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INTRODUCCION

La separacion de mezclas multicomponente liguidas o gases en
componentes puros o en mezclas de composicidn deseada, es  una
funcidén de importancia central en la manufactura de productos
quimicos. La mayor parte del equipo en las plantas qulm;cas tiene
el propbésito de purificar las materias primas, productos
intermedins vy productos finales, mediante operaciones de

transferencia de masa multifase.

Las operaciones de separacién son procesos de transferencia de
masa interfase, que involucran la creacién de una segunda fase, por
adicién de calor como en la destilacion, o de un agente de
separacidédn de masa como en absorcién o extraceidn, y la subsecuente
separacién selectiva de los compeonentes quimicos de los cuales
estaba formada la mezcla. por tranéferencia de masa a la nueva

fase.

Las operaciones de separacion no se emplean uanicamente para
separar corrientes de proceso multicomponente en sus
constituyentes, recuperar solventes para su recirculacion y remover
productos de desecho, tambien son usadas en conjunto con  los
reactores quimicos, para purificar las alimentaciones, recupérar
reactivos del efluente y purificar productos para alcanzar ciertas

¢

especificaciones de laos mismos.



El disefio de equipo de separacién ha sufride grandes cambiog
en los Oltimos afos, ya que si bién hace algunos afios, el diselo de
columnas de destilacidn, de absortion, de extraccidn y de
agatadores ara frecuentemante realizado mediante calculos
iterativos aproximados, hoy en dia con la disponibilidad de
algoritmas de c4lculo de procesos de separacion, de técnicas
matemiticas suficientemente rigurosas, de ecuaciones de estado y de
sodelos de solucidn para 1a prediceion de propiedades
termodindmicas en forma precisa, todas estas técnicas programadas
en una computadora digital, es posible resolver  todo tipo de
problemas de separacion, en un menor tiempn y ton  resultados mas
confiables,

Los programas computacionales para el calculo de procesocs de
separacidn, ademas de aplicarse propiamente al disefe, es decir 1la
actividad donde las variables conocidas son las caracteristicas de
las materias primas y productos, y las variables a determinar son
las caracteristicas de los equipos vy las condiciones de operacidn,
también se aplican al 4rea de analisis y simulacién de procesos,
actividad en la cual las wvariables conocidas incluyen las
caracteristicas de las materias primas y de los equipas, asi como
algunas variables de operacién, quedando por determinar las
caracteé&sticas de los productos y las condiciones de operacisn gue
dependen directamente de los equipos.

La incorporacivn de estas programas computacionales a  un
simulador general de procescs, ha dado al ingeniero de proceso una
invaluable herramienta para gfectuar los balapces de materia Yy
energla de un diagrama de flujo de proceso, lo que le ha permitido
aumentar su  rapacidad para diseWllar procesos en  forma global,
analizar procesos mediante la simulacién de diferesntes esguemas de
procesamiento, optimizar el proceso y obtener el esquema de proceso
final, que sea ‘éptimu desde el punto de vista de costos de
operacidn, ya sea que la planta esté contruilda p desde el puntn' da
vista de costos totales (costos de inversidn mas costos  de

operacion), si la planta se va a diseffar o a remodalar.



Estas areas, el disefio, el andlisis y simulaciéen, y la
optimizacidn de procesos, son las principales actividades de la
ingenieria de proceso, debido a que las oropuestas que resulten del
desarrollo de estas actividades, son de vital importancia para la
operacién eficiente de una planta de procesamiento quimico, por 1o
que es fundamental que las técnicas de calculo de los procesos de
separacién como parte de la herramienta del ingeniero de proceso,
sean bien conocidas y correctamente aplicadas. La programacién de
estas técnicas permite: profundizar en los principios teéricos que
gobiernan el funcionamiento del equipg de separacidn, analizar los
djferentes problemas que se pueden presentar en el diseffo o en la
operacién dependiendo de si se esta diseffando o simulando el
equipo, y decidir 1la secuencia de cidlculo mAs adecuada para
resolver estos praoblemas, as{ como determinar las ventajas vy

desventajas de la técnica que se estd programando.

Debido a 1o mencionado anteriormente, este trabajo tiene como
objetivos:

~Analizar los principios termodinamicos en los cuales se basan
los procesos de separacién.

' -Definir las propiedades termodinamicas necesarias para llevar

a cabo el calculo de los mismos.

-Determinar las variablés dependientes e independientes que
egpecifican un problema de separacion.,

~Desarrollar un programa para la simulacisn de columnas de
destilaciédn y absorcidén al estado estacionario, utilizando metodos
riguroses de calculo.

-Determinar las ventajas vy desventajas de laos n&todos
implementados, as{ como la influencia que tienen los metodos de
calculo de propiedades termodiniAmicas sobre estos, mediante la

solucidn de una serie de problemas.

El anAlisis de los proceso de separacion se completa con 1
proposicion de un algoritmo para el calculo de columnas de
destilacidn y absarcién, basadeo en el principio termodinamica  de
etapa tedrica de equilibrio y en la solucidén rigurosa de llus

balances de materia y energia en cada etapa.



€1 método de Balance de Material por Componente-Suma de Flujos
individuales de Lliquido, BMC-SFL, consiste en la seleccidn de las
temperaturas de etapa v los flujos individuales en fase liquide
como variables de iteracidn. Las ecuaciones de balance de material
por componente y de suma de flujos individuales en fase liquida se
resuelven simultineamente para estas variables, usando el método de
Newton—Raphson. Los flujos individuales en fase vapor se obtienen
despejindolos de las ecuaciones de equilibrio, vy los flujos totales
de liquido y vapor se obtienen de resolver las ecuaciones de

balance de energfa y de material totales.

El algoritmo de BMC-SFL fue programadec en FORTRAN 77 e
incorporadeo junto con los algaritmos de Wang~Henke y de
Naphtali-Sandholm vya disponibles(3I3,20), en el programa de
Simulacidn de Columnas de Destilacion y Absorcisn en farma

rigurosa, SIMDES.

Este programa incluye rutinas para calcular ‘una vez
especificades las variables indicadas por la regla de las fases
(presitn, temperatura, entalpla, vaporizacién y carga térmica), las
condiciones de una corriente de proceso y definir su fase, mediante
cdlculos de separacisn liquido-vapor =n una etapa. Para evaluar las
relaciones de equilibrio y las entalplas, pueden emplearse las
ecuaciones de estado de Spoave(62), Peng-Robinson (48),
Soave-Mathias(38) y Virial(53), ademas del modelo de solucién de
UNIQUAC(S3), siendo posible para cada ecuacion leer los parametros

de interaccién. cuando se trabaje con sistemas no ideales.

El programa de SIMULES se usd para resclver una serie de 39
problemas de columnas de separacion, los cuales ineluysn columnas
de destilacidn, de destilacidn extractiva y de absorcion, con
sistemas ideales y no ideales. Cads problema se intentoe resolver
empleando los métodos de Wang-Henke, Naphtali-Sandholm v EMC-GFL.
con el ogbjeto de daterminar sus ventaas y desventajas, azt{ como la
influencia que tienen los meétodos de calcula de propiedades

termodinamicas en la solucidn de los mismos.



£l contenido de este trabajo es el siguiente:

En el capftuleo | se presentan las expresianes termodinamicas,
las ecuaciones de estado Virial, de Peng—-Rebinswn, de Spave-Mathias
y de Sovave, y el modelo de solucidn me UNIRUGC, para el céAlculo de
las relaciones de equilibrio y entalplas de lilquido y vapor. tanto
de hidrocarburos ligeros, compuestos oarganicos & inoarganicos,
compuestos polares y no polares usados en este trabajo.

El capitulo 2 describe el modeliado matemitico de las
operaciones de separacion en una etapa 0 separaciones "flash", bajo
la especificacién de diferentes condiciones. Para cada tipo de
"flash" se propone un método de solucidn y el diagrama de fiuvjo del
programa implementsdo.

La descripcidn del mndelo matemiticsn de columnas de separacisn
y de los métodos de Wang—Henke, de Nanhtali-Sandnolm y BAC-SFL  se
precentan sn el capltulo 2, donde tamhien se  incluyen los
diagramas de flujo de los programas implemsntados.

El capitulo 4 contiens la desciripoidn del programa
computacional SIMDES para la simulzcidn de columnss de destilacidn
v absorcisn por métodes rigurosos. .

En el capltulo § se presentan los datos para los 35 problemas
de columnas de separacidn resueltos con el programa SIMDES.

Los resultados v e] anAlisis de resultados se presentan en el
capf tntlo 6.

Finalmente en el capltulo 7 se presentan las conclusiones vy
recomendacliongs sterca del m@todo de BMC-SFL y su  comparaciéon  con
los métodos de Wang—Henke vy Napnhtali-Sandhclm incluidos en el
programa SIMDES.

I.1 OPERACIONES DE SEPARACION BASADAS EN EL PRINCIPIO
TERMODINAMICO DE ETAPA TEORICA DE EQUILIBRIO LIQUIDO~VAFOR.

51 la mezcla a separar es ura solucién de una sole fase
hemédgenea, una sequnda fase debe formarse antes de que ia

separacién de las especie@s quimicas @ pueda ilevarse a cabo



econdmicamente. Esta segunda fase puede ser creada por un agente
separador energético (ASE). calor afiadido o eliminado. o por un

agente separador miasiceo (ABM), tal como un solvente d‘ﬁn absorbente

Para alcanzar la separacién de las especies quiﬁitas presentes
en una mezcla, debe de exnistir un potencial para qué Ias‘ especies
se distribuyan entre las fases en diferonte grado. Este potencial
es gobernado por el eguilibrieo termodinimico, v la velocidad de
aproximacion a la composicien de equilibrio es coﬁtralada poar la
transferencia de masa interfase. Mediante un mezclado perféctn " se
puede mejorar la velocidad de transferencia de masa. alcanzsndose
también de esta manera el mis alto grado de distribucién.. Después
de un suficiente contacto de fase, la opsracisn de separacisn se
completa empleando gravedad v/o0 técnicas mecinicas para separar lag

dos fases.

Cuando la mezcla a separar  incluve especies que difieren
ampliamente en su tendencia para vaporizar o condensar, las
operaciones de vaporitacién instantarca o "flash" v de condensacion
parcial, caso ! v 2 de 1la tabla !, pueden ser adecuadas para
alcanzar la separacién deseada. £n la orimera operacién el 1iguide
se vaporiza parcialmente por reduccisn de presidn, mientras aue en
el tltimo caso el vapor alimentado se condensa parcialeaente por
eliminacién de calor. En ambas operaciones. despuss ue que la
distribucicn de las especies por transferencia de masa ha ocurride.
la fase vapor se ha enriquecido con respecto a las especies mas
volatiles, mientras que el ifauido se ha enriquecido con respecto’ a
las especies menos volatiles. Despuds de este simple Contacto, Iis
dos fases formadas, las ruales difieren en densidad se sceparan

generalmente por gravedad.

Frecuentemente el grado de s:oaracisn alcanzade por la
vaporizacion "flash" o por la condensaciér parcial “es inadecuado.
debido a que las diferencias 2n valatilidad no son csuficientemente
grandes., En e:tcs casos la separacion decssada puede slcanzarse sin

introducir un ASM mediante la destilacion. caso’ La destilacisn

involucra un contacto multiple entre las  facesz liouid: v vapor.



Cada tontacto consiste en mezclar las dos fases para lograr  la
distribu:iénlde especies, seguida por una separacidn de fases. Las
contactas frecuentemente se llevan a cabo en platos horizontales
{geperalmente referidos como etapas) arreglados en una cplumna
vertical. El vapor gue asciende por la columna se enriguece en la
especie mAs volitil. Correspondientemente el liquido que fluye al
fondo de la columna se enriquece cen respecto a la especie menos
volatil, fa alimentacién a la columna de destilacidn ent#a en algan
plato entre el plato del domo y el plato del fondo. La porcidén de
la columna arriba del platoc de alimentacidn es la seccidn de
enriquecimiento y la que se encuentra abajo de esta es la seccidn
de agotamiento. El vapor alimentadoc #fluye hacia arriba de la
ceolumna, el liquido alimentado va hacia abajn. En la seccién de
enriquecimientp se requiere de un liquido para hacer contacto con
el vapor gue asciende, en la seccidén de agetamiento se requiere de
un  vapor para hacer contacto con el liquido que desciende.
Frecuentemente el vapor del domo de la columna se condensa para
farmar el liguido de contacto Illamado reflujo. Similarmente el
liquido del fondo de la columna pasa através de un rehervidor para

farmar vapor de contacto llamado vapor de reflujo.

Cuando la diferencia de volatilidades entre las especies a
separar son tan pequefias, gue es necesario un gran numera de platas
en una ogperacién de destilacidn, entonces puede usarse la
destilacion extractiva, caso 4. Agul un ASM se usa para incrementar
la diferencia en volatilidad entre las especies seleccionadas de la
alimentacidn, y por lo tanto reduce el numero de platos regueridos
a un valor razonable. Generalmente el ASM es menos volatil que
cualquier especie en la mezcla alimentada y se intraduce cerca del
domo de la columna. El reflujo en el plato del domo de la ' columna
se utiliza para minimizar el contenido de ASM en los productas de
domos.

Si np se lleva a cabo la condensacién del vapor que sale del
damo de una celumna, un liquido ASM llamado absorbente se introduce
en. &l plato del domo sustituyenda al reflujo. La operacion

resultante se conoce come absorcidén con  rehervidor o© absorcidn



fraccionada, caso S. Si la alimentacién es totalmente vapor vy . 1la
seccidn de agotamiento de la columna no es necesaria bara alcanzar
la separacién deseada, la operacién es referida como absorcién,
caso 6. Este procedimiento puede no requerir un ASE y
frecuentemente llevarse a cabo a temperatura ambiente y a alta
presion, L.os componentes del vapor alimentado disueltos en el
‘absorbente varf{an grandemente, dependiendo de sus solubilidades. La
vaporizakion de .una pequefia fraccidn del absorbente también llega a

ocurrir.

La operaciédn inversa de la absarcion es el agotamiento, caso
7. AQqui una mezcla liquida se separa generalmente a temperatura
elevada y ﬁresién ambiente por el contacto de wuna alimentacidn
llquida con un ASM en fase vapor. llamado vapor de agotamiento. El
ASM elimina la necesidad de vaporizar el liquido en el fondo de la
columna, lo cual es importante si el 1liquido no es termicamente
estable. Si son necesarios platos de contacto arriba del plato de
alimentacién para alcanzar la separacién deseada, puede emplearse
un agotadar con reflujo, caso 8. Si el producto de fondos de un
agotador es térmicamente estable, é&ste puede calentarse en un
rehervidor sin usar un ASM, en este caso la aperacién se conoce
como agotador con rehervidor, caso 9.

En mezclas con punto de ebullicién mimimo se recomienda usar
la destilacidn azeotrépica, caso 10, en vez de 1la destilacién
fraccionada. En este caso se alimenta un ASM en el plato de domos,
el cual. tiene la funcidn de formar un azeotropo. Generalmente en la
destilacién azeotropica en el plato de domo se forman tres fases.
de las cuales la fase liquida rica en el ASM se recircula como
reflujo junto con el ASM de repositidn, y el azedtropo se obtiene

como producto en el domo.

Cada simbplp de equipo mostrado en la tabla 1, corresponde a
la configuracidn mis simple para representar la aperacién.

Versiones mis complejas son posibles y frecuentemente desvables.



TRELA 1. Operaciones de separacidn bassdas an o] princigio ternodindaico de ebapa tedrica
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CAPITULO |

PREDICCION DE PROPIEDADES TERMODINAMICAS NECESARIAS PARA EL
CALCULO DE PROCESOS DE SEPARACION LIQUIDO-VAPOR
MULTICOMPONENTE.

Para el disefo adecuado de procesps de separacidén difusionales
del tipo de contacto de fases, como la destilacién, la absorcidn vy
la extraccidn, es necesarioc contar con informacién cuantitativa del
equilibrioc de fases y de los requerimientos térmiceos involucrados

en estos procesaos.

La infarmacidén de los equilibrios de fases llquida—vapdr Y
liquido-ligquado y de las entalfias del liquide y el vapor deben
obtenerse a partir de datos experimentales. Desafortunadamente no
eristen datos suficientes para todos lgs sistemas de  componentes
eiistentes en la tecnologia de procesos quimicos actual., vy menos
aun para la amplia gama de condicicnes de presion vy temperatura gue
pueden presentarse en laos mismos. For otra lado. la obtencidén de
datos esperimentales confiables, requiere de gran habilidad
experimental, experiencia y paciencia, asil comp de gqranaes recursos
economicos. Debido a esto, se reguiere disponer de técnicas para el
caleulo del equilibrio de fases y de las entalpias de mezclas

multicomponente a partir de un minimo de datos experimentales,
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Siempre que sea posible, estas técnicas deben basarse en
fundamentos tedricos que den confiabilidad a las interpolaciones vy

extrapolaciones con respecto a temperatura, presidn y composicidn.

lLa termodindmica es la herramienta que proporciona la
metodalngla para la obtencidn de la informacién cuantitativa del

equilibrio de fases y de entalplias.

El propdsito de este capltulo es presentar las expresiones
termodindmicas empleadas en este trabajo para el calcule de las
relaciones de equilibrie ligquido-vapor, de los caeficientes de
fugacidad, los coeficientes de actividad v las entalplas; asi como
describir las ecuaciones de estado Virial(53), de Soavelél) de
Peng-fobinson(48), de Soave-Mathias(38i, del modelo de solucidén de
UNIQUAC(S3), v las expresiones correspongientes a cada método para
el calculo de los coeficientes de fugaecidad, de actividad vy de
entalplias, tanto de componentes purcs como de mezclas. También se
presentan las derivadas de las relaciones de equilibric vy de
entalpta con respecto a temperatura. Finalmente sa dan
recomendaciones para la seleccidn de los métodos de calculo de

relaciones de equilibrio y entalpias.



14

1.1 EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR.

Un cistema formado por dos fases o v 3, se dicen que esti en
equilibrio termedinamico, cuando la temperatura, la presién y el

potencial quimico de cada componente i en ambas fases son iguales;

T = 17 - o)
= pf (2)
= (3

Para aplicaciones practicas en ingenieria, el potencial
quimico H, es una cantidad poco adecuada, debido a gue no tiene una
interpretacién fisica inmediata. Una cantidad fisicamente mas
significativa equivalente al potencial quimico, puade obtenerse
realirando ciertas manipulaciones de las relaciones termodinamicas.
Esta cantidad es la fugacidad fa’ la cual se relaciona con el

potencial quimico de la siguiente manera:
duL = RTdmw‘,L (41
integrando esta eupresidn tenemos:

g, = RTlnt + C (3
S T i
donde C1 es una constante que solo depende de la temperatura.

Como las fases a y [ estin & la misma temperatura, la

sustitucion de la ecuacidn (§) en la ecuacidn (3), produce:
% = 4f (&)

La fugacidad tiene unidades de presidn. Flsicamente es
conveniente pensar en la fugacidad de un componente puro, como una
presion termodinamica, mientras que en una mezcla de gases ideales,
ia fugacidad de cada componente es igual a su presion parcial. En
una mezcla real, la fugacidad puede considerse coma una presién

parcial corregida por el compartamiento no ideal.
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Para una fase vapor y upa fase ligquida a la misma presidn y

temperatura, la condicidén de equilibrio para cada componente i es:
t7)

ta relacién de 1a fugacidad del componente i fL. con

cantidades medibles experimentalmente, se logra mediante el usn de
dos funciones auxiliares. La primera, 2l coeficiente de fugacidad
s
composicidn en cada fase. La ecuacion para la fugacidad del

relaciona a la fugacidad f‘ con 1la presidn total vy la

componente i en la fase vapor f: es:
v o el
fi = yLPvﬁi (8)
y para la fugacidad del companente i en la fase liquida se tiene:
Lol pat
w‘.l »iP¢‘ {9)

La segunda funcion es si coeficiente de agtividad ¥« aue
relacigna a la fugacidad FL con la compasicidn en cada fase vy con
la fugacidad en el estado estandar f?& Aunque puede definirse una
expresitdn para la fugacidad del componente i en la tfage vapor vy
otra para la fase liquida, comunmente sélo se emplea dska dltama,

fa ecuacidn correspondiente ps la siquiente:

£ = x.f?LrL (102

S t i [3

Partiende de las ecuaciones (B) a {10) la scuacion de

equilibrig, ecuacidn (7), puede expresarse como:

~y L
Yi¢i = xl¢i ‘ (1)
o bién como:
¥, Pip" = g foh0 (12)

t o3 1
Es conveniente definir la relacidn de equilibria K , ‘como la

rela:lén de las fracciones mol d# un componente 1 en las dos fases

an equxlxbrlu.
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K = (13)

Sustituyendo esta ultima ecuacién en las ecuaciones (11) vy
(12), obtenemos dos expresiones para calcular las relaciones de

equilibrio Ki=

“~L
K, = ot (18)
i R
¢,
oL L
fi r\
ko= it (15)
)

Las ecuaciones (14) y (15) son las expresiones mas comunes
para calcular 1las relaciones de equilibrio liguido-vapor., La
ecuacion (14), requiere que los coeficientes de fugacidad a: \9 3:
szan calculados mediante una ecuacién de estado que represente
adecuadanente el comportamiento de ambas fasec. Este procedimiento
es adecuado para calcular las relaciones de equilibrio
liquido-vapor de componentes no polares o ligeramente rolares.
También es posible aplicarlo para el calcule de sistemas de
compuestos fuertemente polares, pero se requiere que en las
ecuaciones de estado se usen parimetros de ajuste para las
interacciones entre las moléculas del sistema. gue muchas veces no
se encuentran disponibles, obteniendose entonces resultados poco

satisfactorios.

La ecuacisdn (15) trata separagamente a la fase liguida y a 1la
fase vapor, es decir emplea una ecuacidn de estado valida s&lao para
la fase vapor y un modelo de coeficiente de actividad para la fase
liquida. Este métpdo se aplica pripncipalmente al calculo de las
relaciones de equilibrio liquido-vapor de sistemas altamenie no

ideales farmados por compuestos fuertemente nolares o asociados.

Estos dos métodos de calculo de las relaciones de equilibrio
liguido-vapor se emplean en este trabajo. Para el primer método se

utilizan las ecuacioncs de estado de Soave, de Peng-Robinsoh vy de
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Soave-Mathias. Para el segundo método se utilizan la ecuacion de
estado Virial para la fase vapor v el modelo de coeficiente de

actividad de UNIQUAC para la fase l{quida.

1,2 COEFICIENTES DE FUGACIDAD.

La fugacidad de un componente i en una fase. esta relacionhada
con la composicidén del componente i en la fase y con la presidén
total del sistema, mediante el coeficiente de fugacidad. Para una
fase vapor la expresién que define el coeficiente de fugacidad 5?,

es:

PO
’ t
¢i = 5 (1&)
18
y para la fase liguida el coeficiente de fugacidad bt, eg:
L
& = i (17
i XLP

Debido a que la fugacidad tiene unidades de presion, los

coeficientes de fugacidad son adimensionales,

El coeficiente de fugacidad es una funcitn de temperatura,
presién total vy composicion de la fase, vy puede calcularse a partir

de datos volumétricos de mezclas de vanores.

Para mezclas conteniendo NC componentes, ios datos
volumétricos pueden correlacionarse mediante una szdacidon de estado

explicita en presion:

P = P(T‘V'nn'nz""’nNc) ($1:3}
Cuando se utiliz= una scuacion de estadc de este tizso, el
coeficiente de fugaciaad apuede calcularse usardo la  siguiente

relaciédn termodinamica:
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. 1 P RT
ng = -——Jm —— I E VA Ty (193
v RT Jv an. JT.v.n #n. v
i § i
donde:
Py
7% e (20)
RT

Alternativamente los datos PVTn pueden expresarse en {forma de

una ecuacién de estado explicita en volumen:

V= (n1 * n, *eent nNc)V(T,P,yx,yz,...,ch) (21}

En este caso el coeficiente de fugacidad se calcula con la

siguiente expresion termodinAmicas

N 1 P v RT
Ln¢i = -—J - me—— AP (22)
RT [} c?ni T.P.n,#ni P

A bajas presiones menores a 1 bar, frecuentemente es una buena
~
suposicién poner ¢ = 1, pero a presiones moderadas en el rango de
L
~
1 a 10 bars ¢L es significativamente diferente de 1la unidad,

especialmente si el componente i es paolar.

1.3 ECUACIONES DE ESTADO.

Una ecuacién de estado es aquella que representa la relacidn
entre dos o mis propiedades termodinamicas. Estas relacionan
generalmente propiedades faicilmente medibles, como la presidn, . la
temperatura, el volumen y numero de moles o fracciones mol, con
propiedades que no pueden medirse directamente, como la entalpia,
la entropta, las capacidades calorificas, los coeficientes de
fugacidad vy actividad, etc., mediante el uso de relaciones

termodinamicas adecuadas.
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En el tratamiento de las ecuaciones de estado pueden
observarse dos tepdencias en el desarrollo de las mismas. Por un
lado el uso de ecuaciones tedricas, basadas en la consideracidn del
comportamiento molecular; del tamafic y forma de las moléculas, vy
del tipo de interacciones entre ellas. Un ejemplo de este tipo de
ecuaripnes es la Virial. La otra tendencia es hacia el uso de
ecuaciones de estado empilrices o semiempiricas, las cuales se
caracterizan por la introduccién de parametros para corregir las
desviaciones del comportamiento ideal, La ecuacidn de Soave,. la de
Peng~Robinson y la de Socave-Mathias son ecuaciones de estado de

este tipo.

L.a aplicacidén de las ecuaciones de estado a mezclas, requiere
dal uso de "reglas de mezclado", las cuales definen un +luido

hipotético que representa el comportamiento PYTn de una mezcla.

fun hoy en dia no se ha encontrado una ecuacidn de estado que
prediga adecuadamente el comportamiento PVYTn de cualguier mezcla o
componente puro. Sin embargo existen suficientes ecuaciones de
estado, las cuales pueden elegirse para realizar calculos de
propiedades termadindmicas, dependiendo del tipo de compuesto,
condiciones de presion y temperatura del sistema de componentes,

y la precisién deseada.

A continuacisn se presentan cuatro ecuaciones de estado usadas
en este trabajo para la prediccion de las relaciones de equilibrio
l{quido-vapor y entalpfas del liquido y el vapor de compuestos

puras y mezclas, estas ecuaciones son:

-l.a ecuacitn Virial(Ss3) truncada después del sequndo
coeficiente. '
" =La ecuacién de Soavels2).
‘=La ecuacién de Peng-Robinsaon(48).

~La ecuacién de Soave-Mathias(38).

En la tabla 1.1 se muestra un resumen de estas ecuaciones de

estada.
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1.3.1 ECUACION VIRIAL.

La ecuacion de estado Virial, relaciona el factor de
compresibilidad 7 con las variables intensivas independientes de
camposicién, temperatura, presidn o densidad. En condiciones donde
la densidad de la fase vapor es aproximadamente una v media veces
la densidad critica, 1la ecuacion Virial truncada después del
sequndo  coeficiente, es adecuada opara chalculos de equilibric
liquido—vapor. La forma mas conveniente de esta ecuacidn es la

siguiente:

29 BF
z=--_=[1+ ] (23)

Para una mezcla de NC coumponentes, el segundo coeficiente

virial es una funcidon de la temperatura y la composicidne

B = L Tvyvh. (24)

Los coeficientes viriales cruzados B'i s4lo son funcidn de la
19

temperatura:z

B, =8 (T (252
1] i

A continuacién se presenta el método genaeralizado de
Hyden—0‘Connell{(33) para la prediccion de los sequndos coeficiente
viriales B;J’ usando tnicamente propiedades criticas vy parametros

moleculares.

El método de Hyden-0 Conpell propone calcular lps  sagundos

cpeficientes viriales cruzados a partir de la suma de dos
contribuciones:
B =8 g (2
v 1) 1]
donde:
g" = Eh y o+ Et 27

(U] MO POLAR ) POLAR ]
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D
= + +
Blj (BNETAESTADLE)Lj (BENLACE)Ljv (Buululco)ij 28

Las contribuciones individuales al segundo coeficiente virial

se calculan a partir de correlaciones dependientes de la
temperatura:
¢ 1.47 0.85 1.015
B porar’ij " bov.j[lo'q4 - ™ - Tz T8 ] 29
i v i
- . 3.0 2.1 2.1
(B o= - u.r10.74 - 30)
FOLAR 1) OLj tj T', T"z Tﬂ',g
[ iy [
Ahi'
3} )+ (B Yy =B A exp|——Ia (313
METAESTABLE i) ENLACE 1) ol i} T’
[
1500y
(B Y. =b_ E |1 - exp[—-—~¢J—J (32)
QUIMICO ij oL j L] T
1 1
T?’ = Tf_ - l.owil (33)_
i i)
T
o= - - (34)
v te, Ik

L

Los parametros independientes de la temperatura usados en las
ecuaciones (29) ‘a (34) son:

b = 1.261840" (35)
oV} t)
eyt T < owa (T
B = Moy e o &
» - ¥
u =0 0.04 £ 4 € 0.25 (373
v L]
- - »

v
[=]
3
43

pt o= - 0.25 e (28



A = —0.3 - 0,05
1] i
ah, = 1.9%9 + .24 °
(9] 1]
. 7243.8p p,
“i.j 2 S
(e /tklo
i [
&50
E .. .= exp|n. {————-——- - 4.27] n. < 4.5
v Vi e k) + o0 t
L
o bién:
42800
E. - = expin _[—-———~————~————~— - 4.27] n ooz 4.5
t v te /k) + 22400 : i
3}
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(39)

(40)

t41)

(42)

Para i = j, los parametros (Eit/k)’ dLY m;L son predichos a

partir de las propiedades del componente puro:

W = Q.0060T6R .+ G.OZOW&RZ‘ - O-OOISbbR?
ii Dt Bi Di

g+ C
(e, /k} = (& /)y 1 + ZC [1 - - —q-1
iy ti i

= (1 + O )‘/9
it T 2

D.4y. .
(e /Ky =T ,[0.748 + 0,910 . - t ]
(LN (o218 [

2+ 200,
Ly

19

1 .7?41E+07u:

1.88%w . - £y
[z.aaz - b ]‘r 0'6[ L ]
) 0,03 4w J SN PTU
L

(44)

(dé)

47)

(48}
(49)

(3m



16 + 400w, |,
ii

10 + 400w .
il

3

10 + 400w, .
ii
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(51)

(52}

Los parimetros cruzadoes tstj/k)' alj Yy w . para i o® g, se

calculan usando reglas de mezglado adecuadas
componente pura:
i
w = —tlw . + e )
L) 2 L 113

£, £ N
[ v ] - [ L ] (1 + f'Cl
[ k

» —_ Spn?
ol (1 - gED

Q
H

Yy parametros

S

2 Ejj 273 .
. <
u‘[ & ] )
. ~ -
o= i - B2 2y
i3 o
k i
o
2 [ fux )20,
“j i
it = LI o Z2y

del

4 55)

(56)

(57)

(55
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¢’ = 0 para los demss valores de Moy “;'

16 + 400w,
£ = —— (&0)
10 + 400“L;

3 .
- — (a1}
10 + 400w, .
L

lx]
N s

1.3.2 ECUACION DE SOAVEC19723.

6. Semave en 1972 propusc una ecuacion de estado cdbica, la
cual sélo es funcidn de tres parametros para cada substancia, la
presidn eritica Pci’ la temperatura critica Tci y- el factor
acentrico @ . Esta ecuacidn es una modificacidon de la ecuacidn de
Redlich—Kwong, en la cual se cambia el término arTt’? por  uno  gue
considera con mayor exactitud la2 dependencia de la temperatura para

a(T).

RY atm
P _ - (62)
V-u T + by
M
donde:
r2r2
a(T). = 0.82747——alT_ . . ). (63)
L P Ri A" A
ci
att. 't =1 4o - T (84)
Rt [ Y 19 Rt
m = 0,480 + 1.5740 -~ u.17bm: " tas)
‘ . LS

o la modificacién de Graboshki-Daubert:

m s 0,48508 + 1,55t7w, - 0.156130° © (66
1S A9
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RT,
: (&7)

b‘ = 0.,0B464

e,
ci

La ecuacidén (60) escrita en funcion del factar de

compresitilidad Z, es:

-2+ zca-B-8 -AB =0 (68}

en la cual:

A = e (a7?

B = - : (70)

= (71}
RT

1.3.3 ECUACION DE PENG-ROBINSONC1976),

La ecwacien de Peng~Robinson proguaests en 1974 al digual gue la
ecuacion de Soave(l?72) es una funcion de los parametros Fcu‘ TcL v
@ - tena y Robinson propeonen una nueva correlacion . para calcular la
dependencia de a(T! con respecto a ia temperatura. Su contribucion
principal consiste en dar una mayor precision al calculo de la
presion de vapor de substancias puras, del eguilibrio liquido-vapor
te hezclas, de las densidasdes de ligquido vy de sistemas préximos a
la reqidn critica, ademis de dar una oreticcidn raronable en el

calcule de entalpias. La ecuacisn proouesta es la siguientes

RT «{T)
™
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donde:
RZ1%
alT), = 0.45728——S5 (T Lo, ), (73)
R i p Ri it
Ch
AT w313 =1+ (1 - T (74)
R L § 15 Ri
k= 0.37464 + 1.542260 - o.zbqqzwf (75)
RT,
b = 0.07780——— (76)
N P

cu

La ecuacion (72) también puede expresarse en funcidcn de 7

comos

a a

1P - (1 -m2? + 6 -zB -3 - taB -8 - =0 771

donde A, B v I estan definidos por las ecuaciones (&9 a (71),

1.3.4 ECUACION DE SOAVE-MATHIAS(1983).

En 1943 P, Mathias propone una modificacisn a la ecuacion de
. Soave({l972) para aplicarse a compuestos polares, los cambios mis
importantes que introduce son los siguientes:

=Un parametro adicional (pl) caracteristico de cada
substancia, para la evaluacion de la presién de vapor de compuestas
poléres.

