
conocida como NRTL (Nonrandon two ligquid}, que representa una
extensionde la ecuacion de Wilson la cual es aplicable a
sistemas multicomponentes liquido-vapor,
liquidu—liquido—vapur. )

Para la fraccion mol local de especies () en la celda
liquida ocupada por una molecula i en el centro, Renan ¥

Prausnitz desarrollaron la siguiente expresion:

X.l EXP(-?L, Tii)

X, = —: ! ! - (P.5)
h Xk EXF‘(—:‘.{ki T, )
3
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Para el par binario iy '!'j. y B 500 pay anetros
i Lo
ajustables y mn i es un tercer pavametyvo que puede ser
¥ijado o ser ajustado.

La energia libre en exceso para €1 sistema Jliquida esta

expresada como:

= <
G*/RT =T X ¢ T X 11 (th.a)
vTi v i=1 * *
y como Se sabe que EE/RF = in VU una expresion para el

coeficiente de actividad es la siguiente:

A |
jtT g
= ~ T - D.
in v, 4 { 4 [4 73
bl
'%)
donde:
G . = EXP (-t . ) n.8)
iJ © it
S 7%
Tu =y (D.9)
G,, — 6 .
_ 34 ii
Ty T — R/ - ) {D. 102
siendo Gr vy 5, las Energias de interaccion entre los pares
di .

de moleculas. En 1la ecuacion anteriors

El parametro Tu caracteriza la tenderncia de las . especies

je ia distribuirse en furma no aleatoria. Cuando ﬂﬁ = 0 las
fracciones mol locales son iguales a las fracciones mol de 1a
solucion.

Generalmente aﬁ es independiente de la tewperatura v

deperde solo de las propiedades de la mn}écula, los valares de
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ii)L usualmente estan entie 0.0 v 0.47 vy pueden ser I i jadas

segun las siguientes reglas:

a.2 para mezclas de hidrocarburos sali addoas v

-
1N
[t}

especies polares no asociadas.

2. o= 0.3 para mezcilas de compuestos no polares excepto
! fluarocarbonos y parafinas, especies polares no
asociadas, mezclas de especies polares gue presentan
desviaciones negativas respecto a Ja ley de Raoult v
desviaciones pasitivas; y mezclas de agua.

3. aﬂ = 0.4 para mezclas de hidrocarburos satwu adaos y
perfluoraocarbonos homologos.

4. aﬁ = Q.47 para mezclas de un alcohol u otras especies no
polares. Mezclas de tetracloruro de carhonu  con
acetonitrilos o nitrometanos mezclas de agaia  con
butilglicoles o piridinas. Para la solucion ideal
T, = 0.0.

jt
Abrams y Prausnitz (1973) derivaron una nueva expresion
para la energfa libre en exceso, su  modelo I Tamado 1INIQUAR

(Universatl quasi chemical) extiende la aplicabilidad del
modela NRTL a mezclas de moleculas que difieren
apreciablemente en forma y tamaiio. Al igual que en el modelo
NRTL, las concentraciones locales son usadas, pero ademas usa
un nuevo parémetro; al area  de fraccion local “ camo la
variable primaria de concentracion.

El areca de fraccinn local esta determinada, vepresentando
una molécula en un punto fijo de segmentos Jimitados. Cada
molécula esté caracterizada por dos parametros estructurales
que nos indican el numero relativo de segmentos (r), par ametro
de volumen, y el area relativa de la mnlécuia (g, pavramoetro
de superficie.

Los valores de estos parémetlus pueden sen estimodos  por
el metodo de contribucion de grupos de Fredeslund. :

Para umna mezcla multicomponente liquida, la EhElgia libre

en exceso esta expresada por:
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v
X
i

< =5
' n
1+ tZ/2)y ¥ lnl;

ist

c
t 4
G°/RT = £ X.1n[

< <
- Da¥ing 20
ist

i=1 IE3 Y

(D.113

Los primeros dos terminos son los efectes combinator ios
debidos a las diferencias en el tamaMo y Forma de las
muléculas; los otros tevminos praoporcionan una contr ibucion
residual debida a Jlas diferencias entre las fuerzas
intermoleculares, donde:

la fraccion de segmento es:

Y (n.1a2)
la fraccion de
a, (D.13)
AT
T'\j = EXP [——a—R—f————— 1 {(D.14)
donde (—U’_L - Uﬁ) son funciaones lineales de la temperatua.
Combinando nuevamente las ecuaciones  anteriores con la

del coeficiente de actividad para una especie en una  mezcla

multicomponente se obtiene que:

in v, = In )_L: t.1ln ;(LR

¥ 2. L
1n v, = in [7(—_] + (Z/E)ql 1n[ ;’——] el
i i
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_d v (D.15)

Mo
Mo
xmum

<
qi(l—ln (J‘:_: szJL)) + q, — aq ;

1

I
M

donde 2 e&s el numero de coordinaciaon de prueba, igual a 10, y=
w o= (2/82)4r — q) = (r — 1) {D.1&6)
13 ] 3 2

con estos terminos, ademas de tomar en cuenta 1la forma y el
tamafic de las moleculas tambien toma en cuenta Jlas fuerzas
intermoleculares, de tal forma que predice con mayor exactitud

el equilibrio termodinamico.

En resumen, el alto grade de no idealidad de las mezclas

azeutrépicas hace que modelos simples para la energfa libre de

Gibbs tales como los de Snlucién Tegular, Maiqules, Van laar y
Wilson resulten inadecuados. Puesto que los modelos de
coeficientes de actividad deben predeci ity bien el

comportamiento del sistema cuando este se aproxima a la
cnmposicién del azeotropo vy si es posible e1 equilibrio
vapnr—liquido Y liquido—liquido, modelos como el NRIL, UNIQUAC
y UNIFAC resultan adecuados.
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APENDICE E

ESTABILIDAPD TERMODINAMICA



Un algoritmo para calcular el compar tamiento de un
capacidad de formar daos fases
de

sistema el cual tiene la
liqujdas, es el que tesuelve primero las ecnaciongs
equilibrio liquidowvapnr y el balance de masa como si
solamente se tratara de una sola fase liquida. {a fase liquida
resultante de dichos calculos debe ser sometida a una prueba
de estabilidad tevmodimniamica. Si se encuentra que es estable,

no sera necesario buscay para una segunda fase Jiquida. Por el

contrartao, si es inestable {os calculos se efectuan para una

seqgunda fase, v s 3 1esul ta inestable, sera necesario

considerar una tercera tase.

Para identificar los conceptos y criterios de estabilidad
termodinamica e identificar las regiones de estabilidad, es
usar un sistema binario. La condicion necesa ia Y

binarins se

conventente
suficiente de estabilidad intrinsera en sistemas
establece como:

o ) (E.1)

e Hy /g Nx )T,mn

el significado de esta rcuaciaon puede ser visualizado por
medio de la Fig.(E.1).

En esta figura Cl represaenta la regidn de coexistencia de
las fases liquidas 1 y 2 en un sistema con Nz Fija, 1a
energia libre de Gibbs total del sistema tiene su minimo en
cualquier lugar de C“

La curva C2 representa el potencial quimico del
companente 1 en una fase simple a T v P conslainles y a N’ como
funcion de Ni; la grafica de la energia libre de Gibbs total
del sistema correspondiente a la curva Cz es representada por
Ia curva Ce'

Acorde con la condicion de la ecuacion (tE.1), los
segmentos AD y EH en la curva C2 son intrinsecamente estables,
esto implica que el sistema puede existir camo una fase
liquida ﬁnicamente enn cualquier estado por un punto en uno de
estos segmentos; 1 segmentoc DE es intrinsecamente inestable,

no considerandose el sistema completamente libre Je choques,
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vibraciones y otras fuentes de perturbacionses.

Por lo anterior es claro que 1a aplicacién de la ecuacion
(E.1) debe facilitar excluir solo la regién representada por
el segmento DE en la bﬁsqueda tde estados estables admisibles;
pero esto no es suficiente para calculos que rep: esenten el

compor tamiento de los sistemas en operacion.

Un sistema real, una columna de destilacion poy e jemplao,
esta constantemente sujeto a perturbaciones externas, que
inducen a una separacion de fases liguidas; es por eslo que

los estados erroneos a lo largo de los segmentos BD y EB no
pueden existir. Es obvio gue cualquier estado debera separarse
en dos fases liquidas teniendo composiciones corsespondientes
a los puntos B y G, con cantidades relativas que cumplen la
regla de la palanca. ,

En la misma figura se muestra que la energia libre total
de las fTases coexistentes debe ser menor que la del sistema
como una fase simple. Las regiones BD y EG son referidas como

estados metaestables, los segmentos combinados de EB, DE y EG

son inestables, aientras que las otras regiones son estabiles.
Ambas regiones, inestables vy metaestables, pueaeden ser
identificadas en sistemas muiticomponentes. Sin embargo, e un

sistema binario el criterio necesario y suficiente paa la
estabilidad intrinseca no es util para calculos en los equipos
de proceso, debido a que no se compr ometen en la
identificacion de estados metaestables. Debe enteinderse por
criterio de estabilidad intriinseco, las condiciones bajo las
cuales azl_l_ >0 5 v?zg < O - Ceamdn zotos orito: im zan
violados se esta bajo condiciones de. "limites de estabilidad
intrinseca". .

Es por eso que el unico criterio practica de estabilidad
es que a temperatura y presic'm constantes, l1a enmigia libre de
gibbs total debe tener el minimo valor posible.

Las técnicas de solucion iterativas usadas en la busqueda
de estadus’de equilibrio, pueden llevar a una salucion tyivial
en donde todas las fases presentan las wmismas propiedades vy

satisfacen los requerimientos del balance de mateiria y de
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igualdad de potenciales quimicos en todas las tases, per o no

cumplen con gue la energia libre de Gibbs debe tener el minimo
valor posible Io cual conduce hacia la prediccion incor recta
de fases, valimenes y propiedades que afectan adver samente los
resul tados abtenidos. .

5i la energia librve de Gibbs para un sistema en donde se
ha predicho un estado de equilibrio, es mayor que olra que se
ha calculado para un sistema que tambien satisface los mismos
reguerimientos, el estallo con mayor energia libre de Gibbs no
es termodinamicamente estable, por tanto para saber 510 un
sistema esta en equilibi-rio estable, se tiene que hacer un
analisis de la energia libre de Gibbs.

El analisis de la enErgia libre de Gibbs no es otra cosa

que usar una Ecuacion de Estado para calculas wira  super Ficie
de energia libre de Gibbs y determinar si wun estado  de
equilibrio predicho tiene la energia libre de Gibbs minima

posible. En otras palabras, el analisis de la enaergia it e de

Gibbs es equivalente al analisis de estabilidad de un sistema.

En la Fig.-(E.2), el punto d es menos estable grie los
puntos e o £, este ultimo esta en condicianes de equilitn io.
Hay energias de Gibbs mas pequetias gue G( en la cinva de & a

h, pero no todos estan a la composicion de referencia.
La linea semicontinua GzKGx representa estados inestables

de dos liquidos completamente inmiscibles, cuyos estbtados de

equilibrio se presentan a lo largo de la linea recta G‘nﬁ‘. lLa
curva GznG’ representa la energia de Gibbs antes de que los
componentes se hayan disuelto sinul taneamente.

ta prediccjén adh de 1l1la curva intermedia repiresenta
estados inestables cuyos estados de equilibrio estan en la
Jinea afh. Este tipo de curva siempre tiene por lo menos un

maximo local y dos o mas minimos locales y se describen como
porciones convexas. ta condicion matematica para que exista

una curva convexa es la siguiente:
@G /s I X = O

86 s ax = o
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FIG. E.1 ENERGIA LIDRE DE MEZCLA Y POTENCIAT,
QUIMICO CONTRA EL NUMERO DE MOLES.
DEL COMPONENTE 1 EN SIST. BINARIO
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FIG. E.2 ENERGIA LIBRE DE GIBBS DE MEZICLAS
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Si hay valores de composicianes que satisfacen estas

condiciones se llevara a cabo Ja inmiscihilidad. lLas
composicianes en las cuales las segundas der ivadas S0 cero,
existern puntos de inflexion, en este caso los puntos Y 9.
Las regiones a-c y h-y son zonas metaestables. La 1egion ro—d-g

es una zona verdaderamente inestable,

ALGORITMO DE PRUEBA DE ESTABILIDAD.