’ -tha nueva correlacidn para el calculo de la dependencia de
alT) con la temperatura, para mejorar el calcule del equi!ibrio
liquido-vapor.

-Para el cilcule del eauilibrio liguido-vapor en mezclas,

emplea reqlas de mezclado mas precisas.

RT a(T)M
P o= - — (78)
Y -b UiV + b )
M M




dondes
R*T,,
alT), = 0.42747————a(T_ 0, ).
T P RL | &
(=19
T o) =t + 1 =T - p (1~ T 007 - T
RiL7TL L i Ri i Ri Ri

para: TRi< Q
/2 _ ., _ pdi
a(Tni’wt)t = enp(CLCI Tni))

. >
paras TR‘l zt.0

mo = 0.48308 + 1.5517ui - 0.15613&?

d =1
c, = T
t
mi
d =1+ + 0.3p
L 2 19
RT_,
b = 0.0B664— =
‘ P

ci

La .ecuacidn de Soave-Mathias expresada en funcién del

de compresibilidad Z, es:

1 2

2* -2 + (A ~B-E)Z - AR = 0

28

(79}

- (80}

(811

82

(83)

(84)

(83)

factor

(85)

donde las expresiones para A, B Y Z son equivalentes a las dadas

por la ecuacidn de Spave(1972), ecuaciones (&9) a (71),
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1.4 APLICACION DE LAS ECUACIONES DE ESTADG A MEZCLAS.

La informacidn adicional necesaria para aplicar una escuacidn
de estado a mezclas de gases y liquideos, ademis de la reauerida
para compuestos puros (Pcl, TcL’ @y pi)’ es la dependencia de los
parametrocs a(l) y b de las ecuaciones de estado respectos a la
composicidn. Esta dependencia surge fundamentalmente debido a la
diferencia entre los campoas de fuerca de distintas moléculas. Fare
la mayoria de las ecuaciones no ekxiste uwuna teorlia exacta gue
describa esta dependencia con respecto 3 composicidn, y se debe de
confiar en las "Reglas de Meczclado", esencialmente empiricas, para

propurcionar relaciones aproiimadas.

1.4.1 REGLAS DE MEZCLADU PARA LA ECUACION VIRIAL.

Cuandc se usa la ecuacidn Virial frunnada desreés del segucdo
coeficiente, una regla de mezeclado para el sequndo coeticiente

Virial basada en la teoria cindtica d= los gases, es la siguiente:

NC NG
BM = .E ‘E yLyJHLl (87}
L=t g=1t

1.4.2 REGLAS DE MEZCLADO DE LA ECUACION DE SOAVEC1972),

NC |,A»z L.
atTr .= [z ®oall) "J ) 198
M L L .

N
= Fub . (89)
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1.4.3 REGLAS DE MEZCLADO DE LA ECUACION DE

PENG-ROBINSONC1876) ., ®
NC NG
alTy, = £ ELxxa (90)
1= J;l ey
a, =1 -k JamFam® (913
vl vl L 1
NC
b = T xb 92)
M i=1 1 L .

kl_ es un coeficiente de interaccién binario caracteristico
J
del sistema, v se determina a partir de datos de equilibrio

liquido-vapor.

1.4.4 REGLAS DE MEZCLADO DE LA V ECUACION DE
SOAVE-MATHIAS(1983).

NC N¢
a(i‘)M = ‘}: (}: ‘Aixjat’_ _ (93
izt =1 .
1.2 ) T
a. . = ta(T) alT) )" "" {1 - l:o R . [——-—] (94)
7 v i i ai) {1aiv) 1000
NE  NC
= Iy t e,
bu _2 T xl"jbij G
=24 =i
b+ b T
b o=t -k -k [———-] (963
i) 2 obij ibij 1000 .

4 2 k i S son arametros de interscocidn
‘o:uj’ ’1aij’ obij Y Finig para ©

binarios garacteristicos del sistema.
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1.5 COEFICIENTES DE FUGACIDAD A PARTIR DE ECUACIONES DE ESTADC.

En esta seccidn se presentan las expresiones termodinimicas
empleadas para calcular los coeficientes de fugacidad de un
componente i en una mezcla, mediante las ecuaciones de estado
Virial, de Soave(1972), de Peng—Robinson{1974) ¥ de
Soave-Mathias(1983).

1.5.1 COEFICIENTE DE FUGACIDAD A PARTIR DE LA ECUACION VIRIAL
TRUNCADA DESPUES DEL SEGUNDO COEFICIENTE.

~ Ng [
lng, = [2 T y.B_Lj - BM]-—-—— (97)

1.5.2 COEFICIENTE DE FUGACIDAD A PARTIR DE LA ECUACION DE
SOAVEC1972).

172

. b A atTy? b, ' B
Ing = —(Z - 1} - InCZ - B) ~ ——[z————‘-ﬁ—- - }Ln[l + _-]
* b B atm? b z

N M ™
(98)
donde:
atm p
A= P (99)
g2
b P
B (100)
RT :
PV
L= ‘ (101)
RT

a(’l')M Y b" se calculan empleando sus respectivas reglas cle

mezciado.
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1.5.3 COEFICIENTE DE FUGACIDAD A PARTIR DE LA ECUACION DE
PENG-ROBINSONC1976) .

NG
~ A .)_:i"ttaaj b, 7 + 2.414E
Ing. = - lntl = B) ~ [2 1z -t ]m[ ]
N 2v7B akTy b . I - 0.A14B
M M
b'\ N
+ ol = 1) (102)
Iy

o

donde A, B y Z estan defipidas por las ecuacicnes (99}, (100) vy
{101, vy a(T)M Yy bM calculadas a partir de las regias de mezclade
dadas por las ecuaciones (79) .y (92},

1.5.4 COEFICIENTE DE FUGACIDAD A PARTIR DE LA ECUACION DE
SOAVE-MATHLAS(1983),

N Ne B A 1+B B
ing = (2 v b -~ b ) + [ln[ ] - ]
v jea 2 Y Mlbtz-m b U z 7+ 8
M M
248 N Z+B
- —( L% a ,)ln[ —J = lnyZ - B [§YEx3)
alTy B j=d ' Y9 Z

A. B y I detfinidas por las ecuaciones 293 a (101), en  tanto que

a(T)“ Y bM calculadas a partir de las ecuaciaones (?3) y (935).

1.6 COEFICIENTES DE FUGACIDAD DE VAPORES ASUOClADOS.

La ecuacidén Virial a5 apropiada para describir las
desviacionez de la idealidad en aguelios sistemas donde las fuerzas
de atraccicn son nulas o moderadas. En sistemas conteniende acides
carboxl licos. dos moléculas de 4scido tienden a formar perss de

enlsnes de hidrogeEno estables. por 1o que ocurren qrandes
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desviaciones negativas de la idealidad de la fase vapor, aun a muy
bajas presiones. Para llevar a cabo cidlculos de coeficientes de

actividad de estos sistemas se utilizd la "teoria quimica”.

La teorlia quimica postula gue existe una reaccidn de
dimerizacidén del tipo:
i+ 3 rom— ij

la cual se encuentra en equilibrioc quimico y donde i ¥y J son dos
moléculas de mondmero, que pueden ser o no identicas y .las cuales

forman el dimero ij.

El equilibrio aquimice se define mediante la siguiente

expresidn:

L *l.w .
K = LA ’“" (104)
f 1. 2.z PP
3 J¢‘~

z\¢?
i P
¢i 2 —— (108)
A4
t
Para usar esta ecuacion, es necesario calcular los

coeficientes de fugarcidad verdaderos ¢?. Estos calculos se pueden
llevar a cabo usando la siguiente expraesidn:
8'r
19

Ing = {106)
' RT

Las fracciones mol verdaderas =z, , se obtienen al resolver
t
simultaneamente las ecuaciones del! balance de material:
Ne

Tv, =1.0 (107)

(- §
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NG NG

Lz, + L
'LzlL iz

1
Tz  =1.0 {108
1 j=t v

y las relaciones de equilibrin qgulmico Kij‘ ecuacisn  (104), para
todas las reacciones de dimerizacion posibles., Esta ditima scuscidn

también puede expresarse Como:

1z explB" P/RT)
K o= = R (109}
i P 2.2, esp(B P/RTlexp(B P/RT)
g it 13
-6 (2 -5 )
K = = . €110}
t RT
dondes
& =0 sl i=]
ij
S, =1 sl L=
1]
Para una temperatura y presion dadas:
b+ g F F ta
€ .= -2 -5 B (P/RTjexp (5 . + B8, ~B ) {111)
i [ 3 R 0| T vi ii i

Par 1o que finalmente la ecuacién de equilibrio se transforma
en:

o= i $8 -3

€l procedimiento iterativo para calcular las z, emplea la

siguiente férmula recursiva para cada camponente:

1 NE (F>
W[ )

Lt 2 k=i
H

v L Cr} cry]
+ T + z
[1 )E [ . 2 C)L . J

=4 izt ]

183

*
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donde:

NC 3 NC
A = Lz * Lz, = ZL[jE ¢,5 ¢ I Cjizj] (114)

L.a convergencia de este procedimiento iterative depende de los

. P . o
estimados iniciales para las fracciaones mpl verdaderas z0. Las
siguientes reglas son adecuadas para una convergencia rapida en

todos los casos:

0=y (115)
L t
51 €.y C % 0.% para toda j
it (A1
Esto implica que la especie 1 no se solvata o asocia
significativamente. De otra forme =z 25 iqual al minimo de

una de las siguientes expresiones para toda j:

YT+ B8C y -
1+ BLiLyL 1

2% = (116)
' 4c
e
para (3_Ll > 0.5
o
U= -1
2=y vc v {117y
%=y ir+c 2! (118)
J ] L3 B )
- ) Y
para Lij > 0.5 y yJ Y
a
o -1
T = 119)
: yi(I + CL;YL) {
2=y t1+c 2D (120}
i i vy

ara € > 0.5 N
para . Y Vl /j
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1.7 COEFICIENTE DE ACTIVIDAD.

La prediccion del equilitirie ifgquido-vapor en sistemas
multicomponentes, requiere de un  método para calcular las
fugacidades de cada componente 1 en la mezcla liquida. A
temperatura T y presidn P del sistema, la fugacidad del liguido *t,

es el producto de tres términos.

r
donde y:P ' es el coeficiente de actividad a la presién de

X . (P
referencia P©, W,oes la fraccidn mol, v fL

la fugacidad en el
aestado estandar a la presidn #'. Entre pardntesis el producto de la
fugacidad en el estado estandar y el factoer de correccion de
Poynting. En la ecuacion (121) se supone que el valumen molar
parcial Ot s es sb6lo funcién de la temperatura, y para componentes

condensaliles a una temperatura fija Gt = Vt.

Componentes condensables.
Para componentes condensables se usa la normalizacidén

simdtrica:

v, o 1 cuwando Xy 1

con lo que la cantidad entre paréntesis en la ecuacién (121) ex la
fugacidad del componente puro i a la temperatura T v presidn P del

sistema.

tn este trabajo la presidn de reterencia elagida es T2 0,
Por lo tanto, la fugacidad en 2 estado de referencia es:
T
OtP ) (POY

£ = f (122}

t L

gande <7

es la fugacidad del liquido puro i a [a temperatura del
zistema corregide a presidn cern, v calculada nediante la siguiente

relacion:
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(PO VLP=
£ = Pf‘¢‘exp[— e J t123)
s RT

En esta ecuacidn el término importante es P?, los otros
términos dan una correcridn cercana a la unidad a presiones bajas o
moderadas. Pard usar la ecuacidn (123}, son necesarios datos de
presidn de vapor y de densidades de liquido como funcidn de la

temperatura, asi{ como coeficientes de fugacidad.

Usando argumentos de estados correspondientes, s posible
aobtener una versidn generalizada de la ecuacion (1235, la cual

tiene la forma:

$
[ S FAT aw ) {124)
PCL

(PO

donde la funcidn generalizada F, depende sdle de la temperatura

reducida TR y del factor acéncrico w .
AY L

Las ecuaciones (123} y {(124) son fisicamente significativas
sédlo en el rangn de temperaturas limitade por la temperatura del
punto triple, v la temperatura critica. Sin embargp es frecvente
extrapolar estas ecuaciongs a temperaturas bajas, pero mas
comunmente a temperaturas altas, hasta aproximadamente una
temperatura reducidad cercana a 2. Para componentes altamente
supercriticos es mejor usar la normal:izacidn  agimetrica para los

coeficientes de actividad.

Componentes no condensables,
FPara compenentes no condensables una convencidn asimitrica se

usa para normalizar los coeficientes de actividad:

*er) .
" ey i ocuando X —— 0
A

fara un componente no condensai= i en una mezcla

multicomponente, la fugacidad dge l1a face ilinuida ft. se detine como:
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L *ip’y p’y 3 v o
.= x.H‘M exp J —— (125)
b r KT

»

T
donde H:: > es la constante de Henry para el componente i en 1a
mezcla, evaluada a la presién de referencia P’. Considerando

unicamente la regiodn diluida (::L £< 1), podemos suponer:
) GTGP
¥y esn I —_—= 1 (1256)
r

Debido a esta aproximacidn, la fugacidad en el estado estandar
para un componente incondensable i, es igual a la constante de
Henry para el soluto i en 1a wmezcla solvente, evaiuada a la

temperatura del sistema T y a la presidn de referencia .

Para un par binarin en este +trabajo se considera que la

constante de Henry es sdle funcidn de !a temperatura.

Ya que se ha considerado gque los coeficientes de actividad son
independientes de la presion. éstos se cansideran funcidén
unicamente de la temperatura y de la composicién del liquido. Para
emplear en forma sistemitica los datos disponibles, v reducir al
minimo la cvantidad de datos necesarios, se aprovecha la relacidn
entre el coeficiente de actividad v el excesoc de energia libre de

Gibhs. Esta relacidén se expresa mediante dos ecuaciones:

o NG
= [ G lny ) 127y
RT 1=1 v t
E
na )
iny = ——RT 7 (128)
ot an :

i T.P. N, *n,
3 L
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La ecuacion (127) permite calcular los valores dge qE a partir
de coeficientes de actividad determinados experimentalmente. Con la
ecuacidn (128) se pueden calcular los coeficientes de actividad una

vez que gE ha sido eipresada como funcidén de la composicidn.

El problema restante consiste en enpcontrar una ecuacién

: E
simple, y de forma adecuada para representar g /RT como una funcidn
de la temperatura y compgsicién, para una aran variedad de

soluciones, que abarquen diversas especies quimicas.

1.7.1 FUGACIDAD EN EL ESTADO ESTAMNDAR.

Como se puede ver en la ecuacién (10), el coeficiente de
actividad v queda completamente detiniito cuando la fugacidad en
el estado estandar f?b estd especificada claramente. La definicidn
de f?b es arbitraria y su valor se fija por cenveniencia. Es
oL
¢
temperatura del sistema, a alguna composicidn fija y a una presién

necesario gque sea la fugacidad del componente 1 a la

especificada. Las canvenciones usadas fueron las siguientes:

Componentes condensables.

L&
PR 7 Ly I V'LPL -
i = ',-¢I,.E)~P -—;-;—-— (129)

En este trabajo se usd la siquiente correlacién generalizada
(PO
.

para calcular la fugacidad en e! estado estandar +i

c
fF® = ¢+ 2+ T+C InT+cC_ 72 (130
1 i 9 40 1
T
Componentes condensables.
f‘l‘(’ﬂ ___H(['O) (L3119

i WM
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{PO}
iM

31}
LN ]

inH (132

NG
= § e lnH
izt !
{a sumatoria se realiza sabre todos los solventes j. La

fraccidén de area ej se considera en base libre de soluto (todos los

solutas?. Esta se logra haciendo a_L = u: = Q

P M (1337

: : (PO
Por conveniencia expresamnos Hi) _camo:

HIEOT o g0t (1%
i ij 1

La fugacidad en el estado estandar ffL, es una cantidad

hipotetica: la fugacidad del i{quido puro i a la temperatura del
sistema T. Para componentes no conderisables se slegid la siguiente
funcidn:

f?L T ~4 T

In———— = 7.224 - 7.534 [mm] - z.swzn[ ] S 7]
P T.. T

Ci (44 ci

{La ecuacidn (132) da una apra)ximacidon para el efecto de la
temperatura en la constante de Henry. El coeficiente de actividad a
dilu=sidn infinita r?i es una funcidn débil de temperatura  para
rangas cortos de temperatura y alejados de la temperatura coritica
del solvente j. Para nuestros proodsitos, e! efecto d=2 iz

temperatura en me estd dado por la siguiente ecuacién empiricac
&

tng® = 697 4 g (138}
(9 (W) [

donde 55?, vy 6;;) son pardmetros binarios.
Para un solvente mezclado se sigue de la ecuacidén (132) que el

coaficiente de actividad para un soluto i y?, estid dado por la

siguiente ecuacign:

4)
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Lny? =

o
8 in; (137}
i A

i

npz

donde ej es la fraccien de area del smilvemte §j 2n  base libre ce

soluto.

1.7.2 WODELO DE SOLUCION DE UNIQUAC PARA COEFICIENTES DE
ACTIVIDAD.

La ecuacidn de UNIQUAC es un modelo matemdtico., que trata de
expresar el exceso de energia libre de Gibbs gE como una funcidn de
la composicidn., €ste mndela est4d basado en el concepun a=z
composicién local, el cual se deriva ge ia siguiente consideracion:
A nivel molecular, la concentracison promedia de j-moléculas
alrededor de una moléculs 1 central, no ssr& ¢ general 1la misma
que la concentracion oromedio de Jj-muleculas alrededor de una
molécula j central. La composicion lcoccal en los alrededores de  las
moléculas i vy 3 dependera de el temalis ralativo de las

interacciones ene-géticas entre moiéculas i-i. 13 v i-i.

En el modelo de UNIQUAC, las exprezionge de excesd de energia
liore de Gibbs contienen dos partes: !s parte combinatoria,
escencialmente debida a las diferenciag en tamafic vy forma de las
moléculas, y la contribucidn residuail dehida principalmente a las
interacciones energéticas. Esto s& expresa  en la siquiente

ecuacitn:

gE = gE(Combina‘crla) + gE'Residun1¥ B § W1z 3

Para un sistema coneniendo cualguier numerg de componentes:

& N + NG &
g (Lombinatoris) = [ = I S L 5 ox in (139)
1 =
i=t ¥ Zoaeg Bt :d
1 1
Mo N

o (Residual) = - Falx Ind B LN (140)
[N izt



donde:
z = 10
r,o%
F =
i NG
rox
i=1 r
6. =
18
g’
@ = [
i NG
Lagpx,
=1
Ti.j=E"’p[— ;
o bien :
T = exa[——

fPara algun componente i 2l coeficiente de actividad esta

por:

ln;wL = lnrf + Lnr?

La parte combinatoria lnrf est

e ®, = 2]
tny? = In + —a ln *
* 2 *t

La parte residual Lnr# es:
1

R NC
lan = - qzln[ T e;rji] + q!

+
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(141}

(142)

(143)

(i44)

(1435)

(144)

dado

(147)

(148)

(149)
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dandes:

Il & =—Ar —-qg. } - I(r, =-1) (150)
J 2 J ) 4

La ecuacidén (147} dnicamente requiere datos de componente puro

Y pariAmetros binarios.

1.8 ENTALPIA DE LIQUIDO Y VAPOR,

Cuandao se cuenta con una ecuacidn de estado. las entalpias de
las fases vapor y/o liquida puede calcularse mediante la siquiente

espresion:
- v o
H=H'+ PV—RT-—J [P-T[———]_]dv (151)
v

aT

Cuanda la ecuacion de estado es exnlicita en volumen, 1z

entaipla estd dada por la ecuacicn:

1 P o N
H=H + I PJ - T[———J ]dP (152)
o - dT Jpx
+ . .
donde:
I Ne I
H® = T Hi (153)
V=1 t
M T
M = [ c” dT (154)
i Jo Pt
o

Hf es la entalpia de un vapor ideal puro a la temperatura del

sistema T. con respecto a una temperatura de referncia To'

Cuanda se manejan sistema:z palasoecs o 4eébilmente palares., para
los cuales no  aplican  las ectscrores de estado para la  fase

liguida, se prefizre recur-ir o 1a sagresidn ge  Vant  Hotf para
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estimar la entalpia de liguido:

1 Ne olnf,l .
H=H - ¥ «RT [—-—--—] : (155)
i=1 " ar P

Cada modelo de solucidn define implicitamente un modela para
la entalplia de exceso de la fase liquida, cantidad que es una de

las contribuciones para determinar la entalpia de la fase liquida.

1.8.31 ENTALPIA IDEAL.

Como puede chservarse de las ecuacicnes (151), (182) v- (139).
la entalpia de liquido y vapor estan referidas a la entalpla ideal

.

de. wvapor H‘.

Fara un vapor ideal, la entalpia =s¢lo es funcidn de
temperatura. Esta relacidn puede obtenerse & partir de la capacidad
calorifica de gas ideal a presidn constante sz' 8i definimos la

o . :
C ., mediante la siguiente eupresidn:
Pi

e =¢, +c T+ec 1P+ T (156)
pi 1l 2% at 41
entonces al integrar la ecuacidén (156) desde TO =0 hasta T = T,
tenemas:
1 1 s 1 )
HW=¢c 1+ —¢ 7+ —¢ 1+ —2 7* (157
1L 2 21 3 3t 4 it
Y la ecuacidn (133) zg transforma en:
L NC 1 2 1 3 1 P
H = Ex |C T+ —L T + —L T +—OC T (158)
i=1 T 11 2 21 RS at 4 41
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1.9 ENTALPIA DE LIQUIDO Y VAPOR A PARTIR DE ECUACIONES DE
ESTADO.

A continuacidén se presentan las espresiones termodinamicas
pa?a el cidlculo de las entalpias de compenentes puros o de mezclas,
ya sea en fase liquida o en fase vapor; mediante las ecuaciones de
estado Virial(53), de Soave(42), de Peng-Raobinson(48) Y de

Soave-Mathias(38).
1.9.1 ENTALPTIA DE VAPOR A PARTIR DE LA ECUACION VIRIAL.

Para componentes no asociados en fase vapor:

(g

L NC NC =] =
H =H +PL }:yly_[B,_ -T-——”—] (159)
=3 jrg

i dT

Componentes asuaciados en fase vapor:

v = 1 .
14 HYO o+ AH aron (160)
— D F
AHAsochcIoN = aHT + AH \RLIE
o n, NE i T dB®
AH = - —RT| § L z‘_[l - — [_,_:,1_]] (162)
I izt j=y ’ B . d7
t v
o e
n NC dk
i = J Er o) -
n, iz vt dt
NG - dB?.
L L=, [5 - T[—-—‘—‘-—]] (163)
TN TTURES T (=8 ’
n, 1
— = - . (164)
n
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1.9.2 ENTALPIA A PARTIR DE LA ECUACION DE SOAVEC1972).

. 1 Z+ B NG NC
H-#H =RT{Z -1 - w——Lnf——————] r TvyaAa
B 2 i=1 j=u AR
ml ;:2 mJ_T;:.z
1= e—— - Lol (165)
[ 2:°7% zaf’z]
i i
PR
A = 0,42,47afT) —ot ©(166)
1 A9 2
T
Ri
: P
B, = 0.08663a(T) —=2t. 167
1S L
T
Rt
NC NC
A= B LyvA, 168)
t=d j=t
A = (a7t €169)
L L | .
Nc
B = ~E x,LIEf_l (170)
L=

1.4, 3 ENTALPIA A PARTIR DE LA ECUACION DE PENG=-ROBINSONC1976).

T g? - a v+ 2.414b
H=H =RT(Z - 1) + - ln[ ] azn
2733 V - 0.414h
da Ne Nep ko (1 - Kj) 1:1(1 TR 2";_K,
=,z oz - ]
a7 TR RS s S (772 47* (T R
(3% [} L G
(7
NC NG
o v _ 1r2 o 102 e
C, = I Exx( -k aro e 7D
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1.0.4 ENTALPIA A PARTIR DE LA ECUACION DE SOAVE-MATHIASC1G83).

s V+hb 1 da db a i
H-H = Ln[ ][-—[T - a}] o1 [.__[ -
v b [<xs g7 t vV +b

1 vV +b RT
-—-m[ ]] - + RT(Z - 1) €174}
b v Vb
N nel t T u) tsz ddk
=-C T ):-—-—(1~s: -k }[[_—.—] +
filzt j=a @ T ya00 « ar
o, 2z dat | k‘ 102
[—-—‘—-] ! ] ~ Ela o) (175)
a dT7 o0 t !
db k:.b NE  NC b, + b
—_— e 7 xn{-._‘__~._i_-] (1761
dT OO0 i=1 jz1 z
NC NC 1r2
c,= L ¢ xixj[a(fl:)la(Tc)j] (177}
t=g )=t .
Co= (p 4w - T - pet - T 0007 - T 07 (7sy
] R R R
dat 2 L2 m - .
— = —a [p(l.7 ~ 27 ) - ¥ E (1793
dT T ® =2 ®
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1.10 ENTALPIA A PARTIR DEL MODELO DE SOLUCION DE UNIQUAC.

En mezclas liguidas con componentes condensables:

L . Ne 2 dl,nr,‘pm HC 2f atnf't®’
H* = H' - 1§« RT [——-—-‘——-—- - § % RT [ - +
i=1 t at P,x iz=1 or pure
NG - t:iv,L
T x,P(v, -7 ] (1801
p=g & U dT :
A presiones moderadas:
Ne o av.
zx,P[v -T2 ]:—:o : (181)
p=g v LY dT
NC 2 atnfT? Ne . -
T % RT = = mxRI|-C, +C_ T +C T+cC_.T (182)
i1 i ST {1 i 21 3t 4t 5%
NG 2 al.nr:m’ - :
r x_lRT [ ] =H (183
izt aT [ "
Y' aplicando la ecuacion de UNIQUAC:
NG q’x NC
HE =R [ e A €184)
el I R L
- te'r =
iz 3o
En mezclas liquidas conteniendo comi'snzntes no condensables:
L 1 NC 2 c‘)lnr:"“ NC 2 MM:PO’
H*—jH—E;:lRT[ } ~E;<,‘R'l[ - -
vz aT P,x i=m1 aT puro
ne o oatny? L
T % RT [-— ‘] - ¢ %RT [—~ * ] (185
vat b ar Jx =t ¢ aT
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donde:
NC 2 aLnr? Ne NG (1)
§ o» RT [._,,_..L"] = - R-Y [x [ £oeé’ ]] (186}
i1 ar x iza bt lisg VY
Ne BlnfeL
L % RT [ - ] =
PP ar
NC T
RE xi{-7.534 + [9.822 - ZLnPcL]T - §5.194Tin— ] 187}
i=d E T
ai

1.11 DERIVADAS DE LAS RELACIONES DE EQUILIBRIC Y DE ENTALPIA
CON RESPECTO A TEMPERATURA.

A continuacidn se presentan las derivadas de las relaciones de
equilibrio v de envalpla con respecto a temperatura. cuando se
utilizan las ecuaciones de Scave, de Peng-Robinson. la ecuacidn

Virial y el modelo de soiucién de UNIQUAL.

1.11.1 DERIVADAS DE LAS RELACIONES DE EQUILIBRIO CON RESPECTO

A TEMPERATURA.

51 las relaciones de equilibrio se definen mediante la

ecuacion (14}, la derivada con raesp=cto a temperatura es:

dk 1 de’ ¢" det
= e - ; —- b €183}
dT ¥ a7 ¢‘ dT
%1 se usa la ecuacidn /1Z) la derivada carrespandiente es:
. oL oL "%
gk 1 d+t. dy. y £ de:
e I e B e €189)
aT ¢ F bdT a7 #y T

Las derivaras gue deben sustituirse en la s=cuacicon (188)

correspongen a las de una ecuacion de estado aplicabie 3 ambas
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fase, como las ecuaciones de Soave y Peng-Robinsan. En 'la ecuacidn
(18%) deben sustituirse, la derivada de la ecuacién virial para 1a
fase vapor v la derivada de la ecuacién de UNIQUAC para la fase

liquida.

Derivada del coeficiente de fugacidad con respecta a

temperatura usando la ecuacién de Soave(1972).

s . b, 7 Y F v 1
oo ’ _ i N S . _
dT ' by, T RT 8T (Z + B)RT 4T T
1/2
A a, b B 1 da 1
| | o
B . b, zJla, T T
2B B oV
- — +
T(Z + B) Uz + By ov
A at”? da. a.“z da B
L n e e L ]Ln[l + --] (150}
Ba at”’ a7 at dT 7
M i M
S 2 dau G2 S o
o7 (V- oy - - ROV o+ b V- b))
—_— = = = —— o (191
ar 3,429 + b 20 = b "+ RS + Tb
da . 4 da :
L ——— L8, — : © (192)
dT ioal votar
da. R2T .m. 2
L= 0.42787 — Sl ot (193

A2 3
ci i

dT



51

Derivada del coeeficiente de fupacidad con respecto &

temperatura usandp la ecuacién de Peng-Robinson{(1974).

dé. . b 7 Fooav P P 1
IS (U CUIUL SN (SRR SR
dT - by, T RT  dT (Z = B)RT o7 1
A DRAIY b - I+ 2.414B 1. de H
b
2v2s \ a ) .71 - 0.414B /L 3 o7 . T
1 M M N
P N 1 1
w5l - 1K
RT  aT L (7 + z.4148) (Z — 0.414B)

A 1 da. Lxa, da,, I+ 2.4148
——-[ [z X, LIRS ]]Ln[ ] (194)
i dT a ar 7 - 0.4148 )

da P — -— -— -
[mv - - RE 20 0 - b“)][w"’ +25 0 - 025V - b )]
M , M M M

aT 2a {2V + b 1V - b 1% - RT(V? + 20 § - 0%s*
M M M M M
(195)
daM ’ daL
= Lo x —i t1%6),
d7 (S Yogr
da, %t 1 da 1 ds
— = - k) J [--« i ——-—‘»f-] (197)
df J 2 a, o dT & a7
3 [y
dz KT 2,
‘= y.857374 LN (198)
dT F' Tl.j 2 L . .
ci Rt
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Darivada del coeficiente de fugacidad con raspecto a
temperatura usando la ecuacidn  virial v la corvralacion de

Hayden—-0'Connell para calcular los secundos coeficientes viriales.

v

di . dB. . dB,, 1 P :
L ¢ 12 L L2 - .——-{: LyB - Bu] — 15
daT i dT a7 RTL j M RT
dB,, dR_ »
—— =L Eyy—— (260)
dT vt tdr
dB, . d
~- = (B:o PDLAR)" * (B:OLAR (S}
dT dT v dT 1
d d .
[(BKET ES \BLE)’ gt (BENLA"E)' ] + (EOUXMICO)L j (201)
dT M AESTA i CE i) daT J
d b 1.47 1.7 T.045
—CE L T 2L [ — " — " — ] 202)
gr NP PORAR LS (e, /it 7 T v T
i iy vy [} (]
- -
d B M, 3.0 4.2 6.3
—tB )= ““.2 [ . - - "] (203)
dar  FoLaR L) (=, 1T T2 ".a "
] vy Ly i3 LR
d b Ah
_.__[(5 ) .+ iB ' ] =0t b) "ﬁcup{ td ]
e METAESTABLE 1 j ENLACE i e /k)lf% T
LR vl vy
(204)
d 150Gy, b E 1500y, |
—t: ), = LEELLR LS ,xp[ X ] (2051
o7 QUIMICO i 72 T
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Derivada del coeficient= de actividad con respecto a

temperatura usando la ecuacidn de UNIGUAC,

ar, 9
=r T BfT.la.i (206)
dT TP e i v ’

Derivada de la fugacidad en el estado estandar con respacto a

temperatura.

d£t . Ve L, P avt Yt vte df‘:
LI flexp[ L ][w-—][ LSV, ] - Enp[ L ] (207)
dT RT RT J LT T RT J dT
2= 21 )
i t R1
b s R e
t i

1.11.2 DERIVADAS DE ENTALPIA CON RESPECTO A TEMPERATURA.

Derivada de entalpla con respecto a temperatura utilizando la

ecuacidn de Soave(1972).

dh dH® e b“ vV o+ (a' v a3
—= R[ - ————ln[l + —_~) e L —~ - 1] (208)
dT dT b v VS~ a (2V + b )f3
M M M
o " 172 - 172
d = 2.447 F x,0.77r, {: w b Tyt m ) (209)
- - -r | 1r2 e ir2z g
e 4.934 : mib‘ ™ N "1b1 (;‘ + ml‘ (2100
t t
1+ me
L S o
¥ TiE m (211)
Ry
v -8
= m—— (212

(v + bM)
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Derivada de entalpfa con respecto a temperatura utilizando 1la

acuarién de Peng-Rabhinson(1976).

1 -

dH dH v T d " V o+ 2.414b“
B L inf )
dr dT ar 2v2b,  dT ¥ - 0.414b
1 da
— o [T M- au] (213)
[V 2b"v - t:M d7
2 r e "
d a, C1 k. k.L htk. Kih.
2 = 8/2 L [ Jz * 10 x/; 1 ; ] (214
dT 27 vo§ kT T2 T T
Cj ci cj ci
Derivada de la entalpia del'vapnr con respecto a temperatura
utilizanda 1la ecuacidn eguacisn virial y la correlacidn de

Hayden-0'Connell para el calculo de segundo ceeficiente virial.,

di’  dH? de ¢%B. ‘
= +PLLvyY - [1—T 2”} (215}
dT dT iyt Mar d?t
d®p. a® . a® .
= = 2 (BNO POLAR { * 2 (BPQLAR (] *
daT” aT 2y dT i
aZ a?
-———[m )+ (B ) ]+ (B Y (218
2 METAESTABLE ENLACE ) 2 QUIMICO 4§
4T d7
d* b . 5.86 10,2 24,36,
F = oL
B eonar’ii = 2,5[— T — ,5](2177
ar Ni OLAR () T°- T T

(e, /KD°T
v

[ i

i Ly
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d® b ou 12.0 25.2 50,4
—Bf oy m BE [ - - ] (218)
ar®  TOMARTLI g 2ptsLorre? i ¥
[ i i i [
dz boi.; i) An”
(B Y., + (R ),,] = uﬁﬂ( ]
dTZ [ METAESTARLE 1§ ENLACE 1) (e, /k)z T'
[ i}
2Ah. an®
~ L 4+ -3 ] 1219)
T"‘ 5
[} i
2 e . 2
d A 900 TG0y, (15000, )
B ies g = Poy ‘e:m[ "H —d 4 L } (220
L dT : L oty T 7t , T

Derivada de la entalpla de liguido cop respecto &  tedperatut-a
utilizango la ecuacidn de ecuacidn de UMIGLAC.

. 2 . 2z
o™ an? R [ ? GjTjiajt (9% sjfjvaji’ ]
- - 2 a):\. - z -
a7 (=33 T aT . (rer .}
t }J: AR A £ it
- . . 2z -
&5 xi(zcslr 30, T (221)

i

1.12 RECOMENDACIONES PARA LA SELECCION DE METODOS - DE  CALCULO
DE RELACIONES DE EQUILIBRIO ¥ ENTALPIAS.

En la siguiente tabla se resumen los criterigs utilizados en
aeste trabajo para la selecgidon de métodos de calculo de  relacicnes
de pquilibria v entalpts.
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APLICABIL.IDAD
METODDS DE CALCULD DE  RELACIONES DE
EQUILIBRIO Y ENTALPIAS DE LIDUIDD Y VAPOR.

Soave, Peng-Robinson Virial /7UNIBUAC
‘Soave-Mathias
~Alto cantenida de Buena -
hidrégeno. )
~Fracciones ligeras Eicelente -
del petrdleo
-Compuesto moderadamente Excelente Excelente
polares
-Compuestos muy Buena Excelente

polares
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CAPITULO 2

CALCULO DEL EQUILIBRIO LIQUIDO VAPOR EN UNA ETAPA.

La separacidén liguido-vapor en una etapa  {(tambi¢n conocida
como separaciéen “"flash® o instantineal). €5 una gperacién en la gue
una alimentacidn se vaporiza parcialmentz para dar un vapor que es
mis rica en los componentes mas velatiles. En un  procesn  de
separacion "flash®, wun 1liquido puede calentarse a precsidén vy
senararse instantdneamente en forma adiabatica a traves de upa
valvula a presion mis baja, el vapor se separa del residuo ligquido
en un tanque “flesh", figurs 2.!.a, §i la valvula se omite, un
ligrido de baja presidén == pusds vasorizar parcialmente en.. uwr
cambiadzr de calor y enteonces separarse 2n dos fases, figura 2.1.h.
gtra tipo de praceso de separacidn “flash" consiste =#n gnfriar una
alime=ntacion ei fase vapar, condgpzarla parcialaeniez, separando las
fasez formadas en un tanque “flash"”, chiteni4ndzse un liquidc Jup es
mas rico en los componentes menos volatiles, figure 2.1.c. En  los

tres tipos de procese. si el equipe se disefia  adecvadamence, =

rt

vapar y el iirquido que abandonan el tanque "flash® esvan =n

equilibrio.



Voyl He

Py, Ty

CALENTADOR

£, LI NE

BTy

LoXEH
PL.TL

¥, gl Hy
Py, Tv

F,Zi, WF

L. X1, HL
PL,TL

Y.yl e
Py, Ty

LoXim

P Ty
FIURA 2.1  Saporocion kquido vopor en una efopa (separacion “fiash”).
a} Vaporizacidn instomtonea (" fiash™ odiobdtico con vdlvula 1.
b} Voporizocion instontdnes ("flash" Isotermico sin wdlvule
cuondo Tv se especifical.
cl Condewsacide porciol (onsloge’ al " flosh" isotérmico sin vdivuie),
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Generalmente mediante un procesa “flash" se logran
separaciones muy pobres, a menos gue las volatilidades relativas
entre los componentes gue se desea separar sean muv grandes. par lo
que su principal Uso es comd operacidn auxiliar en la preparacidén

de corrientes de alimentacidn para procesamiento adicional.

La aplicacién mis frecuente de los calculos de los procesos de
separacion “flash" (calculos del equilibrie liguido-vaper en una
ptapal, en el disefo, anAlisis vy éimulacién de procesos guimicos.
es: 1) la definicidn de la condicisn de fase de una corriente de
pfnceso una vez especificadas la presion, la temperatura o la
vaparizacidn o la carga térmica y la composicidn de 1a ccrriéqte;
2) en el cilculo de procesos de expansidén y  compresién. comc  en
valvulas, expansidn en linegas, expansares y compresores; y 3 ser
la base de los métodos de cilculo de los procesos de separacisn

liquido~vapor multietapa, comg columnas de destilacisan y absorcién.

En este capltulo se describe el modelado matemitico de los
procesas de separacidn liguido-vapor en una etapa mas  ampliamente
usados:

’ ~Presidn y Temperatura de Burbuja.
~Presién y Temperatura de Roclo.
—“Flagﬁ" Isatérmicao,
-“Flash” a Vaporizacién Fija.
~"Flash" Adiabatico.

~"Flagh" Isoentrépico.

También se presenta la metadolaoata para llevar  a cabo los
caleulos de eétos procesos de separacitn, ast como los diagramas de

+ivio de los programas implementados en este trabéjui



60

2.1 MODELADO MATEMATICO DE  PROCESOS DE SEPARACION
LIQUIDO~YAPOR EN UNA ETAPA.

La solucién de un problema de separacidn ligquide-vapor ya sea
en dna etapa ¢ en multiples etapas, se encuentra mediante la
salucidon simultinea o iterativa de varias ecuaciones. Esto implica
que se deben easpecificar un numero suficiente de variables de
disefo, tal gque el numero de variables desconocidas sea exactamente
igual al numero de ecuaciones independientes. Cuando esto  sucede,
un proceso de separacidn gueda completamente especificado. Si se
elige un nimerp incorrecto de _variables de disefio, se pueden
encontrar soluciones mdltiples o inconsistentes. [} ninguna
solucidn,

La dificultad de manejar grupos grandes de gcuaciones
frecuentemente no lineales, conduce a la necesidad de hacer una
seleccion adecuada de las variables de diselo para aminorar las
dificultades computacionales. En la prictica el disefador no posee
completa libertad para elegir las variables de disefio en base a la
conveniencia camputacional. For ejempla, en el caso de un preoceso
de separacion multietapa dehe de enfrentarse con una situacidn
dande la composicidn de la alimentacidn, el ndmera de etapas y/d
las especificaciones de los productos estin +$ijogs y deben de
arreqlarse adecuadamente las ecuaciones de tal manera que puedan
resolverse.

Kwauk{28) propusa un métpdo para encontrar =1 ntimersc de
variables de disefio independientes ND también Llamadas gradas de

libertad o varianza en gl proceso:

ND = NV - NE (1)
donde:
NV Numero total de variables que intervienen en el proceso.
NE Namero total de ecuaciones independientes que relacionan esas
variables.



61

Las variables pueden ser de tres tipos: intensivas, extensivas
y parametros de equipo, estas pueden enumerarse facilmente. Para
realizar un conteo sin ambigledades de el numero de ecuaciones, es
netesario buscar cuidadosamente todas las relaciones independientes
debidas a la conservacidén de masa y energia, restricciones de
equilibrio de fases, especificaciones de proceso y configuraciones

de equipa.

Las variables que especifican completamente una corriente de
una fase simple contepiendo NC componentes es NC+3, de las  cuales
NC+1 (NC-1 composiciones, presidn y temperatura) son las variables
intensivas dadas por la regla de las fases de Gibbs, mas el flujo
total y la composicidn faltante, 1o que hace ﬁecesario introducir
en la lista de ecuaciones la restriccién de fraccién mol:

NG

T, Fracciones mol = 1.0 2>
=g

Para un proceso de separacidn "flash', con una corriente de
alimentacidn y dos corrientes de producte, como el mostrade en la

figura 2.1, las variables que definen el sistema son las siguientes:

Variables del sistema No. de variables
Alimentacidn (F’Pr’Tr’zt) (NC + 3)
Producto Vapor (V’Pv’Tv’yi) (NC + 3)
Producto L{quido (L,P ,T .x ) NG+ 3)
Parametro de equipo (Q) i

Numero total de Variables NV - 3NC + 10



Las ecuaciones que relacionan estas variables son:

Ecuaciagnes del sistema No. de ecuaciones
Pv = PL Equilibric Mecanico 1 3)
Tv = TL Equilibrio Térmico 1 (4)
¥, = xiKL Relaciones de Equilibrio NG (5)
in = \ly,l + in . Balance de Material por

Companente NC - 1 (&6}

F=v+L Balance de Material Total 1 (7)
HFF + @ = HVV + HLL Balanhce de Energla 1 (§:}]
NC

bl z, = 1.0 Restriccion de Equilibrio 1 (9
1=y

Ne

Lx = 1.0 Restriccidon de Eguilibrio 1 {10)
isg

NC

L Y, = 1.0 Restriccidn de Equilibric 1 {11}
i=z1 ’
Donde: :

KL = K.‘ (P,T,x.\,yi) HF = HF (P,T,zi!

Hv = Hv (P,T,yi) HL = HL (P,T,xL)

Namero total de Ecuaciones NE 20NC + &

Por lo tanton los grados de libertad del sistema sans

ND = (3JNC + 1Q) = (2ZNC + &) = NC + 4 (12}
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Generalmente para un proceso de este tipo las condiciones de
la corriente de alimentacién se especifican, es decir, F, Tr’ PF, Yy
NC-1 composicianes z., que hacen wun total. de NC+2 grados de
libertad. l.os dos grados de libertad restantes, necesarios para
determinar completamente el estado termodinamico del sistema

comprenden mas comunmente los siguientes juegos de variables:

- PL o Pv, Q=0y ¥=1 (Temperatura de rocio).

- TL o Tv’ R=0y¥=1 (Presiédn de rocio).

- PL o Pv, Q=0y ¥=20 (Temperatura de burbuja)l.

- TL o Tv’ @=0yV¥=20 (Presidn de burbuja).

- PL o Pv Yy TL a Tv {"Flash" Isotérmico).

- PL o Pv vy V/F ("Flash" a vaporizacien fija).
- TL o Tv y V/F ("Flash" a vaporizacién fija).
- PL o Pv y Q=20 {"Flash" adiabatico),

- PL [} Pv ¥ Sx = Sr ("Flash" isoentré&pico).

Se pueden hacer diferentes manipulaciones de las ecuaciones

lque definen un proceso de separacioen "flash", ecuaciones (3) a
(11}, para obtener una solucidn para las variables PL, TL,‘ L, V.
XL’ Yo Qv et En la actualidad el método de Rachford-Rice(35) se

ha usado ampliamente para la selucién del sistema de ecuaciones.

Sustituyendo las ecuaciones (7) y (8) en la ecuacidn (&) vy
dividiendo entre F, obtenemos:

v _ v . )
2, = - Kixl + (1 - ) %, o B 7(13?

la solucidn para x. da:

Z.
- 1
xi_(Ki—l)'P+l (14)

donde ¥ = V/F es la fraccidn vaporizada.

Sustituyendo la ecuacién (14) en la ecuacisn (5), se tiene:
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K z,

L . =
Vi T TE -1 7 ®%+1 K% us

De las ecuaciones (10) y (11), tenemos:
Ly, " Lx =0 i)
La sustitucién de las ecuaciones (14) y (15)  en la ecuacién

(16) da:

Ne KL -1 LN
b T Ki— (R A (o} {17}

i=1

Cuando la convergencia no se ha alcanzado aun en las  calculos
de separaciones "flash"”, las relaciones de equilibrio Kt' na ‘estan
fijas , aun para un proceso isotérmico, ya que estas son funcién
ademas de la presién y la temperatura de las composiciones de las

fasas liquida y vapor.

Adicionalmente a la ecuacisn (17), se debe de resolver
simultianeamente el balance de energia ecuacion (8). cuando 1la
temperatura de "flash" no esti especificada. Para esta altima
ecuacisdn las entalplias de cada fase HF, HL Y Hv suﬁ funcion de la

presién, temperatura y composicién.

Por tanto, la solucién al problema de separacidén "flash" se
encuentra al resolver las siguientes ecuaciones. las cuales se

presentan en forma de funciones de discrepanciac

Ne ¢ K,t -1 2 ’
£0T g%y o0 =‘L)_:1 KT T 0 (18)
FAT %,y ¥ =H + % @ H —(1~-~¥)H =0 (19)
2 Lt Tt a £ v [
2.

L

: R =T 7 %1 i=21,NC (200
t

1}
=
H

62?1(Tk.xi,yi,w)
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= - 1 .
ferc.i(TL’xi’Yi’W) Y. TR =T 7T t=1,NC (21)

Ademas de estas ecuaciones. sélo =e requieren funciones
termodindmicas adecuadas. como las presentadas en el capitulo !

para calcular las relaciones de equilibrio v las eontalplas.

Este mé¢todo resuelve 2NC+2 ecuaciones para las variables R

A Y oVy TL. LLa solucidén de las cuatro ecuaciones restantes es
trivial:

PL =P, (22)
=T, (23)
NC .
Zye = 1 -.,E z, (24)
’ i=t : ’ N
L=F (1 -1) . (25)

2.2 DETERMINACION DE PUNTOS DE BURBUJA.

El cidlculo de las condiciones de liquido saturado o
determinacién de los puntos de bﬂrbuja, ya sea presidn Par o
temperatura Tn » 85 un caso especial del modelo de  separacisn

e
"flash*.

Puestn que para una vaporizacion incipiente ¥ = 0 y @ = 0, las

ecuaciones (18) a (21) se simplifican de la siguiente manera:

NC
2K =1 (26)
i=4
Ho=H (27)
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XL = zi i=1.NC (28)

Y. © Kixu i=4,NG 29

Como puede observarse, el problema consiste en resolver las
ecuaciones f26) y (29), es decir NC+1 ecuaciones, para las
variables P =P =P o7 =T =T ¥y,

El método comin de soluciédn emplea dos ciclos de c4lculo, en
el ciclo externo las y',~ son calculadas a partir de la ecuacion
{29), donde K_L = Ki(PL’TL’Xl’yL)' En el ciclo interno la ecuacidn
(246} se emplea para calcular la presién o temperatura de burbuja
(PBP, TBP). Para esta ecuacidn se supone que Kt = Ki(TL) para la
temperatura de burbuja o Ki = Kl(PL) para la presidédn de burbuja. La
dependencia de la comppsicién se considera en el ciclo externo. La
forma de estas funciones implléitas por lo general requiere que la
solﬁcién de la ecuacion (26) se lleve a cabo por un procedimineto

iterativo.

Para calculos de temperatura de burbuja se prefiere usar el

matodo de Newton-Raphson. l.a formula recursiva de este m&todo es:

(K}
(K1) _ otx) _ f(T ) -
T =T — (301
7%
donde:
NC
#THRYy = LKz -1=2 (31)
i=1
£ Ry = ?; z ", (321
LA

En calculos de presion de burbuja es adecuado usar el método

de ReéulavFalsi:

(K)) (p(K) - P(K—L)) 33
(£ (PR - ppfRYy,

P(Kfi) = P(K) - #(P
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para esta ecuacién:

f(P }=FfKz ~-1=0 {34)

La convergencia en la ecuacion (30¢) se alcanza cuando:

#(T%) 2 0.00001 {35)

en tanto que para la ecuacién (33) 1la convergencia  se alcanza
cuando:

F(P*) £ 0.00001 (35)

2.3 DETERMINACION DE PUNTOS DE ROCIO.

Las condiciones de vapor saturadn, es decir la presién y la
temperatura que definen un estado de condensacién incipiente, son

conocidos como puntos de rocio (PD v TDP).

P

Para este caso "= 1 y 0 = 0. Por tewto, las ecuaciones que

defipen el modelo de separacion "flash" se reducen a:

Ne z,

L=t (37)
ime 1Y

H =H (383)

F v

Vi T i=1,NE 39
. v, )

XL = K L=1,NC . . (40)

El métudo de solucioen de las NC+1 ecuagiones  resultantes . es

equivalente al empleado en los puntos de burbuja.
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La solucidn de la ecuacien (37), para determinar la
temperatura de rocio an’ se lleva a cabg aplicando el método de

Newton-Raphseon, ecuacién (30}, para la cual:

NC Z.
HT =gt -1 =0 (a1)
i=1 i
NC 2 di
NS AU i (42)
it KD dT

Aplicando el método de Regula Falsi, ecuacion (33), calculamaos

la presién de roclo PDP. Para esta ultima ecuacien:
—':.-* -1=90 {43)

El criterio de convergencia requiere que:
£(7%) 2 0,00001 (a4)

para la temperatura de rocifo, en tanto que para la presidn de rocio

debe cumplirse que:

$P¥) < 0.00001 ‘ (453

2.4 "FLASH" LSOTERMICO.

El "flash”" isotérmico es un proceso de separacion en una
etapa, para el cual la temperatura de evaporacidén (TL = TV) y ‘la
presion (PL = Pv) estar especificadas, ademas de las condicicnes de’

la corriente de alimentacién (F,Zi,h=LNc-D,PF,TF). El nombre de

‘uflash" isotérmico se aorigina, sin duda del hechn de gue 1la
temperatura de los contenidos del tanque "flash" o de evaporacioén,

‘5e encuentran a temperatura fija .
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La =wlucion de las ecuaciones oel modelo para un “"flash®
isatérmico ganzralmente se lleva 2@ cabo separando estaé en dos
grupas. El primer grupo consiste de las ecuaciones (18), (20} vy
(21), en el segunda grupo se incluye la ecuacidén de balance  de
energia, ecuacion (1?2). la cual sblo se resuelve para la carga

térmica (1 en el casc gue F'F y TP sean especificadas.

tas ecuscianes (18) y (19) se resuelven secuencialmente,
comenzanda con las ecuaciones (14) y (1%5), X ¥ y,  se calculan
considerando que Ki = Ki(PL,TL,x‘,yL). La vaporizacidn ¥ se calecula
iterativamente medizante la scuacidn (18} para unos valeores de Kt
dados. Los métodos mas comunes de sclucidn de esta ecuacidn son el

de Requla~-Falsi v el ae Newtan-Raphsan.

La fd4rmula de Newton-Raphson para el caleulo de la

vaoorizacidn es:

tK)
greet g 087 ) (46}
Fropt®
dande .
NG (K =1 ) z.
4 1 i
= = 0
#HF) = | < a7}
=1 L
Ne tK -1z
) = ~ ¢ L . t48)

ise fOK -1 W 1]2

La convergencia se alcanza si se cumple el siguiente  criterio

en-la ecuaciodn (47):
£y 2 0.00001 ' (49)

En la figura 2.2 se presenta una grafica de la funcien {08
que contiene la raiz positiva. Al examinar esta curva se ve que el
método de Newton-Raphson siempre converge a la ral:s deseada cuandag

se considera ¥ = | como el primer valor de la ratz.
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FIOURA 22 Representacidn gratica de 1o funcion de evaporacidn 114}
a} Liguido subenfrodo , bl Mexzclo fiquido~vapar y cl Vapor sobrecelentodo.
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Antes de resolver el "flash" isotérmico es necesario verificar
que exista una rafz valida para ¥ entre 0 y 1, es decir debe
asegurarse que las condiciones del "flash" no correspondan a un

liquido subenfriado o un vapor sabrecalentado.

2.5 DEFINICION DE LA FASE DE UN “FLASH" ISOTERMICO.

Un primer estimado de si la alimentacién a un procesec de
separacién "flash" darad origen a una mezcla de dos fases, liquido vy
vapor en equilibrio a upna temperatura vy presién dadas, puede
hacerse por simple inspeccidén de los valores de las relaciones de

equilibrio Klz

l.a 8i todas las KL < 1. la fase de salida es un liquido
subenfriado abajo de su punte de burbuja.
2.a §i todas las Ki > 1, la fase de salida es un vapor

sobracalentado, arriba de su punto de rocfio.

Un indicador mas preciso es el parametro ¥, el cual debe caer
entre ¢ y 1, como se puede observar en la figura 2.2. Los criterios
siguientes son los mis usados en la definicién de la fase de un

“flash" isotérmico:

1.b Para los puntos de burbuja ( ¥ =0 vy 0 =0 ), por lo que

la ecuacisdn (47) se reduce a la siguiente expresidn:

NG
fo) = f£(3) = 1 - ¢ zkh‘ (S0}
- v=d

Al evaluar esta funcidn de discrepancia:
Si £(0) > 0 la mezcla estsd abajo de su punto de burbuja,
es decir se tiene un liquido subenfriado.
8i f(0) = O la mezcla estsd en su punto de burbuja.
2.b En los puntos de rocio ( ¥ =2 §{ v @ = 0 ), la funcion de

discrepancia a evaluar es:
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N
f(y) = (1) = L -1 (51}

De donde:

Si f{1) < 0 la mezcla e#sta arriba de su puhto de toclic,
osr consiguiente las condiciones de presion y temperatutra
definen un vapor sobrecalentado.

Si (1) = 0 la mezcla estd en su punto de rocio.

2.6 "TFLASH" A VAPORIZACION I'TJA.

Zn la figura 2.6 se presenta el diagrama de fluje pera =1
cilculo de un “flash" a vapgrizacioén fija. Como sw  puedz stservar
l1a secuencia de calculg &s similar & 1z e un . "flagh" isotéraico,
sélg que 1a vaporizacién ¥ en lugar de la temperaturs TL se

mantiens fijea.

La temperatura se calcula en forma iterativa psra unas
relacionss de equilibrio Ki filas, eompleando el métado ne

Newton~Raphson, ecuacien (30Q), donde:

Ne (. -1 )z
1 L

K
= = Q 2
£01%) &;:‘ R TR T S (52)

NC 2 dKL
f'(7T.=-¢ 5 = 0 (53}
t=r [CK -1 v+ 1] d7

Si al evaluar la funuién d2 riscrapancia dada nor la ecuacian
(52) se cumpie que:
K i
FCTT) £ 0,00001 154)

entonces se habrd alcanzade la cenvergenca.
;
S1i 32 presidn ae "Flash! PL. es la variable desconocida, la

ecvacion o convergsr ez la siguiente:
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" ne Ki -1 z,
f(P7) = ¢ i Ki_ T - Q (35}

i=g

El metodo de convergencia para resolver esta ecuacién, es el
de regula falsi. ecuacien (33), donde un criterio de convergencie
adecuado es el sighiente:

£(T%) = 0.00001 (56)

2.7 “FLASH" ADIABATICO.

Cuando la presiédn de una corriente’ Itquida de composicidn,
flujo y temperatura o entalpla conocidas, se reduce adiabaticamente
a través de una vilvula, {figura 2.1.a, un calculo de "flash”
adiabitico puede lievarse a cabo para determinar la temperatura,
composiciones y flujos resultantes del equilibrio l{quido-vapor

para una presion PL-de tanque "flash" especificada.

Para un "flash"” adimbitico se deben resolver al mismo tiempo

las 2NC+2 ecuaciones del modelo de "flash".

Ne (KO- 1) =,
‘1(T|:.’“i."yl"q’) =7 R ara E e T e [} (18}
1= L
a
= - - - - =0
fz(TL'xL’Yi’W) HF * - ¥ Hv (1 LB HL Q (19
2 :
Foai Toex ey o) = %, — I W is1,RE (20)
KLZL
=y - 2
Faeneri Tue®oy ¥ = vy ST YR - oene (210

Se han propuesto tres métodos de solucisdn de estas ecuaciones
dependiendo de las caracteristicas del sistema:
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Los dos primeros métodeos resuelven el sistema de ecuaciones en

forma secuencial.

1. Cuando la ecuacidén (1B} no es sensible a la temperatura TL’
ésta se puede resglver para la vaporizacion ¥ sin tomar en  cuente
el efecto de la temperatura., mediante la solucidn de un  "flash”

isotérmico, donde la ecuacidn a canverger es:

" ne Ki -1 zi
HE = L TR =T 9w T

[SKY

=0 {47)

La temperatura se carrige wusando la ecuacion (19) ¥

considerande que G = Q, transformindose de la siguiente manera:

« W Hv + {1 ~ W?HL - HF
O = = O (371
1000

En este trabajo se empleé el algoritmo de Regula Falsi ' para
resolver esta dltima ecuacidn:

23] K~ 42
3 (T T ) (s8)

S 75 SIS UENIE b B

(K+i) 1K)

- F(T

La convergencia se habra alcanrado si en la ecuacidn (37) se

cumple el siguiente criteria:

£01%) 2 0.00001 (59)

Este método es adecuado para mezcles de punto de ewoullicidn
“alejados, como el caso de mezclas de hidrocarburos con  componentes

no condensables.

2, En mezclas de punto de ebullicidén gercano, la ecuacidn (18)
es sensible a la temperatura, por lo que se prefiere selecciunar a

esta variable Tx come unica incoghita de psta eguacion:
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Nne (K -—-1 )z
. +

Ky = =
(T -Lz:l R=TT VT 0 t52)

la cual se resuelve mediante un "flash" a vaporizacien <fija, para
obtener la temperatura y las composiciones de las fases liguida v

vapor. La ecuacién (19) se resuelve para ¥;

WH o+ (1 -9H -H
F05) v L F =0 (60)

H
F

natando que:

gy = ‘ {61}

El criterio de convergencia aplicado a la ecuacién (&0)

implica que:

£(¢) £ 0.00001 (62)

3. Cuando las ecuaciones (18} y (19} son sensiblez a 1la
vaporizacién ¥ v a 1la tempetatura TL. es decir cuando los
componentes son no ideales, ninguno de los métodos anteriores lleva
a la convergencia. En estos casos es recomendable resolver

simultineamente las ecuaciones (18) a (21),

La aplicacion estricta del procedimienta de Newton—-Raphson.
involucra la solucién simultinea de las 2NC+2 ecuaciones del modelo
de "flash", para las variablesg TL . W, XV Vo donde las
ecuaciones {(20) y (21) estarfan en la forma:

T ST XY W) = % - ll) | (63)
®

ko7

_ Loy
i (K - L1371+ 1
1

£ (TL’Xt’YL’W) =y

. (64)
24NCe L
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El procedimiento podria entonces requerir el cadlculo de
t2Nc+2) % derivadas parciales por iteracidn, requiriéndose 2NG+2
evaluaciones de las relaciones de equilibrio l<,L por iteracidn.
Puesto que el consumo de recursos de cémputo es esencialmente
proporgional al numero de evaluaciones de Ki « esta forma de
cdlculos iterativos es extremadamente costosa, adan si la
convergencia es rapida. Afortunadamente, existen formas mas simples

que casi siempre son mucho mas eficientes en su aplicacidén.

Considerando un problema de dos dimensiones, consistiendo de
las ecuaciones (1B} y (19) v las variables TL y ¥, la aplicacidn
del meétodo de Newton-Raphson solo reguiere calcular las derivadas
de KL can respecto a estas variables, despreciando las derivadas
con respecto a composicién. Las nuevas composiciones se pueden
determinar a partir de las ecuaciones (14) y €{19). Un procedimiento
como éste disminuye un poco sus cualidades de convergencia para
sistemas liquido-vapor. Esta aproximacion requiere Gnicamente dos
evaluaciones de K.L por iteracidén y evita la oscilacién, puesto que

tiene una convergencia de segundo orden cerca de la convergencia.

Las ecuaciones a resolver simultaneamente son:
-

He ~ 1 z,
f‘(¢.TL) =% T FT T 9TI =0 {465
[ t
o Hv + {1 - 'II)HL - HF
f_ kT ) = = Q {&4)
2 L
HF

Al aplicar el metodo de Newton-Raphson para las  variables

vaparizacién ¥ y temperatura TL. la férmula recursiva es:

Keid K
¥ ¥ [T , :
T o I R 00T ) 67
2 . 5

donde J es la matriz de derivadas parciales de las funciones {1 v

f2 0 matriz jacobiano, la cual estd definida como:
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a f a +f
1 1
aw aT
J = P o £ (68)
2 2

a ¥ aT
Para un sistema de dos ecuaciones y dos incognitas., un

método sencillo de solucidén es el siguiente:

La inversa del jacobiano se evalua con la siguiente esxpresién:

1
J7' e ] (adiunta) (69}
det J

por lo que la ecuacién (47) se transforma en:

a+t a f

z 2
K+d K -
w 0 aT v £ 0,T ) 1
= - t v (70}
T T 2§ 3+ £ (¥,T ) |[7det 3
_ 1 1 2 L
aT o v

Rearreglando esta Gltima ecuacién en términos der las

discrepancias de las variables ¥ y TL:

af a1,
—_Z Ty - £, 00,T)
I a7 t e W o
aT® | =~ 3¢ 5 %, FerT 7V
_—— Ty £,00,T)
arv t 3w
donde:
A E = gk gk 72y
AT =T ¥ (73)

Y de aqui las expresiones para calcular los nueves valores de

la vaporizacidén ¥ yv la temperatura T son:
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« 1 0%, 24,
DRI T £ oUb,T - 00T (74)
det I aT ' aw
1 a s a4
Tt 2 K L - T F BT e £ T 75)
det J aT aw

donde 1as5 derivedas de eastas expresiones estan dadas par las

siguientes ecuaciones:

a f NE K -1 122
L o v v > = 1) {758)
aw i=1 [t K.~ i) % 1]
3+ NC z.. dit
= - T A > = (77)
aT iz oK, -ty ] qa7
19

IR, A (78)
aw H
dH (=154
P Y {1 o e
a1, o { 3
= {79
aT H
r

Fara este caspo el criterio de convergencia es:

2. 102

({‘(W,Tiz - fz(W.T) ) 2.0000 1 (807

2.8 "FLASH" ISOENTROPLICO.

El primer paso para la sindalacisn de la susarziss o comorgsion
de un vager c2 comzos.cidn, flujo y temperaiira coinocidas,.  es
determinar gue sucede <:=jg condicignes de wun groceso  adiabatico
revarsible o 1saenirop.cz., En esta seccion se  deszribiran las
wouacieones rroesarias warz llevar a cabo esteos zmalcu 'ne.

U
A



79

Para resolver este tipo de “flash", puede emplearse un
pracedimiento similar al de "“flash” adiabitico, remplazando 1la
ecuarién de balance de energia, ecuacidn (66), por una ecuacidén que
contemple la restriccidén de entropia constante. las ecuaciones a
resolver son las siguientes:

Ne | KL - 1) z,
%t(W,TL) =L T Kt_ (R i Q (&)

=1

- ¥ Sv - 1 - \IJ)SL + Sr
fz(W,TL) = =9 (81)

S
v

que junto con las ecuaciones (20) y (21) permiten obtener la
" solucién del médelo.

Las ecuacianes (65) y (81) pueden resolverse con el método de
Newton-Raphson simultanec, utilizando las expresiones derivadas en
la seccivn 2.7, ecuaciones (74) y (75), y donde las derivadas con
respecto a la vaporizacién y temperatura para la {funcidn ft(W,TL)
estan dadas por las ecuaciones (76} y (773, en tanto que las
‘correspondientes derivadas para la funcion fz(W.TL) estan dadas por
las siguientes expresiones:

Yy 5 -§
sk M 82)
aw 8
F
ds s
\4 1%
o ¢, i aaal B St s
= a3
s T 8

Un ecriterio adecuado para la convergencia de estas
gcuaciones esta dado por la ecuacidn {80). 7

ESTHTESS W o
DERE
SR OF 14 ppiines



2.9 DIAGRAMAS DE FLUJO.

Las figuras 2.3 a 2.10 presentan los diagramas
los procedimientas de calculo d2 cada -upo de

mencionados anteriormente.

de

los

flujo

80

con

"flash"
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CAPITULO 3

"METODOS RIGUROSOS DE CALCULO DE COLUMNAS DE SEPARACION
MULTICOMPONENTE.

tos métodos de solucidn de modelos matemiticos de procesos de
separacién, basados en el principioc termodinamico de etapa de
equilibrio. comprenden:

-Algoritmos de cdlculo de procesoc de separdcidn en una etapa
o separacién “flash" de mezclas multicomponente.

~Proucedimientos de rcalcule graficos, como el método de
McCabe-Thiele(28) y el de Ponchon-Savarit(28) para separaciones
binarias.

-Métodos cortos para calculo de destilacién y absorcién
multicomponente, por ejemplo. el de Fenske-Underwood-Gilliland(28).

-Métodos rigurosos de calculo de arocesue  de  ssparacion

mul ticomponente.