El procedimiento de prueba comienza obteniendo el estado
de equiilibrio vapor—]iquido del sistema dado. UUna vez gue . las
fases vapor y liquido estan en equilibrio una con la ot a, la
Encrgia libre total del sistema esta en un  minimo lacal. La
Energia libre del sistema  no puede set veducida por
transferencia a traves de la interfase vapor-liquido. No

obstante si la energia libre total del liquido se reduce,
entances 1a interfase vapnr~liquido se torna inestable,
permitiendo la transferencia entre las fases vapor y liguido.
Por 1o que el siguiente paso sera checar si la energia total
del sistema  puede reducirse. La energia Jibre tolal del
liquido se calcula usando el mismo modelo de Energia libre el

cual es usado para coeficientes de actividad de Jigquidos
g =9 (X, T, ¥ ) (E.2)

tas fracciones moles 1miciales, {las cuales e sunieren
en el algoritme utilizadu) de las fases liquidas individuales,
cﬁnstituyen un buen punto de iniciao para las calculos del
equilibrio liquido—liquido. La rvelacion de coeficientes de

actividad Ri es entonces celculada para cada componente al

- s . < T 11
resolver las siquientes ecuaciones para ;J(L /1. )

8 = b Xi (Rl - 1)/7¢72 v (r - B)R\) = 0 (£.3)

i
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Esta ecuacion se obtiene a partir de la combinacion de las

ecuaciones de equilibrio de fase liquida:

x* = pout (E.&)
. R

La ecuacion de BMC:
X, = ﬂ)(‘: + (1 - mx:‘ (E.S)
y la ecuacion constitutiva
T v" - \:“ =0 (E.&)
N .

combinando las ecuaciones (E.4) y (E. S5} puede obtene se )a

. . S o
siguiente expresion para K=

Xi = kl /4 {2 v () - B R (E.7)

1 Y
con la cual pueden calcularse nuevos valores de =, Y S lLLa
combinacion de la energia de fase libre es entonces calenlada
de la energia libre individual de fase usando la siguiente

expresion:

a,' = ﬁgr‘n OC, 1, By o+ (i - ;a)g;‘ T, 1 ™ (E.8)
Asi,'gm' se compara con a,.- 5i qm se reduce, 1la fase " liquida
total se considera inestable. El algoritme se continuva si se
observa una y otra reduccion en 1a energia libre o e} numero
de iteraciones excede a un maximo dado.

El algoritmo se bosqueja en la Fig.(E.3). Para la mayoria
de los puntos de prueba, cuando existen das fases liquidas,
esto toma das o menos iteraciones para t eder 1. la
inestgbi]idad; Igualmente, cuando el sistema esta muy i1zencanc

al ﬁunto de pliegue el procedimiento  de  prueba, piedice
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adecuadamente el estado correcto.

ALGORITMO DE SEPARACION INICIAL.

La convergencia para la solucion del prablema de dos
fases liquidas depende de las fracciones mol iniciales de las
fases individueles. Un mal estimada inicial puede ocasionar
una solucion trivial o tiempa de cémputn excesivo. A dilucion
infinita para la especie 3 en la especie i puaa, [=3]
coeficiente de actividad de i es un méximn, mientras que para
j es Ia unidad. Ffsicamente, el componente con  {nayor pseudo
coeficiente de actividad a dilucion infinita es probablemente
@] componente con mayar potencial para iniciar una sepalacién
de fases. los componentes restantes puedenn sepa arse en dos

fases para satisfacer la siguiente ecuacion termodinamicas

El procedimiento se inicia determinando 21 componente con
mayor pseudo coeficiente de actividad a dilJuycion infinita
(r? XJ. El1 componente con mayor pseuado coeficiente de
actividad a dilucion infinita en la mezcla liquida total se

denota por el subindice r. EI cual se utilizara para iniciar

la fase 1. La fase Il se inicia con el componente con  mayor
poeudo coeliclenie de actividad en el compuesto pura P Este
componente se indica con el subindice a.

Supaniendo que no hay otros éomponentes ademéﬁ de - ¥ q
estos se separan en dos fases 1 y 1I. Ademas ni, nu, nl ' n:

f R
denotan las moles de Yy g €&n las fases 1 ¥ IT. Los
requerimientos de equilibrio de fases vy balance de masa son:

. XX Ir b ¢
¥ s a0 =0 s e nh (E.9)
P P P 3 ™ )4 q
2 n’ s ant v 0h = W e e 0’ (E.10)
q £ P a 3 ® <



-para lo cual se asume que los coeficientes de actividad de p y
4 en las dos fases, son iguales a lpns wvalores a diluciaon

infinita, y:

nt + nfl = (E.11)
nl o+ ntt=ox (E.12)
T 1 q

habiendo determinado las moles de p ¥ g en las fases I y I la

separacion para los companentes restantes entre las fases I 4%
II es determinada suponiendo de nuevo la presencia de H ¥ q

solamente. Asi, para i componentes el equilibrio de fases y el
BMU requieren gque:

y."mn_x/(nl + n’ + nl) = n"/(n" + nx o) CE.13)
i i v P 3 i i B

of e n' = x CE. 1)

. 1 1 .
Si las n yn se normalizan el resultado es, pava la
fase liguida simple de composicion &, los estimados iniciales

1 R .
de ifl Y )(J . suponiendo que ocurre separacion de fases.
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Calcule la energia libre de mezclado par mal para la fase
liquida simple (gm).

Geneyre una separacion inicial entre dos fases liquidas para
todos los componentes utilizando el algol itmo de Thomas.
Calcule Ri del modelo de coeficientes de actividad,
Resuelva la ecuacion (E.3) para /7.

Calcule >* Y ',{_"
—t —

de la ecuacion (F2.71 ¥ (E.4)
respectivamente,

Calcule la energia libre de mezclado por mal para la mezgla
de dps fases usando la ecuacion (E.S8).

Si gm' > 9., el numero de iteraciones = 10, ir al paso 8.
Si gm' k- =N 4 el numeve de itevaciones > 10, impiiva que
hay estabilidad.

Si gm' < 9,1 implica inestabilidad.

Calcule Rl = ',\":x.'; I

Si R converge, implica estabilidad.