Los mé&todos graficos y lons métodos cortions de destilacién  son
adecuados Unicamente en estudios treliminares de disefic o de
analisis Yy simulacidén. Para el orsefio final del eqguipo e
separacién multietapa o para la simulacasn, analisis y cnotimicacion
del mismn, es necesario usar métodos rigurosos de sepssacion

multicomponente.
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La simulaci¢n de procesos de separacién multietapa empleando
métodos rigurosos de separacidén, requiere de la formulacidn de
. numerosas ecuaciones algebraicas no lineales, gue describen los
balances de materia y energia., y la solucidn de éstas mediante un
esquema de calculo iterativo. La seleccion de las variables de
iteracion y el meétodo de linearizacidn de las ecuaciones, son

decisiones importantes en el algoritmo de simulacidn.

La mayoria de los métodos rigurosos de separacion multietapa
pueden clasificarse en dos categorias:

1.Mm4todos de desacoplamiento de ecuaciones o da solucidn
secuencial por grupos de ecuacionecs.

2.Mttodos de solucidn simultanea de ecuaciones.

Los métodos de la primera categorla consisten en la seleccion

de las variables de iteracidon y el desacoplamiento de las
‘ ecuaciones del modelo matemitico. para resclverlas en subgrupos de
ecuaciones independientes. Métodos como el de calcule de etapa por
etapa de Lewis-Matheson(37), el de Thiesle-Geddes(69), metodos ae
matriz tridiagonal como el de Amuhcdson-Pontinen(2) o el de
Wang~Henke(20), el método & de Holland(Zd) vy el algoritmo de
Boston-Sullivan(9) y el de Tamich(72) csen en esta categorta. Los
requerimientos de memoria de éstos generalmente son pequefios, sin
embargo para sistemas altamente no ideales, las relaciones ge
equilibrio y las entalplas tienen una fuerte dependencia de
temperatura y composicion. Como consecuencia las ecuaciognes de
balance de materia vy energfa son altamente no ideales e
interactivas, por lo gque estos métodos tispen problemas de

estabilidad g convergencia lenta.

L.os métodos de solucidn simultinea, generalmente utilizan la
técnica de Newton-Raphson pars lirearicar las ecuacicnes Y
resolverlas para tadas las variables. £l métogo de
Naphtali-Sandhoim(44), el de Ishii~utto(3I2) ¥ el de

Shah-Bishno. (40) son metodos de solucion simultdnea. ta formulacion
de la matriz Jacobianoc y su inversidén son  pasos  importantes en

estos algoritmos. Los recursos computacionales regueridus en  ostos
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pasos, dependen de las expresiones usadas. para describir la
dependaencia de temperatura y composicién de las relaciones de
equilibrio y entalpias, asi{ como de las suposiciones hechas en 1la
linearizacién de las scuaciones de balance de materia y energla,
pero en general requieren tiempos de cémputo altas y grandes
espacias de memoria, debido a que todas las variables se usan para

iterar,

Estos métodos son adecuados para sistemas altamente na
ideales, ya que en la mayoria de los casos incorporan rigurosamente
la dependencia de temperatura y composicién para las relaciones de

equilibrio y entalpias.

Existe una tercera clase de algoritmos que tratan de combinar
las ventajas de los metodes de desacoplamiento de ecuaciones vy  de
los de solucién simultanea. El algoritmo de Wu-Bishnoi(83) y el de
Balance de Material por Componente-Suma de Flujos'® individuales . de
f.iguido BMC-SFL, que se propone en-este trabaro. pertenecen a esta
clase. Estos reguieren menor esgacio de menoria de computo que los
métodos de solucion simultinea al no converger al mismo tiempeo
todas las variables de iteracidn, son mas rapidos que los métodos
de desacoplamiento de ecuaciones, vy son capaces de resolver
problemnas con sistemas de componentes altamente no ideales, ya gue
se toma de una manera astricta la no idealidad de la fase ligquida.
al converger simultineamente las temperaturas de etapa y los flujos

individuales de liguido.

En este capitulo se describe e1 modelado matemAtico de
columnas de separacidn multicomponente a régimen permanente, asi

como tres métodos de solucidn rigurosa de las wmismas:

-£1 método de Wang-Henke de desacoplamiento de ecuaciones.

-£1 método de Napbtali-Sandholm de solucidn simultinea de
ecuaciones.

-Y el métndo de PMC-SFL de desacoplamienvo-solucidn simultinea

de ecuacioanes.
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Fara cada casoc se presentan lase ecuaciones del modelo
matematico, las variables dependientes o de disefio, las variables
independientes, la técnica de solucidm matematica y el algoritmo de

calculo.

3.1 MODELO TEORICO DE UNA ETAPA DE EQUILIDBRIO.

Los modelos matematicos para e1 calculo rigurosa de columnas
de separacién liguido-vapor, se basan en el concepto de etapa

tedrica de equilibrio.

Una etapa tedrica de equilibrio 3, figura 3.1. puede tener una
alimentacion externa Fj. una alimentacidn de liquido de la etapa de
arriba Lj—i' una alimentacién de vapor de la stapa de abajo vj*f, Y
un intercambio termico Gj. Las corrientes gue salen de la etapa lo
hacen en equilibrio y son: la corriente de liguido Lj. que va =&}
plate inferior y su extraccidn lateral LEJ. que sale de la etapa, y
la corriente de vapor Vj, que va al plato superior, asi como su
extraccion lateral VEj. que también sale de la etapa. Cada una de
las corrientes de entrada y salida a la etapa tedrica de equilibric
j, estan definidas por su fiujo molar, su composicidn en fraccidn
mol, su temperatura, presidn y entalpia. El  intercambioa de calar
Gj, puede ser positive o negative para simular etapas . con

interenfriadores, intercalentadcres, condensadores vy rehervidores.

Una columna completa se modela encadenandc ufa serie de etapas
tedricas de equilibrio en una cascada contracorcients. figura - 3.2,
donde las etapas se enuméran de arria hacia abajo y donde se hacen

cero todas las cantidades que no existen.

Por eljemplo, wutilizando el modelo de etapa tedrica de
equilibrio, es nosible simular columnas de destilaéibn
copvencionales o complejas, columnas rectificadoras o0 agoctadoras,
absorbedores e incluso columnas de destilacion azeotrdpicas o

extractivas, figura 3.3,
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3.2 MODELO  MATEMATICO  DE COLUMNAS DE SEPARACION
MULTICOMPONENTE,

En la tabla 3.1 se presenta el conjunto de variatiles que
definen el comportamiento de una etapa tedrica de equilibrio
l1fquida-vapor, como la que se describe en la seccidn 3,1, Las
ecuaciones de balance de materia y energia que relacionan estas

variables se muestran en la tabla 3.2.

Al aplicar @l método de Kwauk{28) a una etapa tesrica de

equilibria, para encontrar los grados de libertad, tenamué:
ND = (SNC + 18) —~ (2NC + 8) = 3NC + 10 (123

Las variables de diseRo a especificar en una etapa tedrica de
equilibrio, ast comg las variables independientes que debean

calocularse, se presentan en la tabla 2.3,

En una unidad formada por N elementos “e", los grados de

libertad estan dados por la siguiente eupresidn:

NDU = NVU - NEU (13

donde NVU. es el numero de variables de la unidad y esta dado por

la ecuacidns

2

<

f
5P

NVe - NRING + 3) + NA (14)

sl

¥ NEU, el numerc de ecuaciones independientes ogue relacianan a las

variables de la unidad. se calcula can la siguiente ecuacidn:

N
NE = NE -1 {15
u L NE_ - Nk 150
@1

fara estas ultimas dos ecuaciones MR, es Bl namera  de
corrientes redundantes, es decuir corrientes de entrada a un
elemento de prouveso,. gue a Su vez sor corrientes de salida de otre

elemento aentro de 13 misma unidad. Ma es el numero ge variables
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3.2 MODELO  MATEMATICO DE COLUMNAS DE SEPARACION
MULTICOMPONENTE.

En la tabla J.i se presenta el conjunto de variables que
definen @1 comportamientn de una etapa tedrica de equilibrio
liquido-vapor, como la que se describe en la seccidén 3,1. Las
ecuaciones de balance de materia y energia que relacionan estas

varjables se muestran en la tabla 3.2,

Al aplicar el método de Kwauk(28) a una etapa tedrica de

equilibrio, para encontrar los grados de Libertad, tgnemua:
ND = (GNC + 1B) = (2NC + B) = 3NC + {0 (12)

Las variablas de diseffio a especificar en una etapa teorica de
equilibrio, ast como las variables independientes que deben

calcularse, se presentan en la tabla 2.3,

En una unidad formada por N elementns ‘“e', los qrados de

libertad estan dados por la siguiente expresioén:

ND = NV - NE 13)
u u u

donde NVU, es el numere de variables de la unidad y estA dado por

la ecuacidn:

-4

<

[
"z

NVa = NR(NC + 3) + NA (14)

ast

Y NEU, el numero de ecuaciones independientes que relacionan a  las

variables de 1a unidad. se calcula con la siguiente ecuacidn:
N

NE = T NE° = "NKR (15
CES

Para estas ultimas dos ecuacignes RNR, es el nunero  da
corrientes redundantes. es decir corrientes de entrada 2 un
elemento de proceso, que a su vez son corrientes de salida de  otro

aslemento uentro de la mi=ma unidad. dMA es el numero e variahles
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TARBELA 3.1 Variables que definen una stapa2 fadrica de equilibria,

Variables No. de varisblesz,

Alimentacion principai,

-
NS
l)’

e .
) Fj
Alimenteocién de vapor de la etapa inferiaor,

C To 3 A=LNC: CNCHS

v, oy y P o T 3 i=1NGe RO
IRE] vt Jti AR
Alimentacion de liguido de la etaps superior,
% ST dmD NGy ' o
Lj«x' Lien? PJ,_1 T;—x i=l NC Ho+3
Salida de wapar & le @Tapa supsrior.
A . oy i= I -+
Jj, yij, (P;7v (T;)V' i=] 0 NC+3
Galida de liguido & la etapa inferiov,
. i . 7,
i ”;j‘ (P))L’ (T,)L, i=14NC: NC+3
Extraccion lateral g vapar.
VE’: 1
Extraccion lateral de liquido,
LE : 1
H
Carga térmica,
Qs 1

i

Total de variables, NV: SNC+18
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TABLA 3.2 Ecuacicnes que relacionan 1as variab.es gu2 d=finen el

modelo matemitico de une etapa tedrica de equilibrio.

Ecuaciones Mo, de eovacionas,

lqualdad d: 1
(P ) = (P ) 1)
) L 1V
Igualdad de temperaturas: §
(T.,) =T A2
j v v
Balances de material por componente: NC
F o= + Lo Ny =
ER | -t LIS e | ]11 Vit
Lox,  + LE &t e oy + VE v [Py
Jovy PR vy L] .
Ecuaciones de equil:ibrio: NG
yooo=on (4)
L) viovg
Ecusciones de suma d2 fracciones mol: g
NG
T :;l, =1 {3
171
NG
L Yoy =1 (5
171
Ne
r =, =1 (7)
LU )
NG L P
T - =1 . . e
AT 3
N
= 1 . 3
DT (2
A 4
Balancz de energiac {
H F 4 K L - M K -G =
F, Li-4 j-12 Vit i 3
VM LR 1o
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TARLA 3.2 Continuacidn.

Ecuacianes N2. de eguaciones.

Balance de material *otal: i
(Sustituye a una ecuavison =n2 balance de material por  corponent» o

de sumz de frazciones moalir,

[ S + ¥ =L - LE +V + VE (1)
3 -t j+d ' 1] 3 1
Decndet
¥ - K (P Teo0x, Y ) H = [ . )
i PRI LR O ¥ L2 R T T
= : 3 o=y . )
HLj HLI(FJ’ T)’ L)) v VI‘PJ ] ’y\.J

Total == ecuaciones, NE: ZNC+8
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TABLA 3.3 Variables de diseiio y wvariables independientes tipicas

del modelo metematicc de upa etapa tedrica de aguilibrio.

Variables de disefo No. de variables.

Alimentacidn principal,

F., z ,  ta=1,NC-2}, P, T : M2
! L) Fy F)
Alimentacidén de vapor de la ctepa infe=rior,
V., ¥, (i=i NC-1}, F s T H NL 2
it ijre Y IEE!
Alimentacion de liquiog ge ia ¢tapsa superior,
L . X (1=f ME=3) ¢ W T H . MNC-+2
. =1 -1 i~t -t
Extraccidén lateral de wvanor,
VEJ.: 1
Extraccidn lateral de liguido,
LEJ: 1
Presidn de etapa,
(PJ,)L: B o 1
Carga térmica, .
Q. : 1 .

J

Total de variables de diseiio: SHE+16 -



TABLA 3.3 Continuacion.
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\Vlariables independientes - Mo. de variables.

Flujo v composicién del liquideo de selide.

) xij: NC+1
fFlujo vy cempusicién del vapor de salida,
Voey. 2 NC+1
i Ly
Sfrasion de etapa,
[$ 2 T 1
) v
Temprratura do z2tapa.
(T Y vy (V) = 2
J L Y
Composicion faltent= de la alimentacion principal,
z : 1
Nej
Composicion fpltante de la alimentacidén de vapor,
VNCJ*’: 1
Composicidn faltarte de la alimertacion de liquido,
B3 1
NC j=4
Total de veoriables indeopsadientes-

2NC+8
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adicionales, que en unidades con elenentos que se repiten significa

aMadir una variable, el nUmero de repeticicnes.

Para una columna de separacién integrada por NP etapas
tedricas de equilibrio, figura 3.2, las variables que definen esta

unidad san;

NUU = NP(INC +18) = 2(NP ~ 1){NC + 3) + 1 2(NC +3)

NVU = NP(3INC + 12) + | (16)

las ecuaciones que relacionan estas variables son:

NEU = NP(2NC + B) = 2(NP - 1) = 2

NEu = NP(2NC +6) (173
En la etapa j = 1, la alimentacidn de liquido de la etapa
superior v en la etapa j = NF, la alimentacion de la etapa inf=rior

no existen, como puede observarse en la figura 3.2. Por lo tante en
la ecuacidn (14) del conjunto total de variahles se rastan  2(NCHS)
variables. Al no existir estas corrientes de alimentacion, no son
necesarias dos ecuaciones de fracciones mol para estac corrientes y

en la ecuacion (17) se restan del conjunto total de ecuaciones.

Al sustituir las ecuaciones (16) y (17) en la ecuacidn (13) se
abtienen los grados de libertad para una columna de Sseparacisén
mul ticomponente:

NDU = (NP(ZNC +12) + 1} — (NF(2NC + &))

NDU = NP(NC + &) + |1 (18}

El conjunto de ecuaciones del modelo matematicro para una
¢columna de separacion puede samplificarse. Si eliminamos las
ecuactiones de igualdad de uoresiones vy temperaturas, Y las
ecuaciones de suma de fracciones mol de la alimentacidn, ecuacianes

(1), €2} y (7). para cada etapa, junte con las variables que
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dafinen; (P;)v’ (TJ)v ¥ chJ, debido a gque su salucidn es simple,
entonces tenemns que el modelo matemitico para una columna  de
saparacidn estd descrito por NP{2NC+3) ecuaciones. Estas ectaciones
comprenden los balances de material por componente BMEi:, las
relaciones de equilibrio Eaii, las sumas de fracciones mopl o de
flujos individuales de liquido y vapor SLj v SVJ, y las ecusciones

del balance de energia BE ., f£stas se presentan en la tabla 7.4,
3

81 se incluye el balance de material total pars cada etapa,

3
L, =V, + TF - LE -~ VE } (24}
i RS me=i m m m

dohe eliminarse una ecuacién de suma de fracciones mol, ecuacion
(21) o 122y,

Ltas variables a especificar o© de diselio, asi como las
variables independientes pars una columna de sz2paracidn, coma la
mostrada en la fiqura 3.2, se presentan en la tabla 3.5. Estos
juegas de variables son los mAs comunes, aungue hay otros posibles.
Por ejeanplo, en el caso de un condensadar es conveniente dejar sin
especificar la carga térmica y a cambio especificar el flujo de la
caorriente de refluio o la relacion de refluin de la columna, figura
3.4.a. Para el rebervidor tambien es conveniente especificar el
fluzo agel fondo y calcular la carga térmica, figura 3.4.b. Ests su
debe a gue normalmente cuando se va a simular una columna, el
diseliador sabe que cantidad de destilado o fomdc desea obtener, vy
en cambio no tiene idea d= los requerimientos térmicos de la
columna, Por otra parte cuando  se tienen ambos. condensador vy
rehervidor, las cargas térmicas estan muy relacionadas y no .es

positle especificarlas indegendientemente.



TRBLA 3.4 Ecwaciones del modelc matematica de

separacion,

Ecuaciones

columna de

Ng, de ecuaciones.

Balances de material por comporente, BHCL,

BMC. = F = + L EI + ¥, |
(3] J v 1 t g~ Jrs Lt

~ L+ LE b
3 3 vl
Ecuaciones de wequi’ibria, EGi::
i
o=y, oK
b} vy Loy
Ecuacipnes de suma de fracciones mcl de
1{quido, SL . :
) NC
SL, = & - 1= {
3= L
LT 1

Ecuacianes de suma de fraccivnes mel de

vapar, SVJ:

Balances de @rec . ta, BE :

3 Lj-t ;-3 Vvt jd

_ . o, .
HLj(LJ + IFi) HoOAY

Vol
Dondea:
' = B [ 3 7=
y\; KL;(P!’ T1 ! ylL ¥
= F o T L [ad =
HLj HLj F) T K‘J) v,

BE =H_F +H L + H v - Q.
Fiy

-V Y
< ; Ef>yij

NECHC Y
=0 (19}
NP{NC?
(0%
WPLL)
(21}
NP(L
(22)
M (1)
=0 073

modelo metsnitico:

NP 2NC T
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TABLA 3.5 Variables de disefio y variables independientes del modelo

matemdtico de columna de separacidn.

Variables de diseflio No. de variables.

Alimentacidn{es) principal(es) a la columna,

Fj, 2 (i=1.NC-1), PFJ, TP’: |NP(NC+2)
Extracciones laterales de vapor,

VEJ: NP (1}
Extracciones laterales de liquidao,

LEj= NP(1)
Presiones de etapa,

(Pj)L: NP(1)
Cargas térmicas en cada etapa, .

0;: NP(L)
Numero de etapas, N

NP: ‘ 1
Total de variables de disefio: NP (NC+6) +1
Variables independientes No. de variables.
Composiciones de lf{quido,

xtj: ‘ NP{NC)
Composiciones de vapor, '

Yyl . - NP{NC)
Flujos totales de liquido,

Lj: NP(1)
Flujos totales de vapor,

Vj= ‘ NP(l)‘
Temperaturas de etapa,

T CONP(L)

L)

Total de variables independientes: NP (2NC+3)
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3.3 METODO DE DESACOPLAMIENTO DE ECUACIONES,

3.3.1 METODO DE WANG-HENKE,

El método de Wang-Henke(80) también conocido como métodn de
punto de burbuja (BP), es dtil en ‘el cadlcula de columnas de
destilacidn, que involucran especies cuyas relaciones de equilibrio
varian en un rango corto. Se le de=iind como metodo BP debido a que
en cada iteracidn se calcula wun puevo juego de temperaturas a

partir ge las ecuaciones de punto de burbuja.

En el método, todas las ecuaciones se segaran y resuelven
secuencialmente, excepto las ecuaciones de balance de material por
componente BNCL;’ las cuales se linearizan ¥y resuelvea para cada
componente. mediante el algoriimo de Thomas (28) de matriz
tridiagonal. Las ecuaciones del modelado matemitico del mdtodo de
Wang~Henke se presentan en la tabla 3.4. Para especificar el
problema s& deben establecer, la localizacidn de las alimsntAciones
¥ la definicién de sus condicien:s de flujo, comoosicidn, pregidn v
2t Pey v Ty
flujos de las extracciones laterales de liquidao y vapar LEJ v VEj,

temperatura F,' « la presidn en cada etapa P’, log
las cargas térmicas para cada etapa Gj . Bxcepto para la etapa |,
el condensador y la etapa NP, el rehervidor, el nGmerp total de
etapas NF, incluyendo condensadar vy rehervidor, la relacidn de
reflujo v el flujo del destilado vapor, Estas variables de disenis

Junts con las variables independientes se muestran en la tables 3.7,

3.3.2 PROCEDIMIENTO DE SOLUCION MATEMATICA.

SUPOSTICION DE  VALORES INICIALES PARA LAS  VARIABLES DE
ITERACION.

Para iniciar los cilculos dehben suponerse  valores inicialay
para las variables de iteracion, temperatura de etapa 15 w  tluios
totales de vapor V,' Para la mayoria de los problemas es suticiente

suponer un juego de valores Vj basados en la suposicion de fiuicsz



TABLA 3.6 Ecuaciones del metodo de Wang-Henke.
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Ecuaciones No. de ecuaciones.
Balances de material por companente, B"CL,: NP (NC)
BMC, =F z  + L, 6 + v V..

i it} j-1 -1 ERE SRR

- (L +LE)x = (V. +VE)Yy =29
§ RS i jog
Ecuaciones de equilibrio, EDLj: NP {NC)
= - = 0 :
Eat; yij kl]xil [&
Ecuaciones de suma de fracciones mol de

l{quidao, SLj:

NG

SL =.E L 1 =

(=1
o ecuaciones de suma de fracciones mol de
vapor, 8V : NP{L)
J NG .
5V = -1 =10
i E‘ytl
Balances de energla, BEj: NP{1)
BEj = H”FJ + HLj-le—i + ij+tvj‘l - Gj
-H (L +LE)~H (V +VE =0
Li i i Vi o3 )

Balance de material total, BMT .: NPCL)

3
BMT =~ L +V +L((F ~LE -VE)~-V =40
J b Jt1 m m m

m=e

Donde:

K. =K (P, T ,%& .y H o =H (P , T 2 )
] [ R} J L i [} Fiy 3 § )

H =H (P T ., 2 ) H =f{ {F T v
Lj Ly 3

v v vy i v

(26)

(27}

(28)

Total de ecuaciones: NF(2NC+3)
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TAELA 3.7 Variables de disefio y variables independientes para el

métoda de Wang-Henke.

Variables de disefio . No. de variables.

Alimentacién(es) principal(es) a la columna,

F,' z (i=] NC~1}, Prj’ Trj: NP{NC+2)
Extracciones laterales de vapor,

VEJ: NP1}
Extracciones laterales de liguida,

LEjz NP(1)
Presiones de etapa,

Pj: NECL)
Cargas térmicas en cada etapa,

Dj (j=2,NP-13¢ NP(1)-2
Relacién de refujo,

RR: P10 1
Flujo de destilado vapor,

V‘: 1
Nimero de etapas,

NP: ) ) o

Total de variables de disefjo: NEPCNC+o) +1



TABLA 3.7 Continuacidn..

Variables independientes

111

No. de variables.

Composiciones de ligquido,

Lt NF (NC)

Composiciones de vapor,

ij= NP (NC)
Flujos totales de liquido,

sz NP(1)
Flujos totales de vaprr, .

Vj: NP(L)
Temperaturas de etapa,

Tj: NP (1)
Total de variables independientes: NP {ZNC+3)
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molares constantes entre las etapas, usando la relacién de reflujo
especificada, el flujo de destilado y el flujo de las extracciones
laterales de liquido y vapor, LEj Yy VES' El juego inicial de
temperaturas de etapa Tj, puede obtenerse, calcdlanda o suponiendo
la temperatura de burbuja de un producto de fondos estimado, y 1la
temperatura de rocfo de un producto destilado estimado, ]
calculando o suponiendo temperaturas de burbuja si el destilado es
liquido, © una temperatura entre la de rocio y burbuja si el
destilado es una mezcla llquido;vapur, y entonces determinar las
temperaturas de las otras etapas suponiendo una variacién lineal de

la temperatura, con la lpcalizacién de cada etapa.

CALCULO DE LAS COMPOSICIONES DE LIQUIDO xii , MEDIANTE EL
ALGORITMO DE THOMAS.

La clave del éxito del método de Wang-Henke, es la solucién de
la matriz tridiagonal que resulta de 1la linearizacién de las
ecuaciones del balance de material por componente BHCij, ecuacisan

(25), cuando las temperaturas de etapa T, y los flujos totales de

i
vapor Vj, se usan como variables de iteracién, las cuales dejan a
las ecuaciones BMCii modificadas en funcién de las fracciones mol
de liquido. El juego de ecuaciones resultante se resuelve. entonces

por 21 algoritmo de Thomas.

La linearizacién de las ecuaciones BMClj, ecuacién (25), se
logra combinando las ecuaciones de balance de materia por
componente BHCiJ, las relaciones de equilibrio EGILj y los balances
de material total BHT), ecuaciones (25), (24) y (30}
respgctivamente, para eliminar las composiciones de vapor y,‘j y los
flujos totales de liquido Lj. Las ecuaciones linearizadas

resultantes se muestran en la tabla 3.8.

Si las ecuaciones BHCij modificadaé, ecuacidn (31), se agrupan
por componente, se obtiene una serie de NC matrices tridiagonales,
donde  las variables independientes son las composiciones de :liquido

x‘j, en las NP etapas de la columna de separacién:



TABLA . .8 Ecuaciones dal algoritmo de Thomas para

113 .

it

z matrices
tridiagonales.
A x + B ox Cox = (319
Piges iij Jries ]
Donde:
=1
A =V + T (F ~-LE —-—VE )~V 25jENP (32)
i I m m m 1
m= 1
B =V =~[E = (V +VE K =~V
3 L j i §ohg irt
j
~L(F ~LE -VE) 1SFENP (33)
m m m
mz1
C. =V [ 1<iSNP-1 (34)
) j+4 L+t
D.o=-Fz 1SJENP (35}
J Joeg
Ceon: !
®oy o, VQP'x =0, Vk‘ =0y EENF =0
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Cc X, D
3 3 it 2
B o % D
2 2 2 iz 2
- H . . . = . (36)
A c %, D
NP—4 NP-t NP-4 iNp-g NP-3
X,
NP NP iNP NP

.El algoritmo de Thomas resuelve el Jjuego de ecuaciones
linearizadas, ecuacién (31}, por un procedimiento de eliminacidn
Gaussiana, que involucra la elimimacién hacia adelante comenzando

en la etapa 1, a la etapa NP para calcular % . Los demds valores

iNp
de %, .. %, a %, . son obtenidos por sustitucién hacia atras.
1] iNP-1 i
Despeiando xij de la ecuacién (36):
. T PR, (37)
Rup T 9y P; LR AL ) ?
donde:
C.
P, = i (38)
B - A.p.
i Jp:-i
D -AQq.
q; = i i i-t (39)
B, - A.p.
i JpJ-l

can:

Aj remplazada por O
Bj remplazada por 1
Cj remplazada por |:1‘i
Dj remplazada por q.

por lo que sélo requieren almacenarse los valores de pj Y qj.

El procedimientn de cilculo consiste de los siquientes pasos:
-Calcular lgs valores de pj y qj desde la etapa 1| hasta la

etapa NPy p o Qs Py Goseres Py s Gup 0 90
-Para la etapa NP, se tiene qgue:

xi.NP = qNP' R : (40)
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~Calcular las x _ faltantes, x, a x, « por  sustitucién
1 iNp~y it

hacia atras utilizando la siguiente expresidn:

Miger T8 TP (41)

Esta forma del algoritmo de Thomas evita errores de
truncamiento, ya que generalmente ninguno de los pasos involucra la
substraccién de cantidades similares, adicionalmente los valores
calculados de xij son  casi siempre positivos. €1 algoritma es
altamente eficiente vy requiere un minimo de mempria en

computadora.

Para resolver la ecuacién (31) para xi, por el algPtitmn de
Thamas, es necesario disponer de valores de las relaciones de
equilibrio K‘j. Cuando dependen de la composicién es necesario dar
suposiciones iniciales para xtj ¥ yij y a menos que s empleen

relaciones de equilibrio Klj ideales en la primera iteracidn.

En cada iteracidn generalmente el juego completo de valores
xij no satisface las restricciones de suma de fracciones mol dadas
por la ecuaciétn (27), por 1lo que &5 pecesario normalizarlas
mediante la siguiente relacidn:

() SRS . (42)

i} Normalizada NG

Estos valores se usan &n esa iteracidn en todos los calculos

que invelucren ntj.

CALCULO DE LAS TEMPERATURAS DE ETAFA Tj ¥ DE LAS COMPOSICIONES
DE VAPOR y, .

tas temperaturas Tj se obtienen etapa por etapa. mediante
caleulos de temparatura de burbuja de los valores ij normalizados.
Friday y Smith{19} mostraron que los calculos de temperatura de
burbuja para las temperaturas de etapa, Sson partitularmente

efectivaos para mezelas de rangos cortos de las relaciones de
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equilibrio Kij’ debido a que las temperaturas de etapa no son

sensitivas a la composicién.

En este trabajo las temperaturas Tj se calcularon empleando el
método de puntos de burbuja presentado en la seccidn 2.2. Este

métada consiste en resplver la siguiente ecuacidn:

la cual es una combinacidén de las ecuaciones (26) y (27) del nmodele

matemdtico de Wang-Henke para eliminar YH‘

Los valores de yij se determinan junto con las temperaturas de
etapa Tj usanda las ecuaciones de equilibrin para cada etapa,
ecuacién (43).

CALCULO DE LAS CARGAS TERMICAS DE CONDENSADOR Y REHERVIDOR.

Con un juego consistente de valores para xti B Tj y Vij .
pueden calcularse las entalplas de liquida y vapur. Pugsto que Fj,
V‘, LE‘, VE1 Yy L‘ estin especificadas, vz se calcula con la
ecuacitn (30}, como puede ohservarse de la figura 3I.2. La carga
térmica del condensador se calcula can la ecuacion (29), en tanto
gue la carga térmica del rehervidor, ya gue se conoce el flujo del
producto de fondos LNr’ se determina sumando las ecuaciones (29)

para todas las etapas, obteniéndose la siguiente ecuacidn:

NP NP~1

QNP =j?‘(FjHFi - LEJHLj - VEijj) *jg 1Gj - V‘Hv‘ ~ LNﬁHLNP (44)

CALCULO DE LOS FLUJOS TOTALES DE VAPOR Vj Y DE LIQUIDO)L].

Los nuevos flujps totales de vapor Vj’ s calculan resolviendo
una forma modificada de la ecuacién de balance de energia, ecuacidn
(29), la gual s& obtiene al cosbinar las ectacianes (297 y (Z20)

para eliminar las LY Liv
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L
La ecuacién resultante es:

aV. +p3V. =y, (45)

] ﬁJ Jrd YJ

donde:

a sH - H_. (456)

i Lj-4 vi
RJ = ij_1 - HLj (47)

‘) + Fj(HLj = H_.)

Fj

i~t
rj = [ r (Fm - LEm - VEm) - V‘](HLj - HLj-

m=q

+VE (H . - H ) +a (48)
iV Lj J

Las éntalpias se evaluan de la Gltima temperatura de etapa

calculada en lugar de aquella usada para iniciar la iteracidn.

La ecuacidn (45) es una matriz bidiagonal aplicada sobre las

etapas 2 a NP ~ 1:

n, Va v, - Y,
aﬂ ﬂﬂ v‘ rﬂ
* . B . = . {49)
vaNP-zﬁNP—Z Vir-1 Y\pez
aNP‘lﬂNl"i NP rNP-l

la cual se resuelve comenzande en la parte superior, donde Vz es

conocida y trabajando hacia abajo aplicando la siguiente expresidn:

. « Vi,
IVERFSSNUT Sot SR k. N Sk (50)

Una vez calculados los flujos totales de vapor Vj. los flujos
totales de liquido L,’ se calculan despejéndolas' de la

ecuacisn(30).

Se considera que el procedimiento converge hacia una solucidén,

cuando la diferencia entre las variables de iteracidn, Tj v Vj. de
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la ultima iteracién y de-la iteracién K -~ 1, caen dentro de una
tolerancia preestablecida. En este trabajo el criterio de

convergencia consiste en la evaluacidén de la sigquiente expresién:

2
NP
e= § [Tf‘“ - Tf"'“] < 0.01NP (s1)

je1 3 3

En este trabajo se empled el método de sustituciones sucesivas
para iterar sobre las variables de corte. Es decir los valores de
Tj Yy Vj generados por las ecuaciones (43) y (45), durante una
iteracion se usan directamente para iniciar la siguiente iteracion.
Sin embargo la experiencia indica que es deseable ajustar los
valores de las variables de corte antes de iniciar una nueva
iteracién. Por ejemplo, pueden darse limites para la variacién de
temperatura en cada etapa, los flujos negativos entre las etapas
pueden hacerse cerc o aldgdn otro valor no negativo. También para
evitar oscilaciones en las iteraciones, pueden emplearse factores

de amortiguamiento para limitar los cambios en las variables.

En la figura 3.5 se muestra un diagrama de flujo para el

cilculo de columnas de destilacién por el método de Wang~Henke.



g

Espeeiteor las vorcdley de
dmeio d¢ W tobla 3 T

|

Isicializer las voriobles

BRI
Caleulor:

X1} 3 Ri LT

da M erotic

J
i
Caleyler
- XIj de to scuocita [31)
ol algoritma 4o Thonow
Noemolizar los Xij porc ceda
elops medionta o ecuecion (42
Aluste Coteutar:
Vorigbles g .
itsracidn T) de le ecuacion (431 de funto de

burbuje y los Y de los wcuacionss de
equilibrio . acuosidn {281

]

Colester . Qy ¢on (8 agugeisa 129) y

Qup con t8 ncuscion (44)

[

Cateular: tos V) do 1o scuacion (201 y

Ly d¢ o tevacids 1300

FIQURA ). 8

Algoriime de edlcuio det mélodo dé Wang-Hetke .




120
3.4 METODO DE SOLUCION SIMULTANEA DE ECUACIONES

3. 4.1 METODO DE NAPHTALY -SANDHOLM.

El método de Wang-Henke de -desacoplamiento de ecuaciones,
generalmente converge con dificultad y en algunas ocasiones  no
converge., Los problemas de convergencia se observan sobre todo en
columnas de separacidn gue dinvolucran mezclas de componentes
altamente no ideales, como en el caso de columnas de destilacién
extractiva, o en casos donde el eguipo de separacidén se comparta
como un absorbedor o un agotador en una seccién de la columna, vy
como un fraccionador en otra, tal es el caso de absorbedores a
absorbedores con rebhervidor. En estos equipos los sistemas de
componentes cubren un rango amplio de valatilidades, por lo cual el
método de Wang-Henke falla al resolver las ecuaciones del modelo
matematicc de columna de separaciédn, debido a gque el calcula de las
temperaturas de etapa por el wmétodo de puntos de burbuja, es
bastante sensitivo a las compasiciones de la fase liquida y el
balance de energia en cada etapa es mucho mis sensible a  las

temperaturas de etapa que a los flujos entre las etapas,

Por otro lado el métode de Wang-Henke esta limitado a las
especificaciones de las variables dadas en la tabla 3.7, 1la
eleccidn de otros juegos implica modificaciones considerahies al
modelo matematico.

Los métodos de solucién simultanea de ecuagiones spn capaces
de resolver todo tipo de problemas, siendo el método de

Naphtal i-Sandholm(44) el mis notables de este tipo.

E)l algoritmo de Naphtali-Sandholm incorpora la dependencia
rigurosa de temperatura y compasicidn en las relaciones de
equilibric v las entalpias, de aqui que sea adecusdo para sistemas
altamente no ideales. Fredenslund y colaboradores(20), usaron este
alguritﬁa con los modelos de coeficiente de actividad de UNIGQUAC v

UNIFAC, para simular columnas de separacién con sistemas altamente



‘'no ideales. El algoritmo selecciona los flujos individuales de
ligquido y vapor, lij Yy vij’ y las temperaturas de  etapa Tj, como
variables de iteracién. Las ecuaciones de balance de materia vy
energia, se linearizan y resuelven simultaneamente para estas
variables por la técnica de Newton-Raphson. E1 gran numero de
derivadas parciales incluidas en la matriz Jacobiapo, 1las cuales
deben calcularse anal{ticamente en cada iteracién, hacen que el
procedimiento llegue a ser gran consumidor de tiempo de cémputo.
Aunque la matriz Jacobiano es tridiagonal a bloques, los
requerimientos de memoria son grandes, debido a que se tienen a

todas las variables independientes como variables de iteracién.

El método de Naphtali-Sandholm, mis que resolver las NP(2NC+3)
ecuaciones del modelo matemitico de columna de separacién mostradas
en la tabla 3.4, combina las ecuaciones (21) y (22) con las
ecuaciones (19}, (20) y {23) para eliminar 2NP variables y reducir

el problema a la solucién de NP(2NC+1l) ecuaciones.

De las ecuaciones {21) y (22) al multiplicar por Uj Yy Lj,

tenemos:
NC
vj = 1§1v£j (952)
NC
l.j = ‘E‘Iij (53

donde las fracciones mol estan definidas como:

V..
y, = - (sd)
(] v, :
J
1 L
x = L (55)
! L

Las ecuaciones (52) a (55). se sustituyen en las ecuaciones

L (19), (20) y (23), para eliminar Vj, Lj, y

.y % . e introducir los
1] ij -
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flujos por componente de vapor y liquido vLj 1% ltj. Las NP(2NC+1)
ecuaciones resultantes se muestran en la tabla 3.9, en tanto que en
la tabla 3.10 se presenta un Jjuegn de variables de disefio vy

variables independientes para el método de Naphtali-Sandholm.

Generalmente se desea especificar otras variables en las
etapas de fondo y domos., mads que las cargas térmicas  del
condensador y del rehervidor, vya que éstas se encuentran muy
relacionadas, por lo que su especificacién no se recomienda. Esto
se logra eliminando las ecuaciones de balance de energia para la
etapa 1| y/o para la etapa NP, BEl y/o BENP, del Jjuego de
ecuaciones, remplazidndolas con las funciones de discrepancia
adecuadas a las especificaciones deseadas. Las funciones para otras
especificaciones de una columna de separacién se muestran en la
tabla 3.11.

Si se desea, las ecuaciones de equilibrio, ecuacid4n (57), se
pueden modificar para efectuar calculos de etapas reales, mas que
etapas tedricas, mediante la intreduccién de la eficiencia de
Murphree para la fase vapor:

y" -yii'l

VPEEEAT S S LA N (59)

i K x. -
L% T Yiged

gue sustitutda en la ecuacioén (57), da la siguiente expresidn para

las relaciones de equilibrio:

NC NC
’73"“11'111_}_:‘\"\; (—nj)vijn,?xvu
L =v o+ -z =0 (60)
NC ) NG
L li.] Evi;+1
1=1 T=¢

Las especificaciones del problema son bastantes flexibles, Las
alimentaciones se deben definir completamente dada su presién,
temperaturs o vaparizecion, flujo, composicion y su localizacion.
l.as presiones y eficiencias de etapa se pueden dar nara cada etapa.

o sdlo para las etapas de fonde v domos. obteniéndose los demas



TABLA 3.9 Ecuaciones que definen el modelo matematico de columna de

separacidn por el método de Maphtali-Sandholm.

Ecuaciones No. de ecuaciones.
.
Balances de material por componente, BHCLJ: NP (NC)
LE . VE
Bm:__=1..[1+ "]+v,,[1+ ’]
tioon L H v
3 i
-1, . -v. - F =0 (543
ij-1 Lird Ty
Ecuationes de equilibrioc, EGij: NP (INC)
NG
kgnvk’
EQ =K 1 — -v. . =10 (57}
i) 1) iy NC L] )
i
k=g ¥
Balances de energla, BEj: NP(1)
LE Ne VE Ne
BE,:HL[1+ J]zl-rH [1+__L.] v
3 L. i= J v iz VI
§ )
NC NG nNe
“Hijoe Dl "My DV, "My Ef -8=0 (58)
=g L=t [ )
£ = F 2
[} i
Dande:
4 = . « T oy o ) H = AP oz
lL’ K“(Pj T], Kl), ytj £ HF’(PJ f T, z‘j
= =4 (P ,
Hl_‘i th(Pj, Tj. x‘j) vi .vj\ i Tj s y‘l)

‘Teotal de ecuaciones: NP ¢ 2NE+1)
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TEBLA Z.10 Variables de disefio v variables independientes para el

nétcaa de Haphtali-B-nghslim,

Variables de dizzfin

M.

variablas.

o
11
a

Alimentacidn(es) principal(es) a .la columnz,

F ooz (I=1.hC-1. P ]
bl AN ] Fj Fi

Entraccicnes laterzles de vapoor,
V& &
J .
Entraccionas lacesrales de liguics,

LE :
i

T

Presicnes de etaga,
P
i
Cergas térmicras en cedo etapa.
[ EIN

Nam=ro da» etapas,
NP:

NP HC+2)

NE(L)

NF(1)

NP (1)

Total de variables de disefio:

Variables independientes

MP(NC+6Y -1

No. de variables.

Fiujos irdividuzsles de iiguidec,

I NP ENC).
L
'Flulos individuales de vapor,
H NP {NC)
]
Temperaturas ca etapa,
Tz MR(1)
J
Total d¢ veriswtles 1lnoependizntas: NFeENT 12
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. TABLA 3.11 Expresiones alternativas para las ecuaciones da  energia
de las etapas j=t ¥y J=NPy para oiferentes

especificaciones de variables.

Especificacion Reemplazer BE poar Reemplazar BE pr

~Relacivn de reflujo v
Li e Dowe =9

en el condensador o bt}
: B

<

L
\1ATD’il=‘

en @l rehervidor.

~Temperatura de etapa

TyeT,. T -1 =0 T -T =0
-~Flijo de producto

Do B. Lv ~-D=2 Tl -B=0
~Flujo por componente

en los productos

di Q bi' v, -d =0 I ~ b =0
~Fracgidén mol per

componente en los

productos Yip P Fipt Vi~ ([‘,v“)yib =t lLNP - (Eiin)x‘B =0
-Calumna sin

candensadar. Ecuacidn (58)

~Columna sin

rehervidor. Eruacion (583
~Grados e

subenfriamiento en

el caondensador. T - T = G3UF

~Especificacion de

D‘ y/a UNP. Ecuacicen (38) Ecuacion (58)
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valores por  interpolacidn lineal. Cada etapa se supone - como
adiabatica a menos gue se especifiquen la carga térmica Gj, a la
temperatura de etapa Tj. Los flujos de 1liquide y vapor de las
corrientes de extraccién lateral se pueden especificar, o se pueden
usar las relaciones entre los flujos de extraccién y el flujo que
pasa a la siguiente etapa. Las especificaciones de las etapas del
fondo y el domo pueden ser cualquiera de las mostradas en la tabla
3.11.

3.4.2 PROCEDIMIENTO DE SOLUCION MATEMATICA.

SUPOSICION Dé VALORES INICIALES PARA LAS YARIABLES DE
ITERACION.

El método de convergencia de las ecuaciones del algoritmo de
Naphtali-Sandholm mostradas en la tabla 3.9, requiere de supueétus
iniciales para todas las variables independientes. El procedimientoa
comdn consiste en suponer valores de temperatura, flujos totales de
liquido v vapor para las etapas de fondo y domos, obteniéndose los
valores para las etapas intermedias por interpolacién lineal. La
suposicién de los valores de los flujos individuales de liquido vy
vapor, lij Yy vij’ puede hacerse de dos formas. E1 primer
procedimiento consiste en hater una iteracién con el método de
Wang-Henke. Un estimado mas burdc consiste en calcular un
equilibrio "flash" para la suma de las alimentaciones, a unas
condiciones promedio de presien, temperatura o relacién de flujos
V/L en la gelumna, entre el praducto del fondo vy del domo. Las
fractiones mol resultantes liquido-vapor se asignan para todas las
etapas de la columna. Las composiciones obtenidas se transforman a

flujos individuales mediante las ecuaciones (54) y (55).

CALCULO DE LAS TEMFERATURAS DE ETAPA T) ¥ DE LOS FLUJOS
INDIVIDUALES DE LIQUIDO li, Y VAPOR vigr POR EL METODO DE
NEWTON~RAPHSON.

En el algoritmo de Naphtali-Sandholm las ecuaciones del modelo

matematico, wmostradas en la tabla 3.9 Yy las variables
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independientes de la tabla 3.10, se agrupan por etapa en orden de
arriba  hacia abajo. Esto produce una estructura de matriz
tridiagonal a bloques para el jacobiano o patriz de derivadas
parciales, tal que se puede aplicar el algoritmo de Thomas para
matrices.

Si definimos el vector de variables independientes y el vector
de funciones de discrepancia (las ecuaciones del modelo matematico

igualadas a cero) como:

T
X = [x’,xz,...,xj,....x”] : (61)

T
F = I:Fi,Fz,...,Fj,...,FNP] , (62)

Las variables para cada etapa. se arreglan de la siguiente

. maneras

T
xj = [1;j’lzj""’]‘&j"""lncj’Tj"vx1’vzj"‘"’vtj’""vch} (63)

en tanto que las funciones:

F.i = [BHC”,BHCzj,. ..,BMC.”.,.. .,BHCNC{

T .
EG:j’Esz"'"EQLj""'EGch’BEj] = D.i (64)

- Aplicando el método de Newton-Raphson, encontramos que las
correcciones a las variables independientes AX, en un proceso

iterativo esti dado por:

k) aF e tky
ax = - e F (63)
X
La nueva aproximacion - a las variables independi‘entes T se

calcula como:

tky k)

Xk ooy + LAX YY)
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La (9F/8X) es una matriz a bloques de NxN de las derivadas

.parciales de todas las funciones con respecto a todas las

incégnitas:
B c
_ aF Az Bz Cz
J 2 — = * M : . (&67)
ox G
NBP-1_NP-1_NP-1

A B
Np NP

Este jacobiano tiene forma de matriz tridiagonal a blogues,

debido a que las funciones de una etapa j uUnicamente dependen de

las variables de salida de las etapas j—1, j y j+l.

Cada blogque X, B ¥y c representa submatrices de (2NC+1)x{(2NC+1)
de las derivadas parciales, donde los vectores de variables
independientes y de funciones estan dados por las ecuaciones (&3) f
(44). Los blogues :j,ij Yy Ej corresponden a submatrices de las
derivadas parciales de las funciones en la etapa j, con respecto a
las variables de salida en las etapas j—-i, J y j+1 respectivamente.

La estructura de las matrices K, B vy C es la siguiente:

A= — el



»>|

_w

NE j

x

X M aerX ewax

M oevaX s3ax X

x

.
.
.
P ELLE S

csereyl
H
[

.
.
.
x

i29

_ .
B, = 1 (69)
X
i
ij,...,lch,Tj,v‘ vV j""’vij""’vch
. . .
13
X
N X
« s« e« X o b4 K a o o ¥ o =
« s o X »n b4 K e o o« ¥ o s o« ¥
» a & H Hd h X o o o X o s » X
e 5 o« KR b X H s & o X o o o ¥
T R b Hoa s o X & a« & H )
_ .
C & et (70)
) ax
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1 ) U | asegl sT 3oV VL seea gV seaesV,
ill’ Z)’ "ij‘l .'ch. jv ‘J. 2‘]" "LJ'. ,NCJ

BMC . [-1

La soluciédn de la ecuacién (&65), se puede 1llevar a cabo
mediante una versién modificada del algoritmo de Thomasi, mepcionado

en la seccidn anterior.

Para iniciar el procedimiento se requieren calcular todas las
matrices B y los vectaores D los cuales se almacenan para obtener
la 5D1uc1én final. Las matr;ces A y C no requieren almacenarse,
ya que las matrices A seran elxmxnadas mediante el procedimiento y
las matrices C tlenen una estructura muy simple.

El procedimiento de cilculo es el siguientes

~Eliminacidn hacia adelante:

Para la etapa 1:

B =8
1 A
c =¢
1 1
D =D

1 1
Solo se requiere almacenar la matriz B1 y &1 vector D‘

Para las etapas j=2 a j=NP-1:

;j se reemplaza por O
Ej se reemplaza por BJ - X B " r



131

EJ_ = Ej
D se reemplaza por D —-Rjéf‘ D,
) — P P ) J -4 it
Almacenando Bj y Dj para cada etapa.

Para la ultima etapa:

ANPse reemplaza por ©
= — —y =
B se reemplaza por B - B

NP NP NP NP-t NP

D se reemplaza por D -~ B!
NP NP NP NP1 NP-1

>

>1

B 1 .
e Y DNP se almacenan

Y por tanto:

AX = B7'D (71)
NP NP NP

-Eliminacien hacia atras:

Los valores restantes de ij se obtienen con la siguiente

expresidn, mediante sustitucidén sucesiva hacia atf&s, comenzando en

la etapa j=NP-1 a la etapa j=1:

-y —_

AX =B, (D - CAX ) (72)
J i J i

El criterioc de convergencia requiere que la suma del cuadrado

de las funciones de discrepancia F, sea menor que una tolerancia

especificadas

NP NG 2 2 2
= T [ 5 I:BMC_‘j + Eulj] + BEj} £ 0.0001 (73)
IEY L

Para gue los valores de las funciones de discrepancia sean del
mismo orden de magnitud. es necesario dividir las funciones de
balance de energla BEJ por un factor de escalamiento aproximado al

calor latente de vaporizacidén. por ejemplo 1000 Btu/lbmol.

La asignacidén de valores de las variables independientes para
la siguiente iteracicén. cuando el criterio de convergencia no se ha
alcanzado aun, puede hacerse de dos formas. Las correctiones se

pueden affadir directarente & las variables, o hien puede optarse
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por un procedimiento que consiste en emplear un factor de escala no
negativo, para modificar las correcciones a las variabhles
independientes. El factor t introducido en la ecuacidn (66) cumple
este objetivo. fiste generalmente varfa entre O vy 1, aunque es
posible asignarle un valor de 2 cuando la convergencia se acelera.
Para cada iteracidén, un valor ¢ptimo de t qu# minimiza la suma del
cuadrado de las funciones de discrepancia puede obtenerse por el
método de busqueda de Fibonacci. Si no se encuentra ningdn 4ptimo
para t, puede fijarse en algun valor entre cero y uno, permitiendo

que se incremente la suma de cuadrados.

FUNCIONES Y DERIVADAS PARCIALES DE LOS BLOQUES Aj, Bj Y Cj.

El método de Naphtali-Sandholm presentado por Fredenslund vy
colaboradares(18), maneja el modelo de columna de separacidn con
los platos numerados de abajo hécia arriba. En esta seccion se
muestran las ecuaciones del modelo matemitico y las derivadas

parciales de la matriz Jacobiano como se usan en esta referencia.

En la tabla 3.12 se presentan las ecuaciones del modelo
matematico de Maphtali-Sandholm para la especificacidén de variables
dadas en la tabla 3.13.

Las derivadas parciales para los blogues Xj. Bj y Cj de 1la

matriz Jacobiano son las siguientes.
~Matriz Xj

Balances de material por componente, BMCL;'
Etapa j=2,NP; i=1,NC

aBMC . 9BMC .
oo y — =g YL (83) (Bb)
a1, al .
Lj=1e kj-4
dBMC ., |
—_—tl =0 (87)
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TABLA 3,12 Ecuaciones del método de Naphtali-Sandholm prﬁpuestas

pof Fredenslund y colaboradores (20).

Ecuaciones No. de ecuaciones.

Balances de material por compaonente, BHCij: NP (NC)
Etapa 5=t
LE‘ VE;
BMC., = 1. [1 + ] + v, [1 + ] -1 _-4 =0 (74)
11 i1 14 12 i1
L v
1 1
Etapa j=2,NP-1
: LE VE .
BHC,_=1_.[1+ ’]+v.,[1+ ’]
H Y L. il '
i H
hy -1, -V -f =0 (79
. IS ENY vi-g i N
Etapa j=NF
. LE VE
BMC,, . = 1_NP[1 + -—1"—] + V’Np[l + —ﬂ’-—]
L NP ot L i v
NP NP
-V - f =0 (7&)
LNP- ¢ LNP
Ecuaciones de equilibrio, EQ‘J: NECMTY
Etapa j=1
! 1
EQ = b — v (77)
T L5 S S it
L
1
Etapa j=2,NP
1 . v
EQ 2 e = v+ (1 - v — ! ¢78)
v e g [} i =1y




TABLA 3,12 Continuacidn.

Ecuaciones
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No. de ecuaciones.

Ralances de energia. BEj:

Etapa j=1
NG
EE; = Az Ly~ 4
L=4
NEe  Ne NP
L= L Lf, =V, LUE
J=1 i=t =t
Etapa j=2,NP-1
_ LE _ VE
BE. = H |1+ ! + Ho{1 o+ )
§ L L Vi V]
i i
“Higes Tyl TPy =0
Etapa j=NP
Ne
BEw = Dl "L =0
1=t
Con:
~ NC
H .= . f..
FJ HFJL ’::‘ 1y
_ nNe
H  =H 1.
b L §1 i
_ NE&
Hyy = Hyy; DV,
o=y
Dende:
KLj = Kij(Pj’ Tj‘ xi;’ ytj) e = Hrj(P
= (P« T., x, ., = H (F
HLJ HLJ Pj‘ Ty i g? vj vi

NPEL)
(791
4 VE )
i i
(80)
(a1)
(e2)
(83
(B4
i T
A
§ Yy Yij

Total de ecuaciones:

NF(2NC+1)
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TABLA 3.13 Variables do disefio y ariables independieris~ para el
metoda de Naphtali-Sandholm propuestas per Sredenslund v

cnlaboradares(20).

Variables de disefio No, de variables.

Alimentacidn(es) principal(=s) a la columna,

F o, 2, (i=l,NC}, P_ ., T_ .z N (NC+3)
] L Fj Fj
Extracciones laterales de vepar,
. VEJ: MRCLY
Extracciones laterales de llgquido.

LEj= NF(1)
Presiones de etapa,

PJ: NF(1)
Cargas térmicas en cada etapa,

Qj (j=2,NP-1): NPCL)~2

. Relacion de refluso,

RR: 1
Flujo de destilado vapor,

V. : 1

1
Numero de etapas,

NP: - H
Total de variables de disefio: , NP (NC+7)+1
variables independientes Nz, de variables.
Flujos individuales de liguiuo,

S NP (NC)

v
Flujos individuales de vepcr.

v, .t WP {NG)
Temperaturas de etapa,

T NE1D

+

Total de : 22 iables inappenuremres:

e
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GBMCtj OBMCij _ )
———— -, =0 k* (88) (B9)
avi.j-x avkj—i
Ecuaciune; de equilibrio, ED”.
Etapas j=2,NP; i={,NC
2EQ. | Q.
=0, —3 =20 (90) (91}
al ay
ij-¢ kj-4
picie
=09 (92
ar
)4
JEQ, v, v,
Moo= (1 -9 I - —d (93)
av. Py, 2
Ljmt j=t j~1
Q. V.
e nOV s g (94)
kj=-1 i~
Balanees de energia, BE,.
Etapas j=2,NP-1; i=1,NC
JBE | : o
—_—t =0 (§5)
a1,
Ty-1
aBE . . .
== Nz (96)
ar a7,
i=-1 j=1
JBE | M
i = - vizs ‘ (97)
- v .
1j-1 Wj-4
Etapa j=NP: -i=}{,NC
ABE IBE OBE
—_—t =0 . —1 =0 , —1 =0 (981(INL100)

a1l . aT . av. .
Li-t j-1 ij-t



~Matriz Ej

Balances de material por componente, BMCtj'

Etapas j=1,NP; i={,NC
aBMC. . LE . LE
—_—t3 oy & U B 1, 2
o1, . L. L
i j
IaBMC . | LE
Moo= —] ¥
o1, R it
kj 3
IBMC.
1) =0
aT .
i
dBMC. VE VE
Y o= |y o4 il -y __.%_
ov, V. MV
L j i
IBHMC VE
Y= v ; ke
v, PO
kj §
Ecuaciones de equilibriu.EDir
Etapas i=1,NP; i=1{.NC
oEQ, 1 . Ki‘ K. .
LS PR ¥ i, i Li
a e | e, 1 L.
v i i iy i
&0, 1 [ K K. .
i =77JVJ i i _ i)
a1 L. a1 . L
kj J ki i
G li' mﬂ
= v i :
ot P | ar,
i ) i

k#i
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(101)

(102)

(103)

(104)

(105)

(106}

(107)

(108)



Etapa j=1,NP; i=1,NC
oeQ [ e Koo )
i, = a7V L) ii - ij -1
LY L TUR BV v
i H ti i
Q. O K. )
i =’7,'V, ) LE BN 2 e
av av v
ki L xi j
Etapas j=2,NP; i=1,NC
aeq 1 K, K. v,

Vi - njV, i [ i i) } — 0§ 4+ (1 - nj)__illt_
o, L Lovy, v, Vi,
oea, 1 *, . K, . V..

lo=pv 23 L LY U G R T o Al T
v, . Tl e, v, ooy,
kj J kj i j-1

Balances de energia, BEj.
Etapa j=13 i=1,NC

JBE |
)

a1,

Etapas j=2,NP-1; i=1,NC

8BE
—de = 1 *
vy

4BE LE
o= |1 + J
aT L.
] J
JBE
= {1 +
av. .
vl

8BE .
) l.=0
avLj
LE ) oo LE
i Li__ 4y i
Lo} oer Lot
) vy 3
o VE | aH
L N PR i vi
ot v et
J 1 3
VE Y oH VE.
J vi__§y i
V. | ev. ViR
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(109)

(110)

(111)

(112)

(113(114) (115)

(116)

(117)

(1isy



Etapa j=NP; i=1,NC

4BE JBE 8BE |
ey i =0 , i=0

., . ar, a
i i iy

~Matriz Ej

Balances de material por componente, BMCtj.
Etapas j=1,NP-1; i={,NC

OBMC . | dBHC.
—tl =, L I
olij+1 01kj¢:
BBNC‘.
. i =9
oT
jrt
anci, BBMC‘.
Y =0 , — =0
- dv .
tj+s Rij+1
Ecuaciones de equilibrio, Eutj'
Etapas j=1,NP-1; i=1,NC
ofq, &n,
—d =9 , —2 =0
(1) a1, .
iird kjra
3EQ.
[ =0
art
jei
:SED‘j 8EQ, |
=0 |, 2= 0
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(119)(120) (121)

(122)€123)
{124)

(125) (126}

(127)(128)
{129)

(130) (131)



Balances de energia, BELf
Etapa j=1; i=1,NC
@BE | IBE |

— 3 =0 , —3_=0

. ar
ijed jre

Etapas j=2,NP-1; i=1,NC

OBE |
J

140

9BE .
— =0 (132)(133)(134)
it
Lirs (135
1jet
9BE
d =0 (1361 (137)
[ TXY

CALCULO DE LOS FLUJOS TOTALES DE YAPOR Vj ¥ LIQUIDO Lj'

Los flujos totales de liquido y vapor Lj y V., s calculan de

manera directa empleando las ecuaciones (52) y (53).

CALCULO DE LAS CARGAS TERMICAS DE CONDENSADOR Y REHERVIDOR.

Realizando un balance de energifa alrededor de la etapa NP, es

decir en el condensador, obtenemos:la siguiente ecuacién:

1 + ———|H (138)

con la cual se calcula la carga térmica del condensador GNr'

De la misma manera realizando un

balance de energia en el

rehervidor, etapa {, podemos calcular su carga térmica mediante 1la

siguiente expresion:

H (139}
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Las entalpfas se calculan a partir de las composiciones de

liquido y vapor x Y y\j’ obtenidas mediante las ecuaciones (54) y

Li
(53) y de las temperaturas de etapa Tj de la ultima iteracién.

En la figura 3.6 se muestra el diagrama de flujo para el
calculo de columnas de separacioén por el método de
Naphtali-Sandholm.
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Algoritma  de cGiculo del me10do de Naphtoti-Sandhoim
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3.5 METODO DE  DESACOPLAMIENTO-SOLUCION SIMULTANEA DE
ECUACIONES.

3.5.1 METODO DE BMC~SFL.

Aunque el métedo de Naphtali-~Sandhole de solucidn  simultinea
de ecuaciones es adecuado para resolver todo tipo de columpas @ de
separacion, consume mucho tiempao de computo y espacio de mempdria de

computadora.

En este trabajo se propone un método capaz de resolver
problemas de siutemas altamente no ideales requiriendo menor

espacio de memoria de computadora.

£1 método de balance de Material por Componente-Suma de Flujos
individusaltes de Ligquido BMC-SKL, dzsacopla las ecuaciones del
modelo matemitico de columna de separacion, en dos grupos, con  la
giize se reduce el espacio de memnria requerido, comparado con el
método de Naphtali-Sandholm, ya que no converge al misme tiempo
todas las variables independientes. €n esta seccidn, las ecuaciones
del modela matematico de columna de  separacidn  se modificaron,
introduciendo los flujos individuales de liquado I&j Yy vapor vi,.

j
Estas ecuacranes se presentan en la tabla 3.14.

Como en las métndos de solucidon  simultanea, el método  de
BMC-SFL trata de una manera rigurposa a la fase llquida, pues se
considera a &sta como la mayor contribuyente a la no idealidad de
un sistema mul ticomponente. Debido a esto. el primer grupo rde
ecuaciones, formado gor las ecuaciones o balance de material por
'cnmpnnente BHC‘J. ecuacidn  (140), modificada para eliminar  los
flujos individuales de vapor viJ, vy por las scuaciones de  suma e
+lujos individuales de liquide SL. , ecuacion (1433, se rescelve
simulténeamente por el métado de éewtdnaﬁaphson para las variables

de temperatura de etapa TJ v flujos individuales de liquido lij'
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TABLA 3.14 Ecuaciones del modelo matemitico de columna de
sgparacidn en funcicen de Ins flujos individueles ae

liquido lij Yy vapar th'

Ecuaciones No. dz ecuaciones.
Balances de material por comzonznte, EMC‘J: NP (NC)
LE VE
amc.,=1_[1+ J]+v. [1+ ’]
L L]. L l.]. v
3 i
-1 - v . = = 0 140}
LTt Lyt 1)
Ecuacicnes de equilibris, Eai’: W™ (NE)
v 1.
EQ, = . o= (1412
) V L) L
] i

Ecuaciones de suma de flujos individiales de

vaApoOr, svj: NF(1)
SV = FTwv =Y 1142)

Ecuaciones de suma de fiujos individuales de

liguido, SLj: NP(1}
NG
L = 1 = L (143)
i .? iy §
L=t
Balances ae energla, EEJ: NP{I1)
EE =H F +H L __+H & -@Q
J Fi o} L=t j=1 Vitt gy i

- H L+ LE s - H {V, +VE W =0 (1443
Ly 3 vy




TABLA 3.14 Continuacion.
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Ecuaciones No., de ecuacicnes.

Si se incluyen los balances de material total BMT}: NP(L}
EMT = F_ + L + V ~ (L. +LE ) = (V. + VE }:=20
J i -t i+ 4 § H § 3

‘debe eleiminarse la ecuacidn (142)

f o=z F.

[} v

1. =x L

3] viti

v, =y V.

[ YLJ i

Donde:

Ktj = hi;(Pj’ Tj, xij’ y&J) HPj = Hrj(Pj . Tj N zij)
H =H (F , T, x ) H =H (F . T. +v
Lj Ly i i 1) vi vioj i L)

(145

(146)
(147)

(148}

Total de ecuaciones: NP (2NC+3)
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El segundo grupa de ecuaciones estid formado por las relaciones
de equilibrio EQLj’ ecuacisn (141), por las ecuaciones de - balance
de energia BEj, ecuacién (144), y por las ecuaciones de material
total BHTJ, ecuacién (145). Estas ecuaciones se resuelven en forma
secuencial, como en los métodos de desacoplamiento de ecuaciones.
Primero con las ecuaciones de equilibrioc se caleculan los  flujos
individuales de vapor vij' después resolviendo ya sea en forma
secuencial o simultineamente las ecuaciones del balance de material
total BMTJ, y de balance de energla BEj, se calculan 1los flujos
totales de liquido Lj y vapor Vj.

En la tabla 3.15, se muestran las ecuaciones del algoritmo de
BMC-SFL. Las variables de disefio a especificar para este método se
presentan en la tabla 3,16, junto con las variables independientes.
Esta especificacion de variables corresponde a una columna de
destilacién convencional, con una o mAs alimentaciones, un producta
destilado vapor, una o mis extracciones laterales de liquido vy/o
vapor, y con intercambigs térmicos en todas las etapas excluyendo

condensador y rehervidor.

Debido a la forma de modelado matemitico de este método,
pueden tenerse facilmente otros juegos de variables de disefio, para
simular columnas de separacién complejas; coma absorbedores vy
absorbedores con rehervidor. Las ecuaciones que deben usarse, sé

muestran en la tabla 3.11.

3.5.2 PROCEDIMIENTO DE SOLUCION MATEMATICA

) SUPOSICION DE VALORES INICIALES PARA LAS  VARIABLES DE
ITERACION.

El método de BMC-SFL requiere que un juego de las siguientes
variables sea supuesto inicialmente: Perfil de temperaturas de
etapa Tj, flujos totales de liquido Lj y vapor Vj, vy flujos
individuales de liquido 1_Lj y vapar Vij para todas las etapas. Los
perfiles de temperatura de etapa Tj. se suponen especificando la

temperatura en e! domo v en el fondo, y considerando una variacién
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TABLA 3.15 Ecuaciones del! método de BMC-SFL.

Ecuaciones A No. de scuaciconss.
Balances de material por componente, BHCij: NP (NC)
LE . VE | K v,
BMC. = = - [1 + 3 ] + [1 + 1 ]-—li—i— )
v L. v, L b
i i i
"
+ 1, + __lili_ili_l_ +f =0 (149}
tj—4 L 1jtd [9]
it

Ecuaciones de suma de flujos individuales de

liquido, SLj: NP(1)}
Ne
sL..= ¢TI , =1L, (150}
i Lo v pl
tat
Total -de ecuaciones: NP {NC+1)
Ecuaciones B No. de ecuaciones.’
Ecuaciones de equilibrio, EDsz NP {MNC)
v, 1. .
B = — -k —i-=20 : (151)
vy v, 'J L. .
) ]
Balances de matgrial total BHTj: NP(1)
BMT, =F + L, + Vo - (L. +LE,) = (V + VE )} =0 (192}
. i i j=1 jre J i o J : .
Balances de energia, BEj: NP (L)
BE, =H_ F.+H L. +H oV -Q, -
i Fi Lj=-1"j-4 Vitt jet i
=H (L +LE -H (V +VE)=20 {153}
Lj i j vi i §
Donde:
3 =K » ) = - |
Koy T RGP T mp vy ) Hey = He By 0 Ty n 2y
= = . YLD
HLj HLj(Pj, Tj, xtj) ij ij(Pj Tj i

Taotal de scuaciones: ; WP (NC+2)
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TABLA 3.16 Variables -de disefio y variahles independientes para el
métado de BMC-SFL.

Variables de disefio ' . No. de variableé.

Alimentacion(es) principalf(es) a la columna,

Fj, LI (i=1,NC-1), PFi, TFj= NP (NC+2)
Extracciones laterales de vapor,

VEJ: NP(L)
Extracciones laterales de liquido,

LEj: NP(L)
Prosiones de etapa,

Pj: NP(1)
Cargas térmicas en cada etapa,

Gj (J=2,NP-1): ‘ NP(131-2
Relacién de reflujo, ' )

RR: 1
Flujo de destilado vapor., . .