Suponga un nueve R usando el metodo de Broyden y veqy ese al

paso 4.

Fig. E.3 ALGORITMO DE PRUEBA DE ESIABLLIDAL.
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EQUILIBRIC LI - Ll1Q@ - vAP



A valores constantes, 1 sea de temperatura o presion, el
numery  maximo posible de fases es igual al nicrmes o de

componentes. Uno de los problemas principales cuando se bienen
de Lodas

", H,

varias Tases es el de encontrar las composiciones
ellas en el equilibrio, a cierta composicion y a una [,
6 s especificada.

Algunos casos particulares son la determinacion de la

composicion:z

1. En el Punto de burbuja a un valor especifirn de 1 0o P. En
el punto de rocio a un valor espec{fico de | o P.
3. Flash a un valor especifi:o de T o P.
4. Flash a un valor especifico de H v va sea a | o P_
T oa .

H. Flash a un valor especifico de S y yva sea a

Asi como en los problemas de equilibrio liquido-liquido

como en los de equilibrio liquido—vapor existen dos metodos

diferentes que se pueden usar para resalver el problema  de

equilibrio liquido~l§quido vapor s

1. Resclver directamente el sistema de ecuaciones que
representan los balances de wmasa y el equilibirio entre

fases.
2. Encontrar la energia minima de Gibbs de toda 1a mezcla. | as

variables son las cantidades y composiciunes de todas las

fases y el minimo se restringe a que la sumaktor ia de las

fracciones mol es igual a la unidad & Cade {oase.

F.1 MEZCLAS BINARIAS.

Cuando solo dos sustancias estan presentes, la
combinacicn del balance de masa 14 tas relaciones de
equilibrio san faciles de aplicar.

Para un caso isoteimico =1 primer paso que se tieune que

realizar es el de calcular las miscibilidades mutuas de las
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sustancias. Para lo cual se puede establecer que:

" *
F X=X (F.1)
11 1 1
E 3 *
y (1 — X = 1~ X (F.2)
z 2 r4 1

en el equilibrio.
Cuando la ecuacion del cpeficiente de actividad se
conoce se reacomodan las ecuaciones anteriores vy se pueden

resolver simultaneamente por un metodo numerico.

*
X
- — A _t
p = 1ln EA In ¥, in [X,] - O iF.3»
*
1 - Xl
qQ = In r, - in - In [l X:] » O (F.4)
Las ecuaciones anteriores SO MUy importantes b%

bastante complejas, por lo gue la solucion directo para la
cDmpusicic’:n (){‘, J'.’:) usualmente no es posible. E] metodo que
s2 wtiliza para i1esolve: las ecuaciones es el de
Newton—Raphson. Se comienza con los estimados iniciales de
las composiciones, los valores de las funciouvwes pp y i vy los
valores del Jacobianoj; después las correccienes h y ¥ a ‘r.i Y

X, se pueden cnconirar s esolviendo las siguientes ecuaciones

lineales:

- .
hpX — KpX + p = © (F.5)
« .
hqX + KgX + q = 0O (F.6)
Las composiciornes para la siguiente iteracion serén (39 +

1
h?, (X: + K). Las derivedas parciales del Jacoeohiano sons

3 1n »
_ap _° 1 1
PX = 5%7 = o %7~ X .7
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pvw_[iP o 1 - 1
o x* a x* x®

i 1 1

x—-aq (£} 1”?‘2 1
ar = I a H 1 = %
*
. 3 q a 1n .
ax® = = =t 17 - X
a X a x

Posteriormente se calrula la composicion del

equilibrio:

Y. P P
Y = — e ¥ = KX
. ~ L [
# P
zat
P
Y = i \." = K* ¥
i ~ L [N
b P

Despuéﬁ el diagrama P vs. X‘ se establece por una
calculos de punto de burbuja usando:
= " sat \ » sat
P [$] N Xl P1 v, X, Pz VP
Para el calculo de la re]acjdn P vs. ¥ se

ecuacions:

(F.8)

(F .92

(F.10)

vapar en 1

(F.11)

(F.12)

(F.13)

tiene 1a

{F.14)

Para el caso isobarico se debe conocer '1a variacion  deo

los coneficientes de actividad con respecto a 1a

utilizan NRTL, UNIQUAC g TKW es adecuado.
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Tambien se debe de



conocer la dependencia de la presion de vapor con vespecto a
1la temperatura, usando pur ejemplo, la ecuacion de Antoine.
Un procedimiento aproplado para estae condicion {p=cte.) en
el siguiente:

a) Encontrar las solubilidades mutuas sotire  un 1 ango  de

temperaturas.

|- 3] Encontrar la presidn del punto de bwbuia a cada

tenperatura con:

Po=Zr 7 P?m (F.15)
i-r
e identificar 1la temperatura a la cual se Lieve Ja
presién especificada. Esta temperatura es la menm a la

cual una fase vapol puede existir a una presion dada.

c) Por encima de la T minima, y las ronpaosiciones en Jos
rangns de miscibilidad, la T correspondiente a una
compnsic:én dada es el punto de burbuja [ se @ncuenira
con la ecuacion {(F.13) ya que loo ecneficirentes de
actividad y las presiones de vapor son funciones de: la
temperatura, una solucion par prueba y eiror (se prueba
con la temperatura basta que de la presion dada) se hace
para cada cnmpoﬁicién deil liquido. El valor
correspondiente de la composicién del vapor se encuentra
con 1a ecuacion (F_.14). l.as dos ramas de la ciwva 1 vs.

ﬂ se unen a la temperatura minima.

Otra manera de encontra el equilibric o las coudiciones
de equilibrio es la de tamar ventaja del hechio de que G' es
la misma para un componente particular en todas las fFases.
En concordancia con el metodo de intorseccion de tangentes,
las compasiciones en equilibrio son puntos’ de tangencia
comin en las graficas de energia de Gibbs de las fases vapor
v liquidas. Cuando dos liquidus estan en equilihiio cone la

fase vapor, existe una tangente triple en el tiagrama de

221



energia a3 la adecuada 1 y P.

METODOS QUE PREDICEN EL EQUILIBRIO LIQUILX-L1QUT X VAPOR,

Un buen numero de algaritmos ha sido desarirolliado para
la prediccién del equilibrio liq—liq-vapor us=ando dos
distintas tendencias para lograr tal proposito.

La primera, como ya se dijo anterio)mente, involucra
las relaciones de equilibrio y los balances de masa de un
cictema a tres fases (univariable), mientras gue la segunda
se encamina a la minimizacion de la energia libre de (3ibbs
tmultivariable).

En esta seccion del trabajo, (=13 m escintta wna
descripccién de algunos metodos  de acuerdo  a las das

tendencias anteriormente enunciadas. Dichos metodos sonz

1. Modelos basados en Halance de matetia.
2. Modelos basados en la minimizacion de la energia de
Gibbs.

HODELOS BASADOS EN BALANTES DE MHATERIA.

Cuando la razon i#e equilibrio (K) es una funcian solo
de T y P del sistema, el problema de determiuvan el
equilibrio entre fases se reduce a resolver una ecuacion
lineal unidimensional, sin embargo, cuando =21 valos de K es
una funcion de la composxcién de las fases, la dimension del’
problema crece vy se debe de resolves un  conjunto  de
ecuaciones no lineales simultaneas.

Una nperacién generalizada de un ptuéesn de flash
isntérmipo a flujo continuo es la que se presenta en la
Fig.{F.1?, en donde una corriente de alimentacion ¥ en
moles/unidad de tiempo compuesta de ¢ componentes .y con  una

fraccion mol 2‘ fluye en un recipiente a wuna presion v
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temperatura especifica. las corvientes de salida se suponen

en equilibrio una con respecto a la otra.
Dependiendo de la naturaleza de los

composicion de la alimentacion, puede existir una scla
lugar nijnguna

componentes ¥ la
fase

o varias. Se supone ademas que no tiene
set deter minado

reaccion quimit:a y que el valaor de K puede
T y P del

de la caomposicion de cada fase, asi como de Jla

sigtema.

El problema es encontrar la cantidad y composicion de

cada fase en equilibrio.
Las eguaciones que regpresentan €1 problems san:

- Balance global de materia.

F =L +«L +V {(F.1&6)
t 2
— Balance total por zomponente.
= Vv 1'g v s
Fz Haby TS 2 Vv (F-17)
De/in.r.‘ctén. de los sigul=rntes par&mecros:
o= VIR (F.18)
f=1r /7 (L «+ L (F.19)
1 1 2
Sustituyendo (F.18) y (F.1%7) en (F.17) se abtiene:
= - - - ¢ v
ZL n :x))(u + (1 )01 }?)hiz e ¥ {(F.a20)
— Relaciones de eguilibrio
K“ = }i. / XL: - : (F.a21)
K., = Y.l 7/ Xlz co i (F.22) ’
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MODELO DE BOSTON Y IIENIEE 12810,

Bastan y Fournier, desarrollaron un modelo basandose en
los trabajos de Boston y Britt, el cual puede ser aplicado a
sistemas altamente no ideales vy can tempe aturas de
ebullicion muy altas o muy bajas.

Este modelo calcula de manera apioximada piopiedades
termodinamicas y desay:rolla calculos para una opeacion de
flash adiabatico.

La estrategia general del] modelao es obtener, primne: o una

solucion para el equilibrio L-V mediante el siodelo de Bostow
vy Britt; a esta solucion se le aplica el algar itmoa
heuristico desarrollado por Shah, el cuaal m uetia la

estabilidad de la fase liquida de’ dicha solucion. Cuanda ta
fase liquida ag inestable, el algoritmo lecaliza rapidamente
una regién de composicién de dos fases liquidas, cuyo
sistema tiene una energia libre total reducida.

Cuande esto aocurre se aplica el algoy itmo de Boston vy
Fournier para encontrar la verdadera respuesta al i oblema
completando los calculos para tres fases.

El algoritmo heuristico se aplica en base al triterio
de que un sistema en equilibrio debe tener ia enargia de
Gibbs minima posible, ademas se ha probado para la solucion
de dos fases teniendo un alto grado de counfiabilidad.

El anélisis de ecuaciones previo al alqor i tmo, ws el
siquiente:

Se define a ,\‘ como una variable de ajuste oo cacda

iteracion:

P I T RV AP (F.28)

R =1 /F (i .27a2
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S =1 / F (F.2%b

en términos de Xi’ ).,L vy las 1elaciones S yv R se llega a la
expresic;n:
X. {1 - EXP .\,L)

LR = 50 =5 Exp Ny {F-30

las fracciones mol de las fases liquidas son obtenidas del

arreglo de balances de masa y ecuaciones de equilibrio:

X =X /7 (S + (1 — S5) EXP A (F.31)
ia i T
X = X EXP » / (S 4+ (1 - S) EXP L) {F.327
2 L 1 1
En el calculo de  la operacic‘xn Filash en forma

adiabética, puede especificarse el calor (q? Y la presiﬁn
para calcular temperatura y volimen. Para esto se requiere
la solucion del balance de entalpia de manera simultanea con
el balance de massa y las ecuatciones de equilibrio.

En el algoritmo de Boston y Fournier se presentan dos
ciclos de convergencia; el ciclo interior, (onsiste  de dos
variables de iteracion intercorrelacionadas, mientltras que el
ciclo exterior comprende 2N + 2 variables de iteracion. Las
variables del ciclo exterior, son  los paramet) os de

volatilidad definidos como:
u = In (K /K )} (F .33

(F.34)

c
[
-
]
R
N
A
~

donde Kb esta definido como la relacion de equi librio
siguiente:
“ [

in Kb = § i}E‘U_ In (Ku) + (1 - 5) {2_1“12 (Kiz) {(F.35)

donde Hu Y Ni.z sorn factores de peso para las fases wuwo Yy
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dos respectivamente.
Para la operacion flash donde la temper abinra 10 se

conoce, K sera una funcion de la misma de acue do con ia

relacion:
In K= A+ BU1/T + IIT*) (F.36)

donde los cogficientes A y B pueden determinarse medianlte la

evaluacién de K“ Y Ku para dos valores de temperatura 1 v
T' con Xu v Xiz constantes. Les valores de K, vy K °' sa
abtienen de la ecuacion (F.36). Por lo tante A y B estan