Vi: 1

NUmerc de etapas. ‘
" NP: . 1

Total de variables de disefio: NP(NC+6) +1



TABLA Z.1é Continuacidn,
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Variables independientes No. de variables.
Flujos individuales de liguidao,

lij: NP (MC)
Fluijos individuales dg vapar,

vij: NP {NC)
Flujos toteles de liguidc.

LJ: NP (1)
Flujos totales de vagor,

Vj: NP(L1)
Temperaturas de atapa,

Tj: NP(1)
Total de Qariables independientes: NP (2NC+3)
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lineal de la temperatura con la posicién en 1la columna, las
temperaturas para las etapas intermedias se interpolan. Los flujos
totales de liquido LJ y vapor Vj, se suponen constantes en la
columna y calculados a partir de las alimentaciones F., el flujo de
destilado, la relacién de reflujo y las extracciones laterales de
liquido LEj y vapor VEj. Los flujos individuales de liquido lij’ se
obtienen de resolver las balances de material por componente BMCij,
para las composiciones del liquideo, mediante el algoritmo de
Thomas. Los flujos individuales de vapor vtj, se calculan con las
ecuvaciones de equilibrio EGL;’ comenzanda con relaciones de
equilibrio ideales. Para tener unos supuestos iniciales confiables,
el procedimiento de calculo de los flujos individuales de liguido
lij y vapor vLj' se repite de § a 10 veces, o si se cumple entre

dos iteraciones que la diferencia en la suma de fracciones mol de

-5
vapor para la etapa con la mayor suma, sea menar a 1%i0 7.

CALCULO DE LAS TEMPERATURAS DE ETAPA Tj Y DE LOS FLUJOS
INDIVIDUALES DE LIQUIDO lij' POR EL METODO DE NEWTON-RAPHSON.

Para resolver las ecuaciones de balance de material por
componente BMCi_, ecuacisdn (149), y 1las ecuaciones de suma de
flujos individuales de liquido SLJ. ecua;ion (150), para los flujos
individuales de liquido 16.j y las temperaturas de etapa Tj, éstas
se agrupan por etapa en orden de arriba hacia abajo. E1 método de
solucidén del sistema de ecuaciones resultante empleadn es el de
Newton-Raphson. E1 Jacobiano o matriz de derivadas parciales de las
funciones resultantes, tiene una estructura de matriz tridiagonal a

bloques, que se resuelve por el algoritmo de Thomas para matrices.

La {érmula de Newton—-Raphson para calcular las nuevas

aproximaciones para las variables independientes es:

x(ko;) = x‘k) " tAX‘k’ (154

donde 4X, el vector de correcciones se calcula como:
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: aF -1
ax'*? = —[ [-—-—] ]F”“ (155)
ax

en estas «ltimas dos ecuaciones, el vector de variables

independientes estad dado por:
T
X = [x‘_.xz,...,xj,...,xm] ~ (156)
y el vector de funciones de discrepancia por:
T .
F = [FI,FZ,..l.,PI,,...,FNP] (157)

de donde Xj Y Fj para j=1,NP, son los vectores de variables vy
funcione#s para cada etapa. En el vector xj, las variables
‘independientes; flujos individuales de liquido 1ij y temperaturas

de etapa TJ, estAn arregladas de la siguiente forma:

T
Xj = [l‘j.lzj,...,lij,...,lch,Tj] (158)

En el vector Fj, las funciones de discrepancia; balances de
material por componente BHCij, ecuacién (149), y las ecuaciones de
suma de flujos individuales de 1liquido SLj, ecuacidn (130}, tienen

el siguiente orden:
T
F = |BMC ,BMC_ ,....BMC ,....BMC _ ,SL (159)
i 1j 21 R T NG )

La matriz tridiagonal a bloques o matriz Jacobiano dF/é6X, de
las derivadas parciales de las ecuaciones BMCij v SLJ. ecuaciones
(149) y (150) con respecto a las variables independientes le y Tj,

esta definida nor la ecuacion (67).



La estructura de las submatrices A s B y € es la siguiente:

- IF
A = J =
4 ax
1
- oF
B = i =
’ ax.
J
aF
T =i .
i ax
-1

La solucién de
algoritmo de Thomas
seccidn 3.4.2. Esta

siguiente criterio:

o

1”_,l”.-..,llj,...,lch,Tj
BMC 1
)
BMC 1
« 2 .
BMC, . 1 (1460)
. ] .
BHCch 1
SL
§
”,,lzj.-..,l,lj,...,lch,Tj
BMC T % % cee X eas ® %]
1]
BMC_ . X X ees X aas X X
s 2 . » . . .
BHClj ® X sws K eae X ® (161)
BMC X X ses X e X X
NCj
SLj L X X aae X s.. » |
1”,,1“,...,1ij,...,1ch,Tj
BMC . T % R x % 1
1)
BMC_ % X aae X a4 X X
.z . . . . .
BHCLj x X' pee X aan X X (1562)
BMCNCj % X wwe X eae x‘ X
SL .
i L J
la ecuacidn (153) se lleva a cabo mediante el
de eliminacién a blogues, mostrada en la
eguacién ha convergido cuando se cumple el
NP Ne 2 2 172
,;g(,gtsnc__ + 8L%) s
= |2 ET Y ) < 10 (163)
NP(NC + 1)



DERIVADAS PARCIALES DE LOS BLOQUES Aj, Bj Y Cj'
Las derivadas parciales que definen los blogues Aj, Bj Yy Cj
son los sigquientes:

Matriz Zj

Balances de material por componente, BHCij.
Etapas j=2,NP; i=},NC

9BME .
=1, =0 ki, ——3 . =0 (164)(165) (166)

o, o, ., o,

9BMC. . 9BMC.
ii i

Ecuaciones de suma de flujos individueles de liquidu,SLj.
Etapas j=2,NP; i=1,NC

st 6L .
1 0, i =0 , (1673 (168)

al . aT .,
ij~1 i-1

Matriz Ej

Balances de material por componente, Bncij.
Etapas j=i{,NP; i=|,NC

aBMC, LE . v, VE .
oih (RS RUYES s
a1, L, Yo V.

tj

v VE y K. :
] ] L)
- 1,‘-~«-[1 + ] . , L €(169)
Yo, v. ) a
h) 3 L]
aBMC, | v, VE . oK. . o
— .ty o 1‘1.__1_[1 + J ] Y g (170)
L
o, L, v, e
apMec, v, VE, y 8K,
—r = .fuLP + J] L (171)
aT . A v aT
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-Etdaciones de suma de flujos individuales de lfquido, SL .
Etapas j=it,NP; i=1,NC

o5L 5L
=1, —2 =0 (17200173)

[.) S v,
A 3

Matriz Ej

Balances de material por companente, Bn:ij.
Etapas j=1,NP-1; i=1,NC

aBMC_ v o
LR P £ P< 401 -—-iili—] (174)
Ljrs Lire
Ljed Lj+1 ali.jfs
amrc V.., &
i L } e (175)
alkjvt Ljvx alkjvt
aBMC v, .
LR LA I Y it (176)
tj+e
LU by LU

Ecuaciones de suma de flujos individuales de llquido,SLj.

Etapas j=1,NP-13 i=i,NC

asL 8L
1 =0, l =0 (1771 (178)
alij+1 aTﬂ-i
CALCULO DE LOS FLUJOS INDIVIDUALES DE VAPOR vlj Y DE 1.0S

FLUJOS TOTALES DE VAPOR Vj ¥ LIQUIDO Lj.
Las ecuaciones de equilibrio Euij’ ecuacidn (151) se resuelve
para 1los flujos individuales de vapar vij, despejandolos

directamente.

Las ecuaciones de balance de material total BMTj v las

ecuaciones de balance de energia EES’ ecuaciones (152) y (153), se
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pueden resclver en dos formas para obtener los. flujos . totales de

vapar.Vj y de liquido Lj-

El primer método se emplea cuando se tiene una columna de
destilacién con condensador y rehervidor, o una columna de
absorcién con rehervidor. En el caso de una columna de destilacidén,

.ya que se caonocen los flujos de destilado y de reflujo para 1la
etapa 1, V1 y L‘, se calcula Vz de la ecuacién (152). En - la etapa
2, Usy L2 se calculan, Despejandes de la ecuacion (152) L2 Yy
sustituyendo é¢ste en la ecuacisn (153) se calcula Vé, luego
nuevamente con la ecuacién (153) se calcula Lj. De esta manera se

calculan para cada etapa j las Vj1 ¥ Lj, desde i=2 hasta j=NP-1,

1
va que en la etapa NP todos los flujos se conocen. Para una columna
de absorcién, Lx el flujo de reflujo no se especifica, por lo que
las ecuaciones (152) y (153) deben de resolverse para Vi*n ¥y Lj

_desde la etapa ! hasta la etapa NP-1.

El segundo método aplica para absorbedores, los cuales no
tienén rehervidor ni condensador. En este caso debido a que no se
conocen los flujos de destilado V’, ni de producto de fondos LNP .
las ecuaciones (152) y (153) para cada etapa deben de resolverse

simul taneamente.

El procedimiento usado en este trabajo para resolver ambos

tasos, se describe a continuacidn.

Las acuaciones de balance de material total BHTj y de balance

de energla BEj, que deben de resolverse son las siguientes:

L -V, -L. +V
d J it

j=1

= -F, + LE <+ VE (179)
1 i J 4 o

L. H-. ~VH . ~-LH  +V H =
=1 Lj=1 vy b j*e Vjra

~“FH  +LEH +VEH -0 (180
i Fj ok jvi i
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Al arreglar estas ecuaciones y las variables Lj Y Vj, por etapa

en orden de arriba hacia abajo,

ecuaciones lineales:

vV oLovoL
2

se obtiene el siguiente sistema de

'R Y L V. L L

4 1 2 3 -1 ] bl 1t NP~1 NP NP
BMT, [ -1 -1 T
BEt ‘Hv1_HL1 HLZ
BMT, O R
Bgz HLL—HVZ_ﬂLz Hvs
BHTj 1 -1 -1 1
BE . H . -H , =H H .

«J Lj=~4 V] . Lj Vivt
BMT 1 -1 -1
NP
BENP 3 HLNP-:HVNF _HLNP
[v. ] [-F + LE + VE ]
1 i 1 i

Ll -FlHF‘i * LEIHLA * VELHvi - Gl

Y] ~-F: + LE + VE

2 2 2 2

- + -

Ez FzHrz EEZHLZ * VEszz uz

Vj = —Fj * LEj + VEj (181)

L, “FH +LEH .+ VEH -@Q

. I Fj PR ivi 1]

VNF ~PNP+ LENP+ VENF

L LNP E :FNPHFN? * LENPHLNP * VENFHVNP N GNF‘

Como puede observarse la matriz de términos independientes
tiene una estructura de matriz %tridiagomal a blogues. Por lo tanto
la ecuacidén (181) puede reescribirse como:

B C X D
ot T 1 i
A B c X 0
H 2 z 2 2
s - - o = H {182)
Aoy ENF—! SNF-A Anp-s DNE-; i
A B X
NP NP NP NP

Donde:
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- v,
X = ! (183)
-1 L

-F. + LE. + VE,
D = ! J i (184)
i -FH +LEH  +VEH  -Q '
i Fj ity iV J
_ 0 . '
A= - 1185)
4 0 Mo .
Lj-1
_ -1 - '
B, = . (1B6)
4 -H . -H
vi Lj _
_ 1 )
c. = (187)
! H 0
Vits

Este sistema de ecuaciones lineales se resuelve por el
procedimiento de eliminacidn a blogues de Thomas, el cual va ha
sido descrito en la seccidén 3.4.2. En la aplicacidén del algoritmo
de Thomas para la solucidn de la ecuacidn (181), Xj remplaza a ij
en la ecuacidn (43), ya que se obtienen las variables en vez de las

. carrecciones de las mismas.

Columnas con rehervidor:
Para una columna con condensador el flujo de destilado Vl y/o
LE1 y.la relacidén de reflujo RR son conocidas, por tanto de la

definicidn de relacién de reflujo tenemos:

L‘ )
fRR=— (188)
V + LE
1 1
En un condensador parcial:
L, =RR (V 4+ LE) . ue9)
i 1 1 .

y para el condensador total:



158

L =RR { LE ) (190}
1 [

Puesto que V‘ SE coneoce y L‘ se calcula facilmente, las
ecuaciones (179) y (180) para la etapa 1, se eliminan del sistema
de ecuaciones lineales, ecuacién (181). Ademas la matriz A: v el

vector D2 son modificados de la siguiente manera:

Q (v}

Kz = (1913
Q 0

-Fz + LE + VE: - L1
D, = 2 (192)
TE M, FLEMH , FVEMH,, 6, ~LH,

En una columna sin condensador, Li se calcula a partir de las
ecuaciones (179) y (180) para la etapa !, combhinindolas para
eliminar Vz:

FH, =-H )~-VH ~VE M ~H
Ll - 1 vz F1 1 vz 1 vz Vi (1933
(H ~H )
va L1

Por la gque no eg necesario incluir las ecuaciones (179) vy
{180) para la etapa 1, en el sistema de ecuaciones lineales a

rasalver, ecdacién (181},

. 8i la columna tiene rehervidor, las ecuaciones (179) y (180)
para la etapa NP, no necesitan ser incluidas en el sistema de
ecuaciones lineales dado por la ecuacién (181), dehbido a que Al
eftectuar la eliminacidn y llegar a la etapa NP todos los flujos son
conocidos, Debido a esto las matrices XNP ¥ ENP vy el vector DNP se
eliminan.

Columnas sin rehervidor:

Cuando existe condensadar y este es parcial, el flujo de
destilado vapor V‘ no se. especifica y por lo tante el balance de
material total para la etapa | es el siauiente:
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V =F 49y =1 - LE =VE (194}
i 1 2 1 1 1

y de la ecuacidén (188):
RR(F + V_ - VE))
1 2 1

L‘ = (195)
{1 + RR)

Si el condensador es total, el flujo de destilado. liquido LE;’

no se especifica y el balance de material total para este caso es:

LE = F +V¥_ ~1L - VE (196)
1 1 H 1 1

RR(F + V_ — VE )
L = L z : (197
(1 + RR)

Al resolver la ecuacion (1B1) para columnas sin rehervidor,
las ecuaciones (179) y (180) para la etapa 1! no se consideran en el
éistema de ecuaciones lineales. Debido a esto las matrices E‘ ¥ Ex
"y el vector D‘ desaparecen, en tanto que las matrices Az Y Bz y el

vector D2 se modifican de la siguiente manera:

_ (o} 0
A= (198}
2

4] 0
RR
Y -
o 1 + RR o
B2 = - H RK - : (193)
: Lt =H
[ - HVZ] Lj
1 + RR

KR

—F, + LE, + VE, - [ ]u’-‘l - VE)
_ 1 + RR ‘
o, = | M AR - (200}
“FHo, *LEH 4 VEH -~ [-— ]r.r-“ - VE)
2 1 + RR :



Una vez calculados los flujos totales de liguido y vapar Lj y
Vj para las etapas j=2 hasta la etapa NP, con Vzcunncida,
calculamos L‘ can la ecuacien (197) y sustituyendo eéste en  la
ecuacion (194) calculamos V‘, esto para un condensador parcial. En
un condensador total con la ecuacién (197) calculamos Lt y lueao

con la ecuacion (196) calculamos el flujo de destilado liquido LE‘.

En columnas sin condensador, puesto que V1 no esta
especificada, L‘ no puede calcularse, por lo tanto la ecuacién

(181) debe resolverse para todas las etapas.

CALCULO DE LAS CARGAS TERMICAS DE CONDENSADOR Y REHERVIDOR.

Para calcular las cargas térmicas de condensador y rehervidor,
puesto que las entalpfas han sido calculadas comb funciédn de la
presién, temperatura y composicién, ¥y una vez calculados las flujos
totales de liquido Lj ¥ vapor Vj, se efecta un balance de energia
alrededor de la etapa 1 y de la etapa NP, calculindose las cargas

térmicas.

Para la etapa 1 tenemos:

g =-FH + (L + LE H
T PR #

+ (V + VE JH ~— V. H (201)
1 P 1 17 vy 2 vz

1
y en la etapa NP:

a = ~F_ H + (L + LE JH + (VY + VE JH
NP NP

NP NP FNP NP LNP NP VNP

-y H 1202)
NP-41 VNP-1

La convergencia en el método de BMC-SFL se ha alcanzado cuando

se cumple el siguiente criterio:

(Tfkfs) - Tfk)’z
o= 1 J < 0.01 (203)

NP

El diagrama de flujo de la figura 3.7 muestra el algoritmo de
cdlculo del método de BMC-SFL.
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CAPITULO 4

DESCRIPCION DEL. PROGRAMA DE SIMULACION DE COLUMNAS DE
DESTILACION Y ABSORCION AL ESTADO ESTACIONARIO,

El Simulador de Columnas de Destilacidn y Absorcién, SIHDEQ,
es un programa de computadora digital, reaiizadn en FORTRAN 77.
gste pragrama calcula el balance de materia y energia en -  columnas
de destilacién y absorcién, ya sea individuales o - interconectadas

en serie, en estado estacicnario, mediante retodos rigurosos.

El programa SIMDES puede ser wusado para llevar a cabo el
disefio basico del equipo de separacidn, asi como el anAlisis vy la
optimizacidén de procesas de separacidén ﬁuevos o de 1los ya
existentes en las plantas petroquimicas, de refinacién del petrélen

y de procesamiento quimico; mediance la simulacidn.

Para llevar a cabo la simulacioén de un proceso de separacién
en una etapa o en etapas multiples, es conveniente disponer del
giagrama de flujo del proceso, Qque <contenga los equipos Qque
integran el mismo, 2s5{ como la numeracién de les corrientes gue
interrelacionan dichos equipos. A partir de e@ste diagrama dz  tlujo
se definirad 1a configuracisén o topologia para 13 simulecién  del

procesa.
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Cada equipo de separacidn: tapque “flash" vy columnas de
destilacidn y absorcidn , se representa por un modelo matematico
equivalente a un médulo del programa SIMDES. La solucidn de cada
médulo, se logra considerando los datos de las carrientes

relacinnadas al modulo y los parametros de disefio del mismo.

La informacion termadinamica necesaria para cilculos de
procesns de separacidn, se geneéra pot un  paguete de propiedades
termodindmicas. Este paquete esta integrado por un coriuntoe de
correlaciones para la predicciénm de relaciones de equilibrio vy

entalpias de compuestos puros y mezclas.

El paquete de propiedades termodindmicas interactua con un
archivo de constantes termofisicas de compuestos puros. Para
componentes no disponibles en el archivao, las constantes
termofi{sicas pueden ser leidas por el programa SIMDES, y usadas en
una simulacidén, o ser almacenadas en el archivo.

Wb et

A continuacién se presenta una descripcién qeneral del
programa de computo desarrollado en este trabajo. del objetivo de
las subrutinas que integran el programa SIMLES y de la entrada de

- datos del mismo. Finalmente se presenta un ejemplo de simulacion.
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4.3 ORGANIZACION DEL PROGRAMA SIMDES.

El " pragrama SIMDES esta constituido por las siguientes
paguetes hasicos:

1.Paquete ejecutivo.

Este paquete tiene 1la funtidn de controlar vy dirigir 1la
ejecucién de la simulacidn. E£stas integrado por una serie de
subrutinas que leen datos, guardan informacién para su posterior

use e imprimen tablas de datos y resultados de wuna simulacidn.

2.Paquete de mddulos de simulacidn.

Este paguete estA integrade por un conjunto de madelos
matematicos, que representa a lpos equipos de sgeparacidén de usp
comin en las plantas petrogquimicas, de refipacién del petréleo v de
procesamiento gquimico, como son los tangues “flash" y las columnas

de destilacién y absorcidn.

3.Paguete de propiedades termodinimicas.

El paguete de propiedades termodipamicas ¢onsta de varias
correlaciones: ecuaciones de estado y un madelo de solucidn, para
el calculog de las relacianes de equilibriec y entalpfas de liquido v
vapor, de sistemas formados por un camponente purc o mezclas. Estas
correlaciones pueden aplicarse a calculas con componentes

inorgAnicos, orginicos, caompuestos no polares y pplares,

4.Ranco de datos de constantes termofisicas.

tas correlaciones para el calcula de propiedades
termodinimicas, reguiere del wuso de constantes termofisicas de
componente puroc. Para evitar la lectura de estas constantes en cada
simulacion, sg ha creado un archivo con las constantes termofisicas
de los compuestos quimicos presentes en los problemas de separacidn
resusltos en este trabajo, y que comprenden compuesstos comUnmente
usados en las plantas petroquimicas, de refinacisn del petrélec vy

de procesamiento quimico.
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En la figura 4.1 se muestra ‘el diagrama: de " bloques «de 1la
organizacién y la interrelacidén de los paguetes que integran el
programa SIMDES. La figura 4.2 presenta un diagrama de blogues
dande se muestran todas las subrutinas que integran este .programa,
asi como su interrelacién. A continuacidén se describe cada - paguete
con mas detalle.

4.2 PAQUETE EJECUTIVO.
4.2.1 CONTROL DE LA SIMULACION.

El programa ejecutivo o principal '@ como parte  central: del

Paquete Ejecutivo, tiene las funciones de dirigir y controlar:

1. La lectura de la informacién necesaria para llevar a cabo
la simulacidn.

2. La secuencia de ejecucién de los médulos y la transferencia
de informacién entre ellos.

3. La impresidn de los resultados de la simulacién.

En el diagrama de blogues de la figura 4.2 se puede. observar
la interrelacidén del programa principal y las demis subrutinas del

programa SIMDES. . '

4.2.2 LECTURA DE INFORMACION PARA LA SIMULACION,

Los datos requeridos por el programa SIMDES, - - son
ﬁropnrcianados en formato NAMELIST. De acuerdo al tipo de datos,

estos pueden clasificarse de la siguiente manera:

—Informacion general: Comprende datos acerca de la planta  que
se va a simular: como nombre de la planta y funciodn de . .la misma,
fecha en que se realizd la simulacidn e iniciales del uswario del

programa. .
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~ParAmetros de control de la simulacidn: Estos son variables
que indican el inicio y fin de la simulacion, la impresién o no de
las constantes de componente puro y de los métodos de calculo de
ilas propiedades termodinamicas, asi como para inaicar la

modificacién o ampliacién del archivo.

—Identificaciédn del sistema de componentes: £1 nUmero de
componentes y su namero de identificacién en el banco de datos son
las unicas variables gque se requieren para definir las constantes

termofisicas de los componentes del sistema.

~Constantes termofisicas de los componentes puros: Cuando el
nanero de identificacidn de un componente es iogual a cero, es

necesario proporcionar estas constantes.

-Métodos de calculo de propiededes termodinAmicas: Mediante
indices se indica el método para el cilculo de las relaciones de
equilibrio y de las entalpias de liquido y vapor, y si se van a
leer parametros de interaccién para las ecuaciones de estado y el

modelo de solucion del paquete de propiedades termodindmicas.

~Parametros de interaccién de las ecuaciones de estado v
modelos de solucidn: El tratamiento de mezclas, sobre tode anellas
que se desvian fuertemente del compartamiento ideal, requieren  del
uso de parametros de correccién para las correlaciones de

prediccién de propiedades termodindmicas.

~Estructura modular del procesa de separacion sin
recirculaciones: El usuario debe proporcionar los datos de los
médulos de acuerdo a la secuencia de c&lculo elegida por €l. Los
~datos comprenden el tipo de médulo y las corrientes relacionadas a
éste, variables para el control de los resultados intermedins,
maximo numero de iteraciones y tolerancia para la convergencia. las
configuraciones de los procesos de separacién que se pueden simular

no incluye procesos con recirculaciodn.
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~Datos de las corrientes de alimentacién al. .proceso de
separacion: los datos que se requieren para definir completamente
una corriente de alimentacién son: el flujo molar, la fraccién mol
y dos de las variables que especifican un calculo “"flash”, presién,
temperatura, vaporizacidn o carga térmica.

~Condiciones de operacion de las modulos: Para -el médule de
simulacién del equilibrio liquidg-~vapar ‘en una etapa, s¢lp se
especifican las variables necesarias para un calculo "flash”. Para
los modulos de simulacidn de columnas de destilacion y,  absorcion,
se reguiere especificar; la presidén de operacién, la calda de
presidn por etapa vy en el condensador, el tipo de destilade y su
flujo, numero de alimentaciones y el flujo de las mismas, nlmero de
extraciones laterales de liquido y vapoer y su flujo, y el numerc de
intercambios térmicos en la columna sin  incluir condensader ni

rehervidor y su flujao de calar.

~Parametros de equipo regueridas por los médulas: En los
modulas de simulacion de columnas de destilacien y absarcion se
especifican: la relacién de reflujo. el numero de etapas tedricas.
-la posicidn de las etapas de alimentacidn, y la localizacidn de las
etapas con salidas laterales de liquido, vapor e intercambioc
térmico en la columna.

4.2.3 INPRESION DE RESULTADOS DE LA SIMULACION.

La informacidn proparcionada por el programa SIMDES es de
cinco tipos:

1.Datos del sistema de componentes: Para cualguier simulacian,
la primera informecidn proporcionada por SIMDES, es wuna tabla de
constantes termofiscas caracteristicas de . los componentes
involucrados. €sta tabla proporciona la siguiente informacidn:
~Numero de identificacidén del! componente en la baze de datos.
-Mombre del componente.

~Peso molecular.
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~Temperatura normal de ehullicidn.

~Presidén, temperatura, volumen y factor acéntrico criticos.

Para componentes no disponibles en la base de datos de
contantes termoffsicas, el nimero de identificacién es cero. Si se

desea la impresicén de esta tabla puede omitirse.

2.Impresidn de métodos de cdlculo de propiedades
termodinaAmicas: Esta consiste de una tabla donde se especifican los
métodos de cilculo de las relaciones de eguilibrio y de las
entalpias de liquido y vapor. y su numero de identificacién, ademis
se indica si se usaron parametros de interaccién  para las
ecuaciones de estado y modelos de ‘solucién., Esta impresien es

opcional.

3.Impresién de informacién de médulos cmnleados 2n la
simulacidn. Esta informacién consiste de los siguientes datos:

—-Numero secuencial del mddulo dentro de ia =imulacion.

—-Nombre del médulo.

-Tipo de cAlculo realizado © método empleado.

-Condiciones de operacién del eguipo.

—Parimetros de equipo proporcionados por el usuario

~Parametros v datos calculados por el méddulo.

4.1mpresidn de corrientes numeradas: Para cada médulo se
imprimen las corrientes de entrada y salida, siempre& y cuando el
cilculo del médulo se haya terminado sin error v la corriente
exista vy @sté numerada. La informacidn de este tipo que proporciona
SIMDES es la siguiente:

-Namero de corriente.

-Presidén.

~Tenperatura.

~Yaporizacion.

-Entalpia.

-Fase.

-Camposicidn.
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S.Impresiédn de mensajes de errort En la impresidn de
resultados de una simulacién. SIMDES puede suministrar informacidén
sobre situaciones anormales o de error en el calculo de alqun
module, o en alguna especificacion dada por el wusuvario. Los
mensajes se pueden agrupar de la siguiente manera:

~-f "Mensaje", indica advertencia sobre una situacién anormal

corregida durante la ejecucion.

-$% "Mensaje", indica la existencia de un error no fatal.

-s¥4"Mensaje”, indica un error fatal que provoca la

terminacion de la simulacién.

La fiqura 4.3 es un diagrama de bloques donde se muestran las

subrutinas que integran el paquete ejecutivo.

4.3 PAQUETE DE MODULOS DE SIMULACION.

4.3,1 MODULO DE EQUILIBRIO LIQUIDO-YAPOR EN UNA ETAPA.

Este médulo efectda la simulacidn de diversas operaciones de
separacién en una etapa, que involucran la existencia del

equilibrio l{quido-vapor.

El médulo de equilibrio lfquido-vapor en una etapa. se usa en
la definicién de la fase y las composicianes de equilibrico de una
cortiente de proceso, asi como del estado térmice de la misma. La
corriente de procesoc puede ser una corriente de entrada al diagrama
de flujo de simulacion, o una corriente intermedia del mismo.. Este
modulo también puede ser usado para simular tangues de separacién
instantanea o tanques "flasgh",

Las opciones de calculo de este module zon:
OPCION TIPQ DE CALCULO

i1 Temperatura de burbuja.

12 Temperatura de rocio.
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OPCION TIPO DE CALCULO
13 Presion de burbuja.
14 Presion de rocio.
15 "Flash" isotérmico.
16 "Flash" a vaporizacien fija.
17 "Flash" adiabatico de puntos de ebullicién cercanos.
18 "Flash" adiabitico de puntos de ehbullicisn alejados.
19 "Flash" adiabatico de sistemas altamente no ideales.

Los datos requeridos por £l médulo de equilibrio ligquido-vapor

en una etapa son los siguientes:

OPCION DATOS REQUERIDOS
11 Presién de burbuja.
12 Presidn de rocio.
13 Temperatura de burbuja.
14 Temperatura de rocio.
15 Presidn y temperatura de operacién.
16 Presion y vaporizacién de operacidn,

17-19 Presidén de operacidén y entaiplta de alimeptacion &
bresién de operacidn y presién y temperatura de

alimentacidn.

Si el mé&dulo es de entrada al diagrama de flujo de simulacién,
tambi¢n deben leerse la composicion, y el flujo de la corriente de

alimentacién-al mismo.

La figura 4.4.a muestra un esquema del! mddulo de equilibrio
liquido-vapor en una etapa para las opciones 1§ a 16. La figura
4.4.b muestra el esquema para las opciones 17 a 19. Como puede
observarse en esta Gltima figura, si no se especifica como dato 1la
entalpla de la alimentacidn, deben especificarse la gresién vy la
temperatura de la alimentacidn, para que el médulo efectue un
cilculo de "flash" isotérmico previamente al cilculo de “flash

adiabatico.
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4.3.2 MODULOS DE SIMULACION DE COLUMNAS DE  SEPARACION
MULTIETAPA.

Estos médulos efectian la simulacién en columnas de separacidn
multietapa, cuyo comportamiento se puede describir par el principio
termodinamico de etapa tetrica de equilibrio, tales como columnas
de destilacidn, absorcién, destilacidn estractiva y de destilacion

azeotrépica.

Las columnas de separacién pueden simularse por tres métodos

diferentes:
OPCION METODO DE CALCULO
20 Wang-Henke.
30 Naphtali-Sandhol.
40 BMC-SFL .

Estos métodos de cdlculo consisten en el planteamiento de  un
balance riguroso de materia y energia etapa por etapa. La farma de
plantear estas ecuaciones, el orden de solucidén, la técnica
métemética usada para la solucién de las ecuaciones del modelo vy
como consecuericia sus rangos de aplicacidn, Son las caracteristicas

que distinguen a estos métodas.
Los datos requeridos para estos médulos comprenden:

-Métado de célculo de columna de separacidén.

-~Namero de etapas tedricas, incluyendo condensadar Y
rehervidor, asi como la localizacidn de las mismas. 7

-Numero y localizacidn de las etapas tebricas con extracciones
de liquido y vapor, as! como el flujo.

-Numero y localizacién de las etapas tedricas con intercamhio
térmico, y su respectivo flujo de calor.

-Fluja de destilado liquido y vapor.

-Relacion de reflujo en el domo.

~Relacidn de reflujo en el fondo.

-Presién de operacién.
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-Eficiencia de etapa.
~Caida de presiédn por etapa.

—~Caida de presion en el condensador y el rehervidor.

Ademss de estos datos pueden darse tambien estimados para la
temperatura de domos y fondos, perfiles de temperatura, de flujos
totales de li{quido y vapor, con el proposito de ayudar a la

convergencia.

Con estos médulps se pueden simular columnas de separacién con
10 componentes y hasta 50 etapas tesricas incluyendo condensador vy
rehervidor, con alimentacién, extracciones laterales de liquido vy
vapor e intercambio térmico en cada etapa. €1 SIMDES no esti
limitado a estas dimensiones, pueden tenerse otras fAcilmente. La
figura 4.5 presenta el esquema general de los médulos de simulacidn

de columnas de sepracidén.

Los resultados proporcionados por estos médulos, estan
separados en tres grupos:

El primer grupo consiste de una tabla con los detos
praoparcionadas por el usuario, e incluye:
-Namero secuencial de médulo.
~Nombre del medulo. }
-Método de calculo de columna de séparacibn.
-Namero de etapas teoricas.
-Etapas de alimentacion v flujo.
-Etapas de extraccidn de liguido y vapor y flujo.
-Etapas con intercambio térmico y flujo.
~Flujo de destilado.
~Flujo de fondo.
—Relacion de reflujo.

-Presién de operacidn.
Ellsegundo grupo de resultados consiste enj

~Supuestos iniciales para los perfiles de;
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;Presian, temperatura, flujos teotales y entalplias de

liquido y vapor. .

~Flujns v entalplas de alimentacion.

-Flujos de extraccién de liquideo y vapor.

~Composiciones de 1llquido y vapary, y relacionas de

equilibrio.
~fesultados para las iteraciones intermedias, los cuales
consisten de la informacion anterior, teniénonse
adicionalmente para ceda etapa;

-£1 pe}fil de carpas térmicas.

~Error en la convergencia,
~Resultados finales, los cuales consisten en  la informacién
de los das puntos anteriores para la ultima iteracidn, siempre
y cuando se haya alcanzado convergencia. Ademis se repartan;

-Las cargas térmicas del condensador y del rehervidor.