. dados por:
A= 1nK - BU/T - 175 (F.37)
B = 1n (K 7 K )/€C1/T' = 1/T) (F.38)

asi, las 2N + 2 variables Uu, U}, Ay B forman el canjunto
K i
de variables de iteracion del ciclo exterior.
El ciclo interior presenta dos variables de iteyacion

daefinidas como:
- -] .
2 = KbV 7/ (Kbv + Kb L) (F .39

B > ’ .
N = Kb (Lix le)/(KbV + Kb L2 (F.40)
las cuales son combinaciones unicas de temperatura por medio
de Kb y las relaciones de la fase liquida y de 1la fase

vapar.
Las variables @ y N se relacionan por medioc de la i azon

de la fTase liquida Sz
N = (1 - a5 —- 1) {(F.&1)

en la ecuacion (F.&41) si V = 0, entonces & = O y si1 L = 0
entonces @ = 1 y por tanto O = @ = 1. Ya que S  debe ser
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mayor o igual a cero y menor o igual a uno, 1esuita gue N
esta limitada poyv una R dada:

S - (1 - @ < N = (1 - & (. a2)

Una nueva variable F" se define en tetminos  del vapor

del componente y la variable @ como:
P.=Vv/a (1.43)
i i

combinando el balance de masa por componente Y las

gcuaciones de equilibrio se llega a la expresion:

P_=f1[0+1—Q.IN+1~G+N
1 v

=] - =
ar(b EXP U 2K 7 EXP U,

(F .44)

las fracciones mol del liquido y de:l vapor euxp esadas  en

terminos de P . sons
L

P / EXP U
L [

= ¢
X P .7 EXP U, F 43
i 3
Fi. / EXP U L2
X2 = B OIERP U tF.h6a)
} iz
[ — ©~ §3 N : - )
7 F’,L / ;":" i (F.46b)
De los requerimientos . caonsecutivas sabre las
composiciones de las fases liquidas, una nueva funcion < es
definida como:
8 = X - . = 0 U:.47)
. i1 iz
i=1

la cual escrita en terminos de R, S, U“, ll12 ‘'es 3
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S 1/EXP U, )
= - (F.4B)

- FoOsEXT U

f=L T g R T “ @ - N

i=1 @ + —— + e e R
ek EXP U,

L3 iz

2K’ EXP U

otra funcion usada es 5

= - o, - - 5 L=
n E ¥ 55 I {1 5) 'é1 )~i2 le)

n

(F.49)

escribirse en terminos da 0y

(F.41) puede
{(F.6n9), junto con la

La ecuacion
la ecuacion

N cuando S es sustituido en
Expresién para las compoasicieones y resul tando por tauto que
Kb puede resolverse directamente en tér mivos de 0, N, H% v
Lkz por medio de la expresion:
[C1-@+N) E P /EXP 1 ] + [ (1-0-N) £ P/EXP 1), |
; im0} 50D

R

K» = e -
1 ¢t - Q) EP
[

los flujos de Jiquxdo v vapor puedan determinarse
resolviendo el balante de masa total y la ecouacion {F.40)

simulténeamente, de esto se obtiene:
v =0 P {f .51

L= !

Ll'= 0.5 (NV (K /K - 1) + F(1 + N) - V) (¢ .58)
{F _33)

Por 1o que respecta al balance de entalpia, esste se
En esta aproximacion, el

basa &n una composicion constante.
denti o del

balance de masa por componente es sustituido
balance de entalpia para eliminar cualquier fraccion mol del

li1quido o del vapor.
lLas siguientes expresiones se utilizan e a las
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Enta]pi-as de vapor y liquido:

H, = £ "M (F.S4a)
i=1 t
e

h, =L X h (F.S4hb)
i=p
< el

h. =% ¥ _he (F.S4c)

2 P iz

dande:
hY = H - ah? (F.S59)

v H: es la enta]pia del componente  vapor  puroj hf es la
entalpia del componente liquido puro y Ah’ es el calaor
latente del componente puro. )

El balance de en{;alpia tiene la siguiente expresjoun:

< "
T =T H] 2 — H-a-<L/F) ©ARX -

N v
i=2 i=1

= 0 (F.56&)
z

Algoritmo de Boston y Fournier.

1. Suponer Xu, X 4 T, Y

iz i

. iz

a. Calculark ,K ,K, ,A,B,H ,U
3. Fijar KZ = Kb y suponer un.valor de Q

4. Resolver 8 = O para N, usando la Ec.(F.28)

S. Calcular‘Pi, X xiz’ Kb’ v, LL,, Lz Yy T.usando las Ecs.

u?
(F.44) a (F.46b); (F.50) a (F.53) y (F.3&).

&. Calcular T de la Ec.(F.34). .

7. Suponer un nuevo valor de @ y regresar al paso 4 hasta
que IT] < =- . '

8. Calcular K'u’ K Y K» de 1la Ec.(F.33)

iz

9. Calcular Ui“ , L.’z' y A' , regresar alpaso 3 hasta que:
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Ju, -y
t1 133
- -
.2 U < =
ta -a|
En el paso 1 del algoritmo, el estimado intcial puede
obtenerse de la solucidn del flash a dos tases, M1 ¥ Mﬂ
son obtenidos del algoritmo de estabilidad de ia fase

lfquida propuesto por Shah el cual es:z

1. Calcular la energ{a libre de mezclado para ia fase
lfquida simple (g'm).

2. Generar un estimado inicial entre las fases l;quidas 1 vy
2 para todos los componentes.

8. Calgular X usando la Ec.{(F.28)

4. Resclver R = O para § de la Ec.{F.30).

9. Calcular Xu £ Km usando las Ecs. (F.31) y (F.32).

4. Calcular la energia libre de mezclado para las doas fases

de la mezcla donde:
gm" = Sgm' 4+ (1 =S)gm (F.S7)

7. Si gm" > gm' y el nimero de iteracion ¢ 10 ir al paso 8
am® > gm' y el nGmero de iteracion > 10 se considera
estabilidad.
gm*” < gm' se considera inestabilidad.