El tercer grupe de resultados consicte del reparte de las
corrientes de entrada y salida del modulo, gque se imprimen a traves

del pragrama principal.

En la figura 4.4 s2 pueds2 cbsesvar un diagrama de  blogques  de

las subrutinas del paquete de médulos de simulacidn,

4.4 PAQUETE DE PROPIEDADES TERMODINAMICAS.

En la simulacidn dg= proceécs de separacion liquida-vapor,
sea en una etapa o en etapas mndltiples, sdlo sé requiare de ia
pvaluacidn de dos propiedades termodinAmicas, estas son:

-Relaciones de equilibrio ligquido-vapar y

~-Entalplas de liquido y vgpor.

Las métodos de cilcule disponibles son aplicables a sistemas
de: hidrecarburos ligeros, compuestos organicos e . inorganices,
poulares y no polares, caracterfsticos de procesos de refinacidn. de

petroquimica vy de la industria quimica.
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4.4.1 RELACIONES DE EQUILIBRIOQ.

El raAlculo de las relaciones de equilibrio se efectua a través
de la evaluacién de las fugacidades de los componentes del sistema
en cada fase, en funcién de la temMperatura, presidn y composiciéng
y del criterio de equilibrio, el cual consiste en 1la igualdad de

fugacidades de cada componente en todas las fases presentes.

La fugacidad de los componentes en fase liquida puede ser
evaluada por dos procedimientos: cAlcula del coeficiente de
actividad del componente en la mezcla liquida y de la fugacidad de
dicho componente purc en fase liquida a las condicicones de
referencia, o determinacion del coeficiente de fugacidad a partir
de una ecuacion de estado. En fase vapor se utiliza el coeficiente

de fugacidad evaluado por medio de ecuaciones de estado.

Los métodos de los que dispone el programa SIMDES para el

calculo de las relaciones de equilabrio son los siguientes:

OPCION METODO DE CALCULD
Ecuaciones de estadao:
Soave-Mathias. '
2 FPeng-Robinson.
3 Soave.
Ecuacién de estadﬁ/ﬁodelo de solucidn:
4 Virial/UNIQUAC.

4.4.2 ENTALPIAS.

La entalpfa de un mezcla a ciertas condiciones de presién,
temperatura v composicién se cdlcu’a en dos pasos: entalpta de uwna
mezcla de gases ideales a la temperatura v cumpusician dei sistema
y presién cero, y desviacién isotérmica de entalpia a la oresion vy
composicidn del sistema.

La entalpia de car ideal se cilcula por medio de polinomias en
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funcion de la temperatura, y su base es entalpia cero para gas
ideal a 300 Kelvin.

La desviacidn isotérmica de entalpita se obtiene por wétodos

basados en ecuaciones de estado o en modelos de solucidn.

En el SIMDES las en*alpias de liquido y vapor se pueden

calecular mediante los siguientes métodos:

OPCISN METODO DE CALCULO
Ecuaciones de estada:
1 Soave-Mathias.
2 ‘ Peng-Robinson.
3 Soave.-

Ecuacidén de estado/Modelo de selucidn:
4 Virial/UNIGUAC.

Virial/UNIGUAC con cilculn de entalpia de exceso.

Los parimetros dz interaccidn binaria y los perametros de
asociacion y solvatacidn para las ecuaciones de estada y el modelo

de solucién debe proporcionarlos el usuario.

l.a figura 4.7 presenta el diagrama de blpgues de las
subrutinas que integran el paquete de métodos de calculo de

propiedades termodipamicas del SIMDES,

4.8 BANCO DE DATOS DE CONSTANTES TERMOFISICAS,

Actualmente el banco de datos cuenta con constantes
“termofisicas para 48 componentes pUros, que comprenden;
hidrocarburos ligeros, compuestus orginicos polares y no polares, y
compuestos inorganicos incandensables. E! pumero de componentes  en
el banco de datos puede aumentarse con facilidad, ya quz el
programa SIMDES cuenta con ias pocipnes para  introducir nuevos

componentes, ~ modificar los va eixitstentes



PAQUETE DE METODOS DE CALCULO DE PROPIEDADES TERMODINAMICAS

EQLY
BURROC EQUILK ENTAL | KIDEAL |
L .
I | B
VALIK SOAVEM PENGRO ENTH
23
PURF GAMMA PHIS

TAUS BIvs I

POURA 4.7 Dicgramo de bloguss de lon subrutings que Integron ol paquete oo metodos & alculo

do propedodes fermodindmlcas y sy Interolacich,



183

Las constantes termofisicas de los componentes puros incluidas

en el hanco de datos, se obtuvieron de las publi:acinng$ de Reid 'y

colaboradores(55) y de Prausnitz y colaboradures(ﬁS);, y . san las

siguientess

-Numero de identificacidn. W
-Férmula. ) s
“Nombrea.

-Peso molecular.

-Temperatura normal de ebullicien.
~Temperatura critica. .

-Presién critica. : v

~Volumen cri{tico.
-Factor de compresibilidad critico.
—Factor acéntrico.

-Momento dipolo.

~Constantes de capacidad calorifica (cuatro).

~Constantes de presidn de vapor (tres). ;
~Paradmetro de volumen caracter&stiéu de O-Connell.
~ParAmetro de la ecuacidn de Rackett,

—-Radia de giro.

-Parametros de la ecuacien de UNIQUAC (R,Q.GF).

—-Constantes de fugacidad en el estado estandar (cinco).

" Los componentes incluldos en el banco de datos son:

No. ident. Nombre No. ident. Nombre.
19 Hidrégeno 172 Acetato de etilo
2 Agua 181 n-Butano -
44 Mandxido de carbono 182 i-Butano-

50 Clorcformo 183 n-Butéﬁﬁi
55 Ac. Férmico 223 n—Pehténﬁ:
-} Metano 224 i-Pentano
62 Metanol 242 -Benceno

86 Acetanitrilo 243 Fenol

=] Etilena 247  Ciclohexeno
90 1,2-Dicloroetano 249 Cicluhéﬁano
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No. ident. Nombre No. ident. Nambre.
4 Ac. Acético 250 Metilciclopentano
100 Etano 271 n-Hexano
102 Etanol 286 Toluena
110 Acrilonitrile 305 Metilociclohexano
120 Propileno . 308 n~Heptano
122 Acetona 325 Etilbenceno
129  Acetato de metilo 348 Etilciclohexann
132 Propano 354 n-Octane
133 1-Praopanol 389 n-Nonana
1467 Metil etil cetona 418 . p~Decano

449 Furfural

Los nimeros de identificacidn de los componentes caorresponden

a los proporcionados por Reid vy colaboradores(§9).

4.5 OBJETIVO DE LAS SUBRUTINAS DEL PROGRAMA SIMDES.

En esta secrmion se presenta el cbjetivo de cada una de lag

subrutinas que integran €l programa SIMNDES.

4.6.1 SUBRUTINAS DE CONTROL, LECTURA, GUARDADO E IMPRESION
RESULTADOS DE LA SIMULACLON.

PROGRAMA PRINCIPAL.
ta funcidn del programa principal es controlar y dirigir:

sacuencia de lectura de la informacion necesaria para

DE

ta
la

simulacion, del corden de ejecucidn de los médulos y de la impresidn

de las corrientes de entrada y salida de los modulos, que fueran

numersias.
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DAEQLY.
Lectura de datos para el médulo de simulacion del equilirio

liquido-vapor en una etapa.

DATDES.
Lectura de datos para los modulos de simulacisn de columnas de

separacion multietapa.

PROCOM.

Lectura: de las constantes termofisicas de 1los componentes
puros del sistema a simular, ya sea de informacién . proporcionada
por 2l usuario o del banco de datos, y lectura de los parametros de
interaccién para las ecuaciones de estado y el modelo de solucidn.
Esta subrutina también se encarga de la creacidn y modificacidn del

archivo donde se almacenan las constantes termofisicas.

ENCAB,
Impresién de encabezados en los reportes escritos de los

resul tados de la simulacidén,

ESCRIB.
Impresién de los resultados de las corrientes de entrada vy
sdlida de los médulos.

ESCMET.
Impresién de los métados de cAlculo de las- propiedades

termodinamicas.

GUARDA.
Almacena los resultados de las corrientes de la simulacidn

para su posterior uso 0O impresién.

TABDAT. .
Impresién de una tabla con las propiedades termofisicas mas

importantes de los componentes empleados en la simulacidn.
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4.6.2 SUBRUTINAS DE CALCULO DE PROPIEDADES TERMODINAMLCAS.

EQLY.

Calcula e equilirio liquido-vapor en una etapa, bajo
diferentes condiciones de presion, temperatura, vaporizacion vy
carga térmica, ademis de las composicionzs del sistema de

componentes en equilibrio,

EQUILK.
Controla el c¢alcula de las constantes de equilibrio
l{quido-vapor para cada componente en una mezcla. Las opciones de

cilculo disgponibles se muestran en la seccidn 4.4.1.,

ENTALA.
Controla el cilculo de las entalplas de liquido vy - vapor
referidas a la entalpla de gas ideal a 300 K. Los métodos de

cilculo due se puaden usar estin indicados en la seccidn 4.4.2.

BURROC.
Cilculo de los supusstos iniciales para la  temperatura de

burbuja y la temperatura de rocfo, necesarios en calculas "flash".

KIDEAL.
Calcula las constantes de equilibrio liquido-vapar para cada

componente en una mezcla ideal.

PENGRO,
Calculo de las propiedades termodinadmicas-de liguido y vapor

utilizando ls ecuscién de Peng-Robinson.

SOAVENM,

Calculo de las propiedades termodindmicas de liquido vy vapor
utilizando la eguacién de Soave 0 la modificacién propuesta por
Mathias.

Las propiedades termadindmicas que calculan las suprutings  de
SOAVEM Y PENGRO incluyen: Fugacidad, Coefigiente de Fugacidad,

Capacinad Calorifica, Entalpta, Entropia y Densidad.
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23.
Resuelve la ecuacidn cubica del factor de compresibilidad Z

para e}l liguido y el wvapor, en forma analitica.

YALIK.

Cilculo de las constantes de equilibrio liguido-vapor para
cada componente en una mezcla. Los calculos de la fase vapor se
realizan con la ecuacién Virial, v los de la fase llquida. con la
ecuacion de UNIQUAC.

BIJS.
Cslculo de los segundos coeficientes viriales BLj, para cada
componente en una mezcla de gases, mediante la correlacidon de

Hayden~-0'Connell.

ENTH,

Cilculo de la entalpita de liguido y vapor referida a la
entalpia de gas ideal a 300 K. La entalpta de vapor se calcula con
la ecuacion Virial vy la entalpia del lilquido con 1la ecvacion de
UNIQUAC.

GANMA.
Cilculo de los coeficientes de actividad de la fase liquida
usando la ecuacién de UNIGQUAC.

PHIS.
Calcula los coeficientes de ' fugacidad de 1a fase vapor

mediante la ecuacisn Virial.

PURF.

Calcula la fugacidad en el estado estandar de componente
liquido puro a presién cero, para componentes condensables y la
fugacidad en el estade estandar hipotética para componentes - no

condensables.

TAUS.

Calcula los coeticientes de inmteraccidn dependientes de
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temperatura, usados en el calculo de los coeficientes de actividad
mediante la ecuacidn de UNIGUAC.

4.6.3 SUBRUTINAS DE MODULOS DE SIMULACION.

FLASH,

Médulp de simulacién del equilibrio liquido-vapor en una
etapa. Las opciones de calculo para este médulo se muestran en  la
seceion 4.3.1.

WANHEN.
Madule de simulacién de columnas de destilaciédn emplesndo el
método de Wang-Henke de matriz tridiagonal.

ASUMVT.

Suposicién de perfiles de flujo de vapor, de 1{quido,
temperatura y de constantes de equilirio liguido-vapor, para
iniciar los calculos en los métados de Wang-Henke y BMC-SFL.

TRIDI.
Solucidén de un sistema de ecuaciones lineales con  estructura

de matriz tridiagonal, mediante el algoritmo de Thomas.

NEWTON.

Modulo de simulacidn de columnas de destilacién y absorcidn,
por el método de Naphtali-Sandholm, el cual emplea l!a téchica de
Newton-Raphson para resalver el sistema de etuaciones del modelo
matematico de columnas de separacién.

DERIVY.

Calcula las derivadas de las constantes de equilibrio
lfquido-vapar, y de las entalpfas de liguido y vapor, con respecto
a los flujos individuales de Ifguido y vapor. Tambien se calculan
las derivadas de las entalpias de liguido y vapor, con respecto a

temperatura. Todas las derivadas se evaldan numéricamente,
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GAUSL. . D
Solucidn de un sistema de ecuaciones lineales usando.el método

de eliminacién de Gauss con renglon pivote.

BMCSFL. .

Médulo de simulacidn de columnas de  destilacidn y absorcién
empleando £l metodo de BMC-8FL. El1 método usa la técnica de
Newton-Raphson para resolver simultianeamente las ~ecuaciones del
balance de material por componente y de suma de flujos individuales
de liquido, para las temperaturas de etapa y flujos individuales de
lfquido, las demis ecuaciones del modelo matemitico de columna de

separacién se resuelven secuencialmente.

SENL.
Solucién de un sistema de ecuaciones na lineales cuyo
jacobiana es disperso y bandeado, aplicando al método de

Broyden—-Schubert(50) o el método de Newton-Raphson numérico.

4.7 ENTRADA DE DATOS.

A continuacién se describe la entrada de datos para el
programa de Simulacién de Columnas de Destilacién y Absorcidn al
Estado Estacionario, SIMDES,

4.7.1 LECTURA DE INFORMACION GENERAL DE LA SIMULACION.
VARIABLE SIGNTIFICADO Y OPCIONES (TIPO)

$TITULO Nambre del Namelist.
PLANTA= Nombre de la planta (Character).
CLIENT= Nombre del cliente (Character).

MENS = Descripeasn del problema (Character).
USUAR = Iniciales del usuario del programa (Character}.
FECHA = Fecha de ejecucion de la simulacién (Character).
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4.7.2 LECTURA DE PARAMETROS DE CONTROL DE LA SIMULACION.

VARIABLE

SIGNIFICADO Y COPCIONES (TIPO)

2CTLSIM

FINSI =

IMEDAR=

ARCDAT=
1CAMCP=

IMTADA=

IMMECA=

Nombre del namelist.

Fin de la simulacién {(Logical)

JTRUE. Termina la simulacidn.

JFALSE. Continta la simulacion.

Introduccién de nueves componentes al banco de datos de
constantes termofisicas {(Integer),

0 No intraduce.

1 Introduce.

Nombre del archive de constantes termofisicas (Character).
Cambio de metodos de cadlculo de  propiedades
termodinamicas (Integer).

0 No hay cambio.

1 Hay tcambio.

{mpresién de la tabla de datps de los componentes  del
sistema a simular (Integer).

0 Na imprime.

1 Imprime.

Impresidn de la tabla de métodos  de chleulo de
propiedades termodinamicas empleadas (Integer).

0 No imprime.

1 Imprime.

4.7.3 INTRODUCCION DE DATOS AL = ARCHIVO DE  CONSTANTES
TERMOFISICAS,
(Si IMEDAR=1).

VARIABLE SIGNIFICADO Y OPCIONES (TIPD)

$NODATA Nombre del namaelist.

NOCOAL= Nuamera de componentes a leer (Integer).

+PROP1I Rambre del namelist.

NO = Numero de identificacién del compuesto {Integer).




VARIABLE SIGNIFICADD Y OPCIONES (TIFD)

FORMUL= Formula gquimica del compuesto (Character).

NOMBRE= Nombre del! compuestn (Character?.

PMOL = Peso molecular (Reall.

TBDIL = Temperatura de ebullicidn K (Reall.

TOCRI = Temperatura critica K {Real).

PCR!I = Presidn critica Atm. (Real).

VCRI = VYolumen critico cm’/gmol (Real).

ZCRI = Factor de compresibilidad critico (Real).

WERI = Factor agdntrico critico (Reall,

MDIP = Homento dipolo Debye (Real).

CPVAPA=) Constantes de la ecuacidn de capadad calorifica a
CPVAPB=| presién constante para gas ideal (cuatro), CP en cal/qmol
CPVAFC=| v T en K (Reall.

CPYAPD=

ANTA =] Constantes de presidn de  vapor para la  ecuacién e
ANTB =} Antoine (tres). PV en Atm. v T en K (Real)d.

ANfC =

V8TRI = Faridmetro de valumen caracterlstico de O Connell cma/gmal

(Real) . -

ZIRAI = Parimetro de la ecuacidn de fRackett (Real).

RDI = Radio de gira A (Real).

R1 = Parametro R de la ecuacidon de UNIQUAC (Real).

ar = Parimetro O de la ecuacion de UNIOUAC (Real).

QrI = Parimetro QP de la ecuacidn de UNIQUAC (Reall.

CFUGIl=] Constantes de la ecuacitn de fugacidad en el estado
CFUGI2=! estandar para camponentes condensables, y fugacidad
CFUGI3=| en el estadn estandar hipotetica para componentes no
CFUGIA=] condensablus. FUS en bars v T en K (Real).

CFUG1S=




4.7.4 IDENTIFICACION DEL SISTEMA DE COMPONENTES A SIMULAR.
{Al inicio de la simulacien).
VARIABLE SIGNIFICADD Y OPCIONES (TIPOD)

$5I15COM  Nombre del namelist.
NG = Numero de componentes del sistema a simular (Integer).
IDENT = HNumero de  identificacién de los camponentes
(Array,Integer).
Para cada componente con IDENT=0 debe leerse el namelist
$PROPI.

4.7.5 LECTURA DE LOS METODOS DE CALCULO DE PROPIEDADES
TERMODINAMICAS Y DE PARAMETROS DE INTERACCION.

(Al inicio de la simulacion o sf ICAMCP=1).
VARIABLE SIGNIFICADD Y OPCIONES (TIPD)

$MCDTER Nambre del namelist.

ICPTH = Método de cilculo de entalpia (Integer).

ICPTK = Método de cadleulo de constantes de equilirio
liquido-vapor (Integer).

ILPE0A= lLectura de parametros de interaccion para la ecuacién de
Soave (Integer).
0 No lee parametros.
1 Lee parimetros.

ILPPRO= Lectura de parimetros de interaccién para la ecuacidn de
Peng-Robinson {Inteqer).
Q0 No lee pardmetros.
1 Lee parametros.

ILPMAT= Lectura de parAmetros de interaccion para la ecuacidn de
Soave—~Mathias (Integer).
O No lee parametros.

1 {.ee parametros.




VARIABLE - SIGNIFICADD Y OPCIONES (TIPD)
ILPVIR= Lectura de parametros de interaccidn para la ecuacién
Virial y la ecuacién de UNIBUAC (Integer).
0 Nao lee parametros.
1 Lee parametros.
$SOAVE Nombre del namelist.
KOA = Parimetros de interaccién binaria para la ecuacién de
- Kia = Gpave y de Soave-Mathias (Array., Real),
SPARPRO Nombre del namelist.
KIJ = Parimetros de interaccion binaria de la ecuacién de
Peng-Robinson (Array, Real).
$PMATH Nombre del namelist.
P = Parametro polar de la ecuacién de Soave-Mathias (Array,
Real).
KOB = FParametros de interaccién binaria de la ecuacién de
KiR = Soave-Mathias (Array, Real).
$PIBVIR  Nombre del namelist.
ETA = Parametros de asociacidén y solvatacién de la ecuacidn
Virial (Array., Real).
u = Parametros binarios de la ecuacien de UNIGQUAC o

parimetros binarios caracteristicos para las
interacciones de componentes condensable-no condensable

(Array, Real).

4.7.6 LECTURA DE DATOS DE LOS MODULOS.

VARIABLE SIGNIFICADO Y OPCIONES (TIPD)
$DATMOD Nombre del namelist.
MODULO= Numero de identificacidn del modulo (Integerd.

1X Modulo de simulacion del equilibrio lfquido-vapor en
una etapa (X ©s cualquier opcidn de la seccidn 4.3.1).
20 Moduleo de simulacidn de columnas de destilacion por el

método de Wang-Henke.
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VARTABLE SIGNIFICADDO Y OQPCIONES (TIPD)

NMIT - =
TOL =
IMPRES=

IMPRE =

1EKEA

NCORR =

"30 Medulo de simulacidn de columnas de destilacién vy

absorcidén por el método de Naphtali~Sandholm.

40 Modulo de simulacién de columnas de destilacidn vy
absorcién por el metado de BMC~BFL.

La simulacién debe de iniciarse con un modulo de
simulacion del egquilibric liguido-vapor en un etapa, para
definir la corriente de alimentacidén al proceso. Si
existen otras alimentaciones al procesc también deben ser
definidas con este médulo.

Numero maximo de itera;:innes {Integer}.

Tolerancia para la convergencia (Integer).

Impresidén de resultados intermedios completas en  los
mddulos de simulacion de columnas de saparacien, cada »
numero de iteraciones (Integer).

Impresidn de resultados intermedios de la convergencia en
lps modulos (Integer).

O No imprime.

1 Imprime resultados de la convergencia del cAlculo del
equilibrio lfquido-vapor.

2 lmprime resultados de la convergencia de las ecuaciones
de Soave, Peng-~Robinson y Socave-Mathias.

3 Imprime resultados de la convergencia de los médulos de
simulacidn de columnas de separacién multietapa.

4 Ihprime resultados de la convergencia de las apcighes
1, 2y 3.

Calcule del equilibtrio Itquido-vapor usando las
constantes de equilibria del cdlculo anterior {Integer).
Numero de las carrientes de entrada v salida de’ los
modulos (Arrav, Integer).

MODULG=11 a MODULO=1&

N1 Corriente de alimentacion.
N2 Corriente resultante.

N3 Corriente liguida ascciada.

N4 Corriente vapor asociada.
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VARIABLE SIGNIFICADD Y OPCIONES (TIPOD)

MODULO=17 a MODULO=19

N1l Corriente de alimentacien.

N2 Corriente resultante del proceso isotérmico.

N3 Coriente resultante del proceso adiibatico.

N4 Corriente liquida asociada.

N5 Corriente vapor asociada.

MODULO=20, MODULO=30 y MODULO=40

N1=-NSO Corrientes de alimentacidn.

NS1-N1QO Corrientes de salidas laterales de liquido.

N101-Ni50 Carrientes de salidas laterales de vapor,

N151 Corriente de destilado vapor.

N152 Corriente de destilado 1lfquido.
r

NiS3 Corriente de praducto de fondos.

4.7.6.1 LECTURA DE DATOS DEL MODULO . DE SIMULCION DEL
EQUILIBRIO LIQUIDO~VAPOR EN UNA ETAPA.

(Si Ni=0 y HODULO=1X)
VARIABLE SIGNIFICADD Y OPCIONES (TIPD)

$COMPO Nombre del namelist.
z = Composicidn en fraccién mol (Array, Real).
FLUJOF= Flujo en lbmol/hr {(Real). .
$DATOS Nombre del namelist.

PN = Presién de operacién Psia (Reall}. .
™ = Temperatura de operacién F (Real).
v = Vaporizacién molar (Real).

Para los MODULOD=17 a MODULO=19 deben proporcionarse:

ENT = Entalpia amclar Btu/lbmol (Real).

0 bién:
PF = FPresidn de la corriente de alimentacién Peoia {(Real).
TF = Temperatura de la corriente de alimentacién fF (Reall.

51 Ni»0 y MODULO=iX sulo se lee el $DATOS.
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4.7.6.2 LECTURA DE DATOS DE LOS MODULOS DE SIMULACION
COLUMNAS DE SEPFARACION MULTIETAFA.
(84 MODULO=20, MODULO=30 o MODULO=40).

OE

VARIABLE SIBNIFICADO Y OPCIONES (TIPD)
$DATCOL Nombre del namelist.

NP = Numero de etapas tedéricas (Integeri}.

NOALIM= NGmero de etapas con alimentacidén (Integer).

NGLY = Namerp de etapas con salida lateral de vapor (Integer).

NSLL = Nimero de etapas con salida lateral de liquido (Integer).

NITER = Numero de etapas con intercambio térmico (Integer}.

REFLUJ= Relacidn de refluio en el domo (Real).

PDOM = Presion de operacién de la columna' Psia (Reall.

DFP = Cafda de presiéon por etapa Psi (Real).

DPC = QLaida de presidn en el condensador Psi (Reall.

DESTL = Flujo de destilado l{quido lbmol/hr (Real).

DESTY = Flujo de destilado vapor lbmol/hr (Real).

YREF = Relacién de reflujo en el fondo {(Reall.

TDOM = Temperatura supuesta para la etapa 1 °F (Real).

. TFON = Temperatura supuesta para la etapa NP *F (Real).

IPERF' = Lectura de supuestos iniciales para los perfiles de
temperatura y flujos de liquido y vapor (Integer).
0 No lee.

1 Lee.

LEMUR = Lectura de eficiencias de etapa de Murphree (Real).

O No lee.
1 Lee.

IEQP = Indice de rastreo de la convergencia de  la solucién de
las ecuaciones lineales del modelo de columna’ de
separacién por el método de Broyden-Schubert o
Newton—-Raphson némerico.

. Si LEMUR=1
$EFIPLA Nombre del namelist.
MUR = Eficiencias de etapa de Murphree (Array, Real).
$PALIM Nombre del namelist.
NPA = Numeros de las etapas de alimentacidn (Array, Integer).




VARIABLE SIGNIFICADO Y OPCIONES (TIPO)
$5ALAVA.  Nombre del namelist.
NPSLVY = Nameros de las etapas con salida lateral de vapor {(Array,
Integer}.
FLUSLV= Flujo de las salidas laterales de vapar lbmol/hr (Array,
Real). .
$SALALT Nombire del namelist.
NPSLL. = Numeros de las etapas con salida lateral de 1li{quido
(Array, Integer).
FLUSLL® Flujo de 1las salidas laterales de liquida lbmol/hr
(Array, Real).
$INTTER= Nombre del namelist.
NPITER= Ndameros de las etapags con iptercambio térmico (Array,
Integer).
FLUJOB= Flujo de calor en los intercambios térmicos Btu/br
{Array, Real).
$PERFIL  Nombre del namelist.
P = Perfil de presién Psia (Array, Real). )
T = Supuesto inicial del perfil de temperatura °F {Array,
7 Real).
\ = Supuesto inicial del perfil de flujos de vapor 1lbmol/hr
{Array, Real). ‘ '
L = Supuesto inicial del perfil de flujos de liquido lbmol/hr
{Array, Real).
GSUB = Grados de subenfriamiento en el condensador °F (Real).
Si MODULO=40 '
iRBNDAT Nombre del namelist.
MET = Método de solucién de las ecuaciones lineales del modelo

NHMAXAR=

de BMC-SFL.
O Método de Broyden—-Schubert.
1 Método de Newton-Raphson numerico.

Mavimo numero de iteraciones.
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4.8 EJEMPLO DE APLICACION.

A continuacidn se presenta el listado de la simulacidn de una

columna de destilacidn.

£l prablema consiste en separar una mezcla de acetona/metanol,
mediante upa columna de destilacidn extractiva con agua. La columna
tiene 33 etapas incluyendo condensador y rehervidor, . con
alimentacién de agua en la etapa ? y de acetona/metanol en la etapa
21. Por el domo se obtiene destilado vapor, siendo la relacidén de
reflujo en el condensador de 4.0. La eficiencia de Murphree para
las etapas, se considera igual a la unidad, y no se considera caida
de presién a través de la columna.

La columna se simulé empleando el método de BMC-SFL y el
método de Virial/UNIQUAC para el cdalculo de las relaciones de
eguilibrio liguido-vaper y entalpias. La convergencia se alcanzé en
L3

$ iteraciones, obteniéndaose la acetana en el domo de la calumna con

un 97.9% (en males! de pureza.
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@RUN CVR,,ECBA,19,500 CARLUS VEGA REYES EXT 20416
@PRT,S CVRDES.SDES-C1WR
@XQT CVRABS.SIMDES
$TITULO
PLANTA="COLUMNA DE DESTILACION',
CLIENT='CARLOS VEGA REYES',
MENS="CASO1 WU~-BISHNDI, METODO BMG-SFL’,
USUAR="CVR' ,
FECHA="ENE/S0" ,
$END
XXRAMODULO 1 kXk%K
$CTLSIM IMTADA=1, [MMECA=1, SEND
$SISCOM NG=3, IDENT=122,62, 20, $END
$MCDTER ICPTH=S, ICFTK=S, ILPVIR=1,$END ‘
$PIBVIR ETAR.90,1.,1.63,1.,1.55,1.70,U=.0,-96.90,-100.7,17%.0,
359.10,.0,148.27,7%.0,530,99,-50.82, ,0, SEND
$DATMOD MODULO=11,NMIT=20,NCORR=C, 1,2,3, IMFRE=0 , $END
$COMPO Z=.0,.0.1.0,FLUJOF=150,0,$END
$DATOS TN=225.00 ,PN=14 .7 ,$END
AXEEAMODULD 2XXxX%
$CTLSIM $END
$DATMOD MODULO=11 ,NMIT=20,NCORR=0,6,7 8, IMPRE=0 , $END
SCOMPO Z=.5,.5,.0,FLUJOF=100.0, $END
$DATOS TN=225.00,FN=14.7 ,$END
KXXTXMODULD SKEERX
SCTLSIM $END
$DATHOD MODULO=42,NMIT=10, [NPRES=10,TOL=.01,NCORR=1,6,148%0,4,
' 0.5, IMPRE=3, $END
$DATCOL NF=33,NDALIM=2,REFLUI=4.0, TFON=150.0, TDOM=130.0,
PDOM=14,7,DPC=. 0, DFP=.0, DESTY=48. 0, $END
$PALIM NPA=9.21,%END
$AENDAT NMAXAE=10,MET=1 ,$END
KX KXFIN DE LA SIMULACIONKY ¥ ¥X
$CTLSIM FINSI=,TRUE. ,$END

@%0T CVRABS.SIMDES
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SIMULACION DE COLUMNAS DE DESTILACICN MULYICOMPONENTE

POR METODOS RIGURDSOS

CARLDY VERA REYES

MEXICC D. F. 1970
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SIMDES

SIMULACION DE COLUMNAS DE DESTILACION MULTICOMPONENTE

PLANTA COLUMNA DE DESTILACION
CLIENTE CARLOS VEGA REYES

CASC { WU-BISHNOI. METODO BMC-GFL
HECHO POR 3 CVR

FECHA 1 ENE/70

LISTA DE COMPONENTES DEL SISTEMA A SIHULAR
PROFPIEDADES FISICAS

NO. FORMULA COMPONENTE Fit TC FC
(GR) (PSIA)
122 60 ACETONA G56,080 ?14.58 £81.89
62 CHAO0 METANOL. 32,442 922.68 1174.21
20 H20 AGUA 18,015 1145.14 3197.85

CNO. . FDRMULA COMPENENTE PM AN We
132 C3H60 ACETONA 58.080 23200 » 30900
62 CH40 METANDL 32,042 V22400 55900

20 H20 AGLA 18,045 22900 . 34400

vC
{BR/CMZ)

209,00

118,00
S56.00

TRP
(GR)

70632

&08.04

6&71.76
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SIMDES
SIMULACTION DE COLUMNAS DE DESTILACION MULTICOMPONENTE

PLANTA COLUMNA DE DESTILACION
CLIENTE CARLOS VEGA REYES

CASD | WU-BISHNOI, METODO BMC-SFL
HECHO POR : CVR

FECHA : ENE/9Q

METODOS DE CALCULD NE PROFIEDADES TERMODINAMICAS

PROPIEDAD ECUACION
ENTALPIA EC. VIRIAL/EC. UNIGAUC
RELACIONES DE EQUILIRRIO EC, VIRIAL/EC. UNIQUAC

SE INCLUYEN FARAMETROS DE ASOCIACION Y SOLVATACION DE LA
ECUACION VIRIAL. ’

SE INCLUYEN PARAMETROS DE INTERACCION DE { A ECUACION DE UNIOUAC.

SE CALCULARA LA ENTALPIA EN EXCESD DE LA FASE LIQUIDA.
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SIMULACION DE COLUMNAS DE DESTILACION MULTICONFPUONENTE

PLANTA  COLUMNA DE DESTILACION
CLIENTE CARLOS VEGA REYES

CASC 1 WU-BIGHNOI, METORO BMC-SFL
HECHO POR : CVR

FECHA : ENE/TO

MODULO NMOD= 1. EQUILIBRIO EN UNA ETAFA.
CALCULO DE TEMPERATURA DE BURBUJA.

RESULTADDS
FASE : LIQ. SAT.
FRESION (FSIA) 14.7000
TEMPERATURA (GF) 211.9851
VAPORIZACION (MOLAR) . 0000
ENTALFIA DE MEZCLA (BTU/LErOL) ~12319.9440
ENTALFPIA DEL LIQUIDO ASOCIADG (BTU/LEBMOL)  ~12319.9440
ENTALFPIA DEL VAFOR ASOCIADO (BTU/LBMOL) S5170.8507

OFCION DE CALCULO 1
CORRIENTES DE ENTRADA Y SALIDA DEL MODULO

CORIENTE 1 2 3

FASE * LIG. SAT. LIG. SAT. VAR, 5AT.
FLUJO (LBMOL/HR) 150. 0000 150, 0000 L0000
PRESION (PSIA) 14.7000 14.7000 14,7000
TEMPERATURA (GF) 211.9851 211.9651 211.9851
VAFORIZACION (MOLAR?} D000 L0000 1.0000
ENTALPIA (BTU/HR) ~-123192.9440 -12319.9440 5170.8507
COMPOSICION

ACETONA Nelalely] D000 L0000
METANOL L0060 QOO0 L0000

AGBLIA 1.,0000 1.0000 1.0000



ST MDES
SIMULACION DE COLUMNAS DE DESTILACION MULTICOMFONENTE

FLANTA  COLUMNA DE DESTILACION
CLIENTE CARLOS VEGA REYES

CAS0 1 WU-BISHNOI,. METODO EBMC-5SFL
HECHO FOR @ CVR

FECHA : ENE/90

MODULO NMOD= 2, EOQUILIEBRIDO EN UNA ETAFA.
CALCULO DE TEMPERATURA DE BURBUJA.