8. Calcular lL nuevamente.

9. Suponer un nuevo valor de Rl y regresar al pasa L.

Tambien 1a temperatura de convergencia de la solucion
del flash a dos fases, puede ser . usada como el estimado
iniciai para el flash a tres fases. Después de . la
convergencia del ciclo interior los valores de Xu, Hm’ YN
T pueden ser usados para los calculos de Kiﬂ Iﬂz, K
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MODELOS BASADOS &£ L\ MINIMIZACTION DE LA ENEEDGI A LUELE

El emplear la tecnica de la minimizacion de la energia
libre de Gibbs en lugar del metedo de las constantes de
equilibrio {(K's) trae consigo varias wventajas cue o la
hatcen compleja y proposy cionan una répida canvergencia.

La técnica se basa en relaciones de termodinamica
fundamental , y sus datos de entrada (YT pL opiedades
termodinamicas basicas (fugacidad vy energia libre), o sus
equivalentes. Por eguivalentes se entiende las ecuaciones de
estado, a las correlaciones de coeficientes de actividad, o
a cualguier otra carielacion de correccion de fugacidades
que pueda  ser usada en combinacion con la tecnica de
minimizacion.

Na &5 necaesar io considerar mecanismos o0 2 ecuaciones
independientes para ctuando se tienen presentes reatclones
quimicas, siendo necesario unicamente determinar todos los

campuestos que estaran en equilibrio.

Otra caracterisbica importante del modelo de
minimizacion de energia libre, es (=17} vigiwosidad v
confiabilidad termodinamicamente hablaiclo, esto significa

que el equilibrio predicho es5 sin lugar a dudas el vel dadero
equilibrioc; la confiabilidad esta limitada sin  embar go por
la exactitud de los datos de entrada, aunado a esto que lTas
propiedades termodinamicas necesarias paca predecir el
equilibrioc no son siempre bien conacidas.

No obstante, datos termodinamicoas apsroximardos puedan
ser procesados a traves del modelo de minimizacion, &1 ~hal
proporciona: indicaciones Gtiles de lo que se espera
experimentalmente.

Mas aﬁn, el modelo puede ser usado para analizas clatas
de equilibrio experimentales con el fan de obtenaer

propiedades termodinamicas.

La simplicidad de sa uso y la rigurusidad re la tecnica
de minimizacian hacen que aumente £-19) aplicacion. En el
equilibrio, la energia libre es un minimo para (aalguier
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sistema, por 1o que ta tecnica pusde soer aplicada o

cualguier tipo Jde sistema, sin imporiar el] nuccero de fones,

ia presencia de ineries u obtras caoamplic=co i

io de Gautam-Jerder TIETRD.

Estos autoves proponen una combinacion de i algaritmo
Jde snparacién de fases con un algoritmo RAND, qgue e eaplea
para caleular lao composiciones 20 21 equiliib G IFISTLIN LT wun
metodo de Newton pava ta minimizacion de ia ener gia lilne de
Gibbs.

Por otro tatdo, considorandd Gue algunas alao: iteos de
solucion del cguilirio a tres fases, Meden tenes [=1Y]
convergencla en un minimo local dé energie bibre de Giblbs to
cual coenduce a resultados erréneos, en el o esente ametodo’ se
supoene un numerg maxime de fases en base a la tegla de Gihbg
can 21 objeto de encontrar el minimo global del sistewsa bajo
astudio.

El algoritmo de minimizacion RAND el imina aquerl tarn
fases de més, gque puedan presentarse durante el daesar i vllo
tle los cé]culus, pero puede  eliminar tambien, unea 5] mas
fases de manerra impropia o cual conduc:e ia a t esul tados
pobres. El algoritmo combrinado evita lo anter rue o

El procedimiento de Gautam—Seider forma e Lee dde2 un
desarraollo global enn el caal el primer pasa e que dados los

estimados para la dist ibucion y composicion de fases, dande

a P < ngx, se inician jos calculos usando - alguno de ‘ios
algoritmos de minimizacion tmetodo RAND, P ogr amacion
cuadrética,‘ etc.) poster iormente a io largu de la
1nVE5tigac:ic;n, una fase adicional (=11 postulada por

separacion de una fase en dos; esto se realiza mediante  un
algerito de separacion de fTases.

51 la EnErgi'a de Gibbs se reduce, las var tables de
cumpusicién para estas fases reemplazan las variables de

composicion para la fase ariginal y s coantinua con el
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algoritmo de minimizacion.

Por lo que respecta al algoritmo de separacion de fases
se puede partir de una fase liquida a una fTase vapor s para
separarlas en una fase de prueba liquida y en una fase de
prueba vapor (V » VL. o L » VL), ©o se puede partir de  una
fase liquida para obtener dos fases liqidas de prueba L4 I E
L‘Lz). Se localiza primeiro el componente (m) con la mas alta

actividad en la fase fuente (n):

a = MAX a. (F.97)
ma is J=L,2,0 . ..

2l siguiente componente m' es seleccionade para tener la mas

alta actividad biparia con el componente n, tomarvdo  la

-concentracion proporcional a aquella en la fase (s).

a® = max a® ) (E.59)
ma ja =12, ..

it

el indice (b)) indica Qgue esa actividad es para mezclas
binmarias de j y m.
Cuando se esta formando una nueva fase Jliguida, s3i  un

componente esta presente en gran cantidad en otra -fase

liquida, se pasaré por alto en la selecrion de los
componentes m y m'. Esto asegura que la fase liquida de
prueba no sea similar an composicién a las  fases ligquidas

existentes. 3 .
Lass composiciones de m y m' en dos fases ]iquidas de -
prueba determinadas mediante la solucion de Jas siquientes

ecuaciones: .
runx xmn N )'muz '(.vmz (F.60)

r X =y X (F.61)

y para fases de prueba vapor y liquido se usan:
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f (F _&68)

b ;(\ B o= " >
m+1 m+l T2 mt2 mt2
* A = ¥ - F.
}m'n Pres T w2 P mez f.mwz (F.e63)
donde:
X =n /n + n b] (F .&4a)
M m+i mei m’+i
X = n A ST = T tF.&qt)
™mie (LTS kL m¥L
tl £ uz se refieren a las dos fases de prueba vy L Se
refiere a cualquiera de estas fases.
Las composiciones de Y son defirnidas de manera Similar .
Las ecuaciones (F.40) y (F.462) son conjuntos de dos

ecuaciones con dos incognitas en dondes
n ='n - n (F.&35)

Un procedimiento de Newtun Raphson !esuelve esas ecuaciones
con propiedades fisicas supuestas camo constantes. itichao

procedimiento es insensible de manera relativa a estimados

para camposiciones n .y n -
nti ity
En el caso de la fase vapor fuente, Jos componentes m y
m son aquellos presentes en grandes cantidades. thha g¥vran
parte de componentes 25 colocada en una Ffase vapoy de

prueba y otra gran parte de componente m es colocada enn una
fase I{quida de prueba.

Los componentes 1 estantes se ordenan on hase  al vapor
de actividad binaria en forma decreciente con respecta al
componente m para dejar gque el campongnte tenga la

sigulente actividad binaria mas alta.

a2 = max ab_ F B N (F.&4)
= ™m, m"

el componente r es distribuido en las fases t‘ Y tz de a

cuerdo a:
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(F.&67)

para dos fases Jiquidas de prueba, y de acueirda con:

(F.a8)

~ = n /7 (N + n + n ) (F_LP)

siendo Y'_ definida de manera similar para la fase vapor.
v

Las ecuaciones {F.67) v (F.&8) tienen incogii tas
simples en las gque s cumple nr“l = n:; - n. R

Al farmar una nueva fase liquida si el compunenle esta
presente en grandes rantidades en obra fose Jicguiida,

entonces es distribuido manejando cantidades P evianente

fijadas. De acuerdo con esto las composiciones dadas pia las
ecuaciones (F.67) y (F_&40) no estan . en equilibrio v las tns

fases de prueba pueden nu tener la energia de  Gibbs mas

baja.
El algoritmo de calculo es el siguientes

1. E1 componente . tiene Ja actividad m;;g'. alta o©n la {ase

fuente ().
2. El1 componente .« tiens la acltividad binaiia mas alta [-TH

w {(en concentraciones propurcionales a aguelias en ¢ 2.
y . 500 acomodados pal a dos Fasns de

3. Los componentes »
y (F.6E) @

prueba t‘ 1% tz usando les ecuaciones (F.&60)
{F.&2). Cuando un componente formandon  ana  oaueva tase

liquida esta preseante en grandes cantidades o ol.a tase,
se pasa por alto.

4. EX companente con la siguiente actividad
alta es acomodado de acuerdo a las ecuacionas

Bynaria . mas
(F.&7) o

(F.&8) .



S. Los componentes restantes son acomodados en orden

decreciente de actividad binaria con €]l compgonente .

Este algoritmo es repetido para cada posible
combinacion de fases or iginal y de prueba. | as dos fases de
prueba teniendo la energia libre de Gibbs wmas baja san

tomados como candidatos para reemplazar su fase original.
MHetodo de Segundo Orden RAND.

Este metodo considera una mezcla de gases ideales a
temperatura y presién constantes. Se supone gque el estimado
inicial de los valores de equilibrio n v LY son conpcidos  y
catisfacen las condiciones del balance de masa por lo que L
—m‘=mi. 3

La energia libre de Gibbs puede ser expandida a wuna
funcion de segundo orden en m oy lo que cornduce a una
apruximacién cuadratica Q(n” a G(n”.

. H <
Q) = Glm ) + TUIG/2m VEm + 1 E(QZG/:?m_:?m ) &m Sm {F.70)
i i i i = i e e

izt 2 iz=1

=3 mL

B + RT 1ln (5P (F.71)
m=m F.72)

i=g k
2’6 ‘
) = Il - . o
¢ a0 RT €5 _/ m - I/m) tr.73)

donde Gw es una delta de Kronecker.
Sustituyendo (F.71) y (F.73) en (F.70) y dividiendu por

RT se tiene:

R(n ) GBtm) = m, 4. € Com )
= —gg— * B+ In—D0¥6m 4 S[E —— -

RT RT

=1 i=t i
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tomando el prdximo estimado de la composicion de eguilibrio
de tal maodo que Q/RT sea n extremo sujeto a las ecutaciones

del balance de masa:
Sfa ®n =8 (F.75)

Aplicando el metodo de multiplicadores de l.agrange se

obtiene la condicion para tal extremo como:

m n <
(C.+ in —) + (— - _ X a =o0 (F.78&)
L n LU L “ e
3 o=1
Estas condiciones junto caon las ecuaciones (I .75) ¥ la

definician de n, forman una serie de N + M 1 1 2CuUuat jones
-lineales en no n v Xa. Estas puaden resolverse
directamente. Sin embaigo el problema puede simplificarse
reduciendo las ecuaciones algebraicamente.

Se reescribe la ecuacion (F.76) de la siguiente manera:

c
n = = + {m/mn + & X a m (F.77)
1 A8 18 o 1o L
o=1
donde:
T =m (C + 1n (m /m)) {(F.78)
i L 5 L

sumandc la ecuacian (F.77) de I a N:

< <
o B0 X& = 3 Fi {F.79)
e=1 i=t
si se multiplice la ecuacian (F.77) gar aU Yy Se siuna sobre
i, se llega a:
[4 c z
h >l G > a . a. mi)’){ﬂ + Bf {n/m - 1I)] = 'E a_lf l"x {F .B80)
o=1 i=1 izt

ias ecuaciones (F.79) y (F.B80) forman una serie de M ¢+ 1

ecuaciones simultaneas Iineales, las rcuales pueden ser

239



resueltas para la cantidad ({n/m)1) en terminos de
cantidades conocidas. Esto produce los valores de E; y n
tecesarios en la ecuacion (F.77) para obtener el P oximo
estimado de la composicién minimizada n .
La secuencia de calculo es:
1. Camenzar con un estimado inicial de la compaosicion de
equilibrin, el cual satisfaga las condiciones del balance
de masa, los coeficientes necesarios en la  ecuascion

(F.B0)Y y la expresion de I .

[t
.

Las ecuaciones (F.7%) y (F.80) son resueltas para ,Yoon
tal que &1 ndmero de ecuaciones simultaneas a trata se es
pequefio.

3. Los nuevos estimados de la composicion de equilibr io san

encontrados con la ecuacion (F.7).

En el caso de que un valor negativo de Fuvieera

obtenido durante la busqueda, el cambio en o debera hacer se
1

de acuerdo con el mismo preocedimiento de convergencia

presentado.
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