RESUL.TADOS

FASE LIO. SAT.
FRESION (PSIA) 14.7000
TEMPERATURA (GF) 133. 1156
VAPORIZACION (MOLAR) - 0000
ENTALPIA DE MEICLA (BTU/LEMOL) -8478,2018
ENTALPIA DEL LIQUIDO ASOCIADO (BTU/LEMOL) -8498.2018
ENTALFIA DEL VAPOR ASOCIADO (BTU/LEMOL) B410.8044
OFCION DE CAt.CULO 1

CORRIENTES DE ENTRADA Y SALIDA DEL MODULO

CORIENTE & 7 a
FASE LIQ. SAT. LIQ. SAT. VaP.
FLUJO (LEMOL/HR) 100, QO 100. 0000 L0000
PRESION (PSIA) 14,7000 14.7000 14.7000
TEMFERATURA (GF) 133.1156 133.1156 133.1156
VARFDRIZACION (MOLAR) L0000 Q000 1.00Q00
ENTALPIA (BTU/HR)} ~8498.2018 -8498.2018 S5410,8044
COMPOSICION

ACETONA L5000 L5000 .5809
METANDL .S000 LS000 4191

AGUA . Q000 L0000 0000
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SIMULACION DE COLUMNAS DE DESTILACION MULTICOMPONENTE

PLANTA COLUMNA DE DESTILACION
CLIENTE CARLOS VEGA REYES

CAS0 1 WU-BISHNOI. METODO BMC~SFL
HECHD POR : EVR

FECHA : ENE/90

MGDULO NMOD= 3, COLUMNA DE DESTILACION MULTICOMPONENTE.
METODQ DE BMC-SFL.

ESPFECIFCACIONES DE LA COLUMNA

NUMERO DE ETAPAS TEORICAS
NUMERO DE ALIMENTACIONES 2

_ PLATO DE ALIMENTACION NOD. 9 FLUJO (LBMOL/HR) = 150.0000

PLATO DE ALIMENTACION NO o1 FLUJO (LBMOL/HR) - 100.0000

[z
o

NUMERD DE SALIDAS LATERALES DE VAPOR 0
NUMERQ DE SALIDAS LATERALES DE LIQUIDO [}
RELACION DE REFLUJO 4.0000
PRESION DE OPERACION (FSIA) 14.7000
CAIDA DE PRESION FOR PLATO (PSIA) . 0004
CAIDA DE PRESION EN EL CONDENSADOR (FEIA) L Q000

ESPECIFICACIONES DE LOS PRODUCTOS

PRODUCTO DESTILADOD VAPOR (LEMOUL/HR) 48.0000 (VARP. SAT.)
PRODUCTO DESTILADO LIQUIDO (LEMOL/HR) 0000 (LIQ. SAT.)
PRODUCTO DE FONDUS (LBMOL/HR) 202.0000 (LIQ. SAT.)
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SIMULACION DE COLUMNAS DE DESTILACION MULT {COMPONENTE

PLANTAR COLUMNA DE DESTILACION
CLIENTE CARLOS VEGA REYES

CASD 1| WU-BISHNUI. METODO BMC-S5FL
HECHD FOR ¢ CVR

FECHA : ENE/%0

PERFILES INICTALES DE PRESION, TEMFERATURA Y FLUJOS TOTALES
DE LIGUIDA Y VAFDR,

ETAFA PRESION TEMPERATURA FLUJOS TOTALES
VAFOR LIGUIDo

(FS1a) (GF) (LEMOL /HR) (LEMOL/HR)

1 14,7000 1 30,0000 1520000
2 14,7000 170.6250 1920000
3 14,7000 131.2500 1920000
4 14,7000 1231.,8750 240, 0000 192.0000
8 14.7000 132, G000 240 ,0000 192.0000
& 14,7006 1373, 12580 240 ,0000 1920000
7 14,7000 133.7500 240, 0000 1920000
8 14.7400 134,3780 224G, 0000 192.0000
9 14.7000 LtZ3E. 0000 240, 0000 42,0000
10 14,7000 135.,6250 240, 0000 32,0000
11 14,7000 1246,2500 240, 0000 342.0000
12 14.7000 1346.8750 240,0000 342,000
13 14.7000 137.5000 240, 000G 2420000
14 14,7000 138.1258¢ 240.,0000 200000
15 14,7000 L28.7500 244, 0000 BAR GO0
16 14,7000 139.2750 240, 0000 342.0000
17 14.7000 LAGQ . 0000 240, GO0 D42 0000
18 14.7000 140.6250 240,0000 342.0000
19 14,7000 147 ,.2500 240, 0000 3420000
2 14,7000 141,873 240, 0000 42,0000
2 14,7000 142 .,8000 240,0000 442.0000
22 14,7000 143,1250 240 0000 4420000
23 14,7000 147,7300 240, 0300 442, 0000
24 14,7000 144.3750 442.Q000
2 14,7000 143,0000 244, 0000 442, 0000
26 14,7000 145, 6250 240,0000 442.0000
27 13,7000 146,2500 240, 0000 442, 0000
28 14,7004 145,875 240 442 . 0000
29 14,7000 147,500 24 442 0000
30 14,7000 148, 1250 240.,0000 442, 0000
e 14,7000 148.7500 240, 0000 442 3000
12 14,7000 149,3750 240, Q000 A42,0000

33 14,7000 180, 0000 240,000 202.Q000
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SIMULACION DE COLUMNAS DE DESTILACION MULTICOMPONENTE

PLANTA COLUMNA DE DESTILACION
CLIENTE CARLOS VEGA REYES

€ASO | WU-BISHNOI, METODO BMC-SFL
HECHO POR : CVR

FECHA : ENE/T0

PERFILES DE FLUJOS DE ALIMENTACION Y DE SALIDAS LATERALES DE
LIQUIDO Y VAFOR.

ETAPA FLUJO DE ENTALPIA DE SALIDAS LATERALES DE
ALIMENTACION ALIMENTACION VAPOR Liguipo
(LBMOL/HR) (BTU/LEMOL)Y (LBMOL./HRY (LEMOL /HR}

DONU R W -

150,0000 —12319.944

21 100.0000 -8498.202
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SIMULACION DE COLUMNAS DE DESTILACION MULTICOMPONENTE

FLANTA COLUMNA DE DESTILACION
CLIENTE CARLOS VEGA REVYES

CASO 1 WU-BISHNOI, METODD BMC-SFL
HECHO POR : CVR

FECHA 1 ENE/90

RESULTADOS FINALES

ITERACION NO. 5] ERROR = 44997376002
FERFILES DE PRESION, TEMFERATURA Y FLUJOS TOTALES DE LIQUIDD ¥
VAPOR.,
ETAPA FRESION TEMPERATURA FLUJOS TOTALES
VAPOR LIQUIDG
(PSIA) (GF) (LBMDL/HR) (LEMOL /HR)
3 14,7000 133.06%0 48,0000 192.0000
2 14,7000 133.1594 240, Q000 191.4981
3 14,7000 133.2708 239.4981 190.8868
4 14.7000 132.4170 238. 8868 190.1020
5} 14.7000 123.6251 238, 1020 189.0214
[} 14,7000 133.9529 237.0214 187.3774
7 L4.7000 134.8517 235.3774 184.4431
8 14,7000 135.9580 232.4434 177.2176
q 14,7000 141.7641 220.217& 216.23530
10 14,7000 141.7902 214.2530 31601513
11 14,7000 141.8278 214.1513 316.008%
12 14,7000 144 ,8822 214,0066 3159.80046
13 14,7000 141.9612 217.8006 315.5070
14 14,7000 142.0775 213.8070 315.0888
15 14,7000 142.25037 213.0888 314,4925
16 14.70600 142,518 212,492 13,4448
17 14,7000 142.9170 211.6448 I12.4880
18 14,7000 143.5269 210.,4580 310.9075
19 14.7000 144 .3774 208.9073 307.4280
20 14.7000 144 .9840 207.4280 310.4347
21 14,7000 142,.5332 208.4347 411.4870
22 14,7000 142,5442 209.4870 411.4501
23 14.7000 142 ,5649 209.4501 411.3816
24 14.7000 142.6034 209.3816 411.2536
25 14.7000 L42,67460 209.,2336 411.0158
z 14,7000 142.8132 209.0158 410.5747
27 L 18,7000 143.0754 208.5747 409.7608
28 14.7000 1473.5844 207.7608 408.2853
29 - 14.7000 144 .5857 204.2853 305, 7304
30 14.7000 146 .5424 203.7304 401.7251
31 14.7000 150.1854 199.7251 396.188%3
32 14.7000 156.6956 194.188% 3B7.9681

33 14.7000 170.4040 185,9681 202.0000
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SIMULACION DE COLUMNAS DE DESTILACION MULT ICOMFOMENTL

PLANTA COLUMNA DE DESTILACION
CLIENTE CARLOS VEGA REYES

CAS0 1 WU-~RISHNQT, METQDO BMC-5FL
HECHO FOR : CYR

FECHA @ ENE/70

RESUL.TADOS FINALES
ITERACION NO. =] ERROR = 4499737 6-002
CONDICION TERMICA DE LA COLUMNA-

ETAPA  ENTALPIA DE LOS FLUJDS TOTALES DE CARGA
VAFGR LIIIDO TERMICA
(LEMOL/HR) (LEMOL 7HR) (BTU/HR}

1 6048.0712 ~b&60, &607 ~2438764.7

2 H042.5991 ~6701.9714 .

3 6361537 ~&752.3138

4 &028.5641 ~6816&.,7822

S 60192206 ~&705, 0502

& &007.345% ~70T8. 0000

7 S991.46%47 ~7270. 4600

8 5971.7214 ~7804.5%33

9 5974.6929 —104256,5530

10 6972.5394 ~10433.8970

11 5949.4843 =104 44,3440

2 5965, 1307 - 10457, 2060

13 5957, 9058 ~10380TTC

14 §920.3151 =1Q510.4720

15 5928.0443 ~10DG83,3140

14 S920.7932 ~10614, 0720

17 58%96.7054 ~10699. 2620

i8 S863.34674 -10812, 6080

19 SB17.6090 =10934, 9450

20 G733.7272 =10947.,0770

21 S655.0560 =10307.81%0

22 S454.4224 ~10311.8440

23 F653.2451 ~10315,46190

28 54651 .0529 ~103222. 6530

25 G644.9899 -10135.7140 : : BN
26 5639.4807 ~10359.8910 : - s
2 S625.6487 = 10404 L IBI0 5
28 460G, 3410 ~10484, 88620

a9 G885 .7402 ~ 10624, 4000

30 S479.0054 | --10B44.80G30 creno
31 535806227 —=11145.5560

iy G207 . 0635 ~11836.0220

33 Stid. 2443 ~12113.2T40 2980008.2



SIMULACION DE COLUMNAS DE DESTILACION MULTICOMPONENTE

PLANTA
CLIENTE CARLOS VEGA REYES

CASO 1 WU-BISHNOI,

COLUMNA DE DESTILACION

HECHO POR : CVR
FECHA :

[5]

o

19

260

FLE
FYV
FLL
FUv
FLL
FVY
FLL
FUVY
Flt
FUy
FlLl
FYyY
FL.lL
UL
FLL

ENE/90Q

ITVERACION NO,

ACETONA
45,7427
185.81:24
232.8551
183.9586
230.7014
181, 7085
228.,4512
178.8495
225.58922
174.9914
221.7242
169.2591
2156.0019
159.5408
204 . 2832
138.2021
185.,0247
128.9372
175, 6583
128.358%9
175.0896
127.5372
174.2675
126.2709
1735.1007
124.71585
171.4444%
122.35694
169.0976
119.0506
165.7779
114.37868
161.1050
1N7.88376
154, 6125
97.2244
145, 9592
89.193%
133.9204
BT.0749

SIMDES

METODD EMC-SFL

RESULTADOS FIMALES

s ERROR =
FERFILES DE FLUJOS INDIVIDUALES DE LIQUIDG Y VAPOR.

METANOL
L1867
LAQ0S
6378
. 1284
. 5758
L3918
L5386
L3709
5178
5624
.S509%
L3638
.5108
L3750
25219
. 3945
5415
7315
.8784

1.2466

1.39335

1.9764

2.1232

3.0090

3.1558

4.44670

4.6137

6.5185

&.4051

L4997 37 =002

COMPOMENTE
AGUA
1.1103
$.6971
£.8074
7.1107
L2209
8,7868
?.8971
10.881%6
11.9919
13.6776
14.7379
17.7544
18.85647
24.G276
25.6379
38.5410
39.6514
186.5843
37.7062
186.5458
37.6432
1864929
37.6158
186. 47207
37.32441
186.3245
37.4487
1842009
37,5260
185.0017
37.1782
185.8929
E7.0207
185.7547
36.8841
185.5938
T6.7240
184.6574
75,7858
178.3220
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SIMULACION DE COLUMNAS DE DESTILACION MULTICOMPONENTE

FLANTA COLUMNA DE DESTILACION
" CLIENTE CARLOS VEGA REYES
CASC 1 WU-BISHNOI. METODO BMC-GFL
HECHO POR : CVR
FECHA : ENE/20

RESULTADOS FINALES
ITERACION NO., 5 ERROR = < 44997376-002
PERFILES DE FLUJOS INDIVIDUALES DE LIQUIDO Y VARDR.

ETAPA COMPONENTE
ACETONA METANOL AGUA
21 Fvy 129.8069 49.182% 29.4454
FLL 133. 6289 99.3827 178.4784
22 FVV 130.3629 49,5297 29.5944

FLL 133.4180 99.5582 178.4738
23 FWwW 130.1549 49,7052 29 .5900
FLL 133.0317 99.68841 178.4458
24 Fvy 1 29.7683 50.0311 29.5821
FLL 32.3136 100.4876 178.4524
25 FvV 1”9.0499 S0. 6348 29.568%
FLL 130.9827 101, 6005 178.47525

26 FVW  127.7192 51,7475 29,5491
! T FLL 128.52a82 luq.b 54 1783.4111
27 FWV 125.2647 3.7822 29.527@
©OFLL 124.0419 107.2984 178.4204
28 FW  120.7785 57.4450 29,5373
FLL 116.0108 113.6914 178.5832

29 FVW  112.7479 63.8377 29,6994
FLL 102.2920 124,1727 17924657

0. FUV 59,0308 74.3187 30.3808
FLL 81.08u8 135, 2067 181.4373

31 Fyy 77,8218 89,3529 32.5504
FLL 53,6455 156.5363 188.0064

32 FW S0.3660 104, 6827 39,1175
FLL 25.68789 151,8842 - 21G.2054

33 FW 22,2214 102, 0"10 61,3157

FLL 3.2572 49,8370 148,8897



SIMDES 212
SIMULACION DE COLUMNAS DE DESTILACION MULTICOMPOMENTE

PLANTA COLUMNA DE DESTILACIONM
CLIENTE CARLOS VEGA REYES

CASO 1 WU-BISHNOI, METODO EMC-SFL
HECHO POR : CVR

FECHA : ENE/90

RESULTADDS FINALES
ITERACION NO. 51 ERROR = . 4499737 6002
PERFILES DE COMPOSICIONES DE LIQUIDO Y VAFOR Y DE
RELACIONES DE EQUILIBRIO.

ETAPA COMPONENTE
ACETOMA METANOL ABGUA
iy .9738 L3062-002 V2313001
X 9478 L28355-002 \2967-001
[y 1.0062 1.1984 7793
2y L3670 L3656-002 L 28T6~-001
X P8048 L2239-002 3713001
4 t.0087 1.1862 7639
3V 94633 L2404-002 (3472-001
X 9519 2051002, 4603-001
[ 1.0119 1.1721 - .7457
4 Y L9563 L2254-002  ,4143-001
X .9408 J1951-002 |, 5724-001
K 1.0165 1.1554 L7234
gY 7475 2175-002 0 (5036001
X L5257 1917002 (7236001
[ 1.0235 1.1344 LT 60
& Y L9383 .2149-002  L6279-001
X L903T L 1942-002 9475001
K 1.0358 1.1087 . 6564
7Y 9177 21704002 ,8015-001
X B&SO 2033002 L 13T0
K 1.04609 1.0674 L6027
gy . 8874 L224T-002 L1163
X , 780 L2226-002 L2179
K 1.1373 1.0086 L5072
9Y .B215 2404002 L1760
X . AG77 J2315--002 0 L5900
[ 2.0150 § 0394 . 2984
10°Y .8199 LALO0-00T L1960
X 4060 W I94353-002 L8900
K 2.0195 1.0798 . 2983
1Ly .8174 LBB07-002 1799
X <4036 LA254-002 85901 R
# 2.0258 1.0404 . 2980
12 Y 8143 9921002 L1798
% L4002 L2528-002 L5903
K 2,0549 1.0413 L2977
13 Y .BO9S JAA76-001 L1756
X 3953 L14146-001 0 5905
L4 2.0482 1.0425 L2973
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SIMDES
SIMULACION DE COLUMNAS DE DESTILACION MULTICOMPONENTE

PLANTA COLUMNA DE DESTILACION
CLIENTE CARLOS VEGA REYES R I
CASO 1 WU-BISHNOI, METODO EMC--SFL .o ;
HECHO POR : CVR DR
FECHA : ENE/9Q

RESULTADOS FINALES
ITERACION NO. =] ERROR = L 449973765002
FERFILES DE COMPOSICIONES DE LIGUIDO Y VAPOR Y DE
RELACIONES DE EQUILIBRIO.

ETAFA COMPONENTE
ACETONA METANOL AGUA

13 Y .8030 L2161-001 0 L1734

X .%884 L20469-001 L5909

K 2.0876 1.0445 L2968
15 Y 7935 L3128-001 0 01792

X .378% L 29886001 L9916

K 2.0963 1.0476 L2961
16Y L7801 .4488-001 L1730

X 3647 WB2683-001 5927

K ~.1393 1.082% L2932
17 v L7ell LETE8-00L L1749
Y 4 L2453 LHO22-001 5945

K 2.2043 1.0607 L2942
18y 7346 LFO09-001 L1752

X L3192 LB8388-001 5767

K 2.3017 1.0741 L2934
19 Y 6987 L1238 L1758

X .2882 L1180 . 5968

K 2.42% 1.0718 L2946
200 Y 4552 JA722 21725

X L2676 L1880 9744

K 2.44846 1.0902 L3003
24 Y 6228 2380 L1413

X 3247 2415 4337

K 1.9177 8770 . 3257
2y L6223 L2T64 Jd413

X L324% L2420 L4338

K 1.9191 9771 L1257
23 Y b214 L2T73 SLatT

X L3234 2478 L4738

K 1.521& 977 L3255
24 Y .6198 J2EGBY L1413

X L3217 ,24433 A35%9

e 1.9267 L3254 .
25 Y R-3¥-v4 L1413 . ' L

X WR187 LA%41

4 1.53592 L3255
26 Y L6110 L1414

X L3L30 43485

4 1.951%9 . 2808 L3255



SIMDES
SIMULACION DE COLUMNAS DE DESTILACION MULTICOMPONENTE

PLANTA COoLUMNA DE DESTILACION
CLIENTE CARLOS VEGA REYES

CASO 1 WU-EBISHNOI, METODO BMC-SFL
HECHO POR : CVR

FECHA : ENE/90

RESULTADOS FINALES-
ITERACION NO. & ERROR = 44997376002
FERFILES DE COMPOSICIONES DE LIQUIDD Y VAFOR Y DE
RELLACIONES DE EQUILIBRIC.

ETAPA COMPONENTE
ACETONA METANOL. AGUA

27 Y 6006 .2578 1416

X 3Q27 . 2618 . 4354

K 1.983%9 .79847 + 3251
28 Y LS813 2765 . 1422

X L2841 . 2785 4374

[ 2.0439 JF929 L3250
2\ Y 5468 3095 . 1440

X 252 « 3060 .4418

K 2.1679 1.0112 . 3258
30y 4861 « 3648 1491

X 2018 « 3465 4516

K 2.4084 1.0527 3302
BT § 3898 4474 L1630

X 1354 3700 . 4745

4 2.8774 1,1469 . 3434
32 Y L2595 9391 L2014

X L6670-001  L3IFLS .5418

K 3.8901 1.3770 .3718
33Y 1216 .5486 3297

X 1612-001 L2468 L7378

K 7.54357 2.2231 4473
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SIMULACION DE CUUaNA- BE

PLANTA
CLIENTE

COLUMNG
CarL0s

LE D

HEQHO FOR @ CVR
FECHA = Ebe/o0

MOLULO WHOD - T,

_ VEGR |
CAST 1 WU-BTSHNDL. 1

ES

-

1MUY ES.

DEC T RGN

TLACTON
PCEMC-SEL

NN DE DESTILACION

RETODD DE BMC-SFo.

RESULTAROS

NUMERD DE ETAPAS TEORLCKRS

ML LT TCOMPONENTE

ML T TCOMPCNENMTE

14,7000

PRESION DE OFERACION (FSIA)
SELACION ‘ 4.0000
FRODUL T AT U O (LML R 471, 0000

| FRODUTD DESTILALY LIGUIDD (LEMOLARR) L 0006
PRODUCTY DE FONDOS (L EMUL ZHID) 202, 0000

CRARGA TLRMICA DE
CARUA ToRMICA LR
OPCICN DE CALCUL

CORRIENTES

CORIENTE

FABE

FLUIS (LEMOL/HRS
FRES IO (FSIAY
TEMPERATURA (GF)
VAFORTZACION (MOLAR)
ENTALFIA (BTU/HRD

COMFOSICION -
ACETONA
METANCOL

AGUA

CORIENTE

FASE

FLUJO (L.EMOL/PR)
PRESION (FEIAY
TEMPERATURA (3BF)
VAPORTIZADION CHQLARY
ENTALFIA (BTU/

COMFDSICION
ACETONA
METANOL
AGUA

L

1

e
L

LN
L REME

DOR {BTU/HR)
IDOR (BTUAHR)

ELTRADA Y SALIDA DEL WMUDLILD

214 .9891

13201158

LO000 LOO00
~1E719.9440 ~3498,2019
Salulvly] LS00
» 00 L2000
L 2Q0OU0 L0000

3

LiQ. =47,

2 GOON
L7000
170.4041

L OO00
-12113%,234¢

LALR-00L
L2448

7

2965008.2
42

P

VAR, SAT.
48.0000

14,7000

1230690
1.0000

AOAB.IT7I2

L1612-001
L2448
L7374
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CAPITULO §
EJEMPLOS DE APLICACION.

Se seleccionaron 38 problemas de columnas e separacidén
muliicomponente, que incluyen las configuraciones de equips vy los
sistemas de  componentes comunmente usados en  ia irdusteia de

refinacion del petréleo, petroguimica y gquimice.

Las especifircaciones de cada une de los problesnas se presentan
en la tahle 5.1, en dond2 se destacar el tiso de o2erarcison, ai
sistema de componentes, los flujos de las alimentzcicnes vy su
comutosicién, el mumero de atapas tadsricas de que consta la columna,
tipn de destilaco oue se e2ega, relacion de refluje en el
candzsnsador v presién de operacisn. En esta tabla también se indice

la referencia de la cual fue tomado.el oroblema.

tos trablemss de columnas d¢ separacidon seieccionadts, puaeden
clasificirse ¢z scuerde al tipo ¢ speracion gue r=zalizen en los

siduientes tipos: columnas de dest>lecisn convenzioans

cas.s 7, 7.

-

1o, 11, 17, 18, 20, 23, 28, 27, 32, 33 y 34; columnes

s
complejas con mas ce una alimentaci¢n v/o extracciones latwerales de
ltquido y/o0 vapor. cases 12, 17 y 79; columnzs de desIilacion

azeotrépica, casos i, 4, 9. &, 8, 16, 21, 24 vy 57 columnas @

destilacion estractiva., casos 2, 3, 19, 22, 26 v 27; gslus

o
n:< oy
absorcior, caso {5 y columnas de absorgidén con raherv.isr. cagso 1d

it



En cuanto al tipo de sistema de componentes, once oproblemas
involucran hidrocarburos no polares, estos son los cases 12, 13,
14, 15, 29, 30, 31, 32, 33, 34 y 35; 1los casos 12,29 vy I0 son
sistemas de componentes no polares de puntos de ebullicidn
cercanos; el caso 34 es un sistema de componentes no polares de
puntos de gbullicidn intermedios, en tanto que los casgs 13, 14,
15, 31, 32, 33 vy 35 son sistemas de componentes no polares de
puntos de ebullicidn alejados, destacandose entre éstos el caso
31, que contiene componentes incondensables (hidrdgeno y metanal.
Los restantes veinticuatro problemas ‘canaisten de usistemas de
componentes donde al menos dos de ellows son hidrocarburas polares.
Entre estos se pueden aiﬁtinguir sistemas de conponentes: que
tienden a formar azeotrépos, casos 1, 4, S5. &, B, 16, 2t, 24 y 25,
y sistemas de compbnentes que contienen agua. casas 1, 7, 8, 9, i8,

21, 22, 24 y 25, zamo Unico components pol!ar inorginico.



[}
\
|
b
b
!
|
i
I
\
|
¢
I
i
t
1
)
I
b
1
I
{
1
)
|
'
i
|
3
1
|
'
1
}
|
i
)
)
|
i
|
t
I
\
|
i
b
|
'
}
1
i
+
H
i}
|

TRBLR 5,1 ESPLCIFICACIONES OF LOS PROBLENAS DE COLUMNAS OF SEPARACION.

PROBLEMAL  OPERWCION ! SIETENR ! RLINENTRCIONES ! ESPECIFICACIONES ! REF. !
! 1 ! Lod &% | DELA COLuk ! !
t ) | | (] ] ]

i ) 1 1 ' . ‘ 1

1 ! CESTILACLON ! 122 RCETONR 10000000 ¢ 0.500000 P =44.7 lDv=dBOO ! 3
! HZECTROPICA 1 62 METfMGL ! 0.000000 ! 0.500000 !NP=33  !OL=00.00 ¢ 83 !

! |20 AGUR ! 1,000003 | 0.000000 !RR=4.0000! ! !

! ! !F 9=150,N0:F21%100.00! ! ! !

' ! LCLIQLSAT L CLIA,SAT.)! ! ! !
wemane| 1. ! ! ! ! ! !
2 4 DESTILACION ! 354 H-OCTHNO ! 0,000000 ! 0,200000 !P =147 fOL=POLO0! B3 )
! EXTRRUTIVA | 309 ETILCICLOHEXANG | 0.000000 ! 0,400000 IKP=30  ¢0L=00,00 ¢ !

! ! 305 ETILEENCEND 10,0000 | 0,4n000n !RR=6,0000! ! !

! ! 293 FENOL + 1000000 ¢ 0,000000 | ! ! !

! ! 1F112300,00!F16=100.00! ! ! !

! ! HOLIOLSATL I LIWSRT. ! ! ! !

! ! ! ! ! ! ! !

3 U DESTILACION ! ! 05 NETLLCITLOHERNG ¢ 0,000000 ! 0.400000 P =147 1QV=12.24% 2 !
! EXTRACTIVR ! 20k TOLUENN b 0.000000 | 0,500000 {NP=21  !OL=00.00 ! B3 !

! ! 243 FENOL ! 1000000 | 0.000000 |Rk=8, 1000} ! !

! ! {F 10276, M0!F 15223, 260) ! ! !

! ! '(Llﬂ SAr. )'(LIU.SH!' )' l ! !

| A (] ]
41 DESTILACION ! ! 308 H-HEPTANC ‘ 1.279200 | 0.000000 IF 4.7 'DU'UOU oot 40 !
! RZEQTROPICA ! 206 TOLUENO ! 0.220400 | 0,000000 [NP=1T  OLma4d.00f 83 !

' ! 167 H.E. CETONR ! 0.492400 | 1,000000 !RR=1.5000! ! !

! ! 'F ¥2197.00{F 11297, Coo! ! ! !

! ! LCLI0L AT AL CLIALSAT ) ! ! !

! ! ! ! ! ! ! !

5 U DESTILACION | 62 HETANOL ' 0.761000 ! IPzta 7 l0v=00.00 ¢ 83 !
! RZEQTROFICA ! 308 H=HEFTANO 0, 117000 ! NP2 IDLe64.50 ! !

! ! b TOLUEND . 100000 ! !RR73,6400¢ ! !

! ! 'F172100. 00! ! ! ! !

! ! {OLIO.SRT.! ! ! ! !

! ! ! ! ! ! ! !

B ! DESTILACION ! 43 CICLUNEKAND ! 0.100000 ¢ IP 217 0U60.00 0 2L !
! fIZEGTROPICA | 102 ETANOL ! 0.400000 | Wp=20  DLa00.00 ¢ 8% !

! 206 TOLUEMD ! 0.100000 ¢ 1RR=2,2500! ! !

! U133 1-PROPHNOL, ! 0,400000 ! ! ! ! !

! ! 1F102400,00! ! ! ! !

! . LIQ,SAT! ! ! ! !

! - ! ! ! 1

i 0
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TABLA 5.1 CONTTHUACTON

| LDAPLEJR
|

120 PROPLLENO
132 PROVAND

¢ 0,952700 |
b o.03%m !
{F19=227,40!
$CLIALSATD

|

P40 1DL=0.00
{RR=162,341U 4:167.0
1 !

!
|

|

-'PROBLEMA!  OPERACION ! SISTENA | ALIMENTACIOHES ! ESPECIFICACIONES ! REF, !
Lo 1 [ 40 DELACOUN | !
R ! ! ! ! ! ! 1
7 ! DESTILACLON | 122 ACETONA ! 0,230000 ! 10 214,7 10U=50,00 0 83 !
(CONVENCIONAL | 62 KETANOL 1 0,100000 ¢ P=19  10L=00,00 ¢ !

! !t 167 KE, CETONR ! 0,600000 ! 1RR=2.5000! ! !

: E 20 o ! 0.070000 ! ! ! ! !

z '. 1F132100,00! ! ! ! |

! ! DR ] ! ! ! |

! =t ! ! { ! ! |

B 1 UESTILACION ¢ 62 KETOL 10, 100 ¢ P4 N0 4

! RZEOTROFILA | 102 ETAHOL 1 0.200000 ! Wp=2z lDLss000 ! Ay !

! ! 20 RGUA 10700000 ! 1RR=3,0000! | !

! t {F122100.00! ! | ! !

' ! HLI0SAT)! ! ! s !

! el | ! i ! ! |

9 | DESTILACION ! 20 AGUR ! 0,450000 ¢ P2l IDv-00.00 ¢ 3B !
{CONVENCTONRL ! 132 ACEFONA ! 0,500000 ! P=15  J0L=50,00 ¢ B3 !

! ! 409 FURFURFAL ! 0.050000 ! 1RR=2,5000 ! !

! ! IF 4:100,10¢ s ! s !

! ! LLI0,SHT )} ! ! | s

! ! -t ! ! ! ! !

10! DEATILACION ! 122 ALEFONR ! 0.450000 | P47 lov=2000 0 %!

| CONVEHCIONRL § 50 CLOROFORNG ! 0.330009 ! P=20  IDLESOL00 Y 93 )

o L2 HETRNOL ! 0,22000 1 1RR=3.0000! ! !
T ! ‘ {Fi0=100, 00! ! ! [ !

! ! VLTRLSAT,) ! ! ! ! !

! ! ! ! ! ! !
11! DESTILACLON | 90 1-2 DICLORDETING ! 0,450000 | a7 IS0 2
{CONVENCIONAL ! 133 1-PROPANOL 1 0.450000 | p=20  10L=00.00 ¢ 83 !

! ! 206 TOLUEND ! 0,050000 ! 1RR=4,0000} ! !

! ! 122 HCETONA + 0.050000 ! ! ! ! !

! H {F11=100.00! ! ! ! !

| : 1LI0,507 ! ! ! ! !
-------- ! ! ! ! ! ! : :
12} OCSTURCION ¢ O ETILENO ! 0.044030 ! PR U I 10 -V O & B

] [}

A

s !

! !

!
!
|
!
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TRBLA 5.1 CONTINUACTUN,

1
{PROBLENA! DPERACION ! SISTENR

! ALIXENTHCIONES | ESPECIFICACIONES | REF, - ¢
H ! ! A 28 ! DE LA COLUNNG ! |
! { ! ! ! ! ! ! {
43 ! DESTILACION ! 100 ETAND 1 0.026000 ! IP=fR,5 10U=37,00 0 &3 !
! U CONPLEJR ) 182 I~BUTANO {0.400000 ! INP=%0  10L=00.00 ! !
! t ' 181 K-BUTAND 1 0.510000 ! ' RR=5.00001U3?=10.00! |
! | ! 419 K-DECAND ! 0.070000 ! { W 3= 5,00 !
H ! ! 1F21=100.00¢ ! ! ) |
t ! H CLIQLSAT. Y ! ! ' |
t ! ! | | | ! ! !
t 14 ! ABSORCION ! 100 ETAMO 10,930000 ! 0.800000 1P =245.5 !0V=290.00! 83 !
H ! ] {192 1-BUTAND 1 0,040000 ¢ 0.120000 IWP=13  '0L=000.00! t
f | REMERCIOCR ! IRY H=BUTHNO 1 0,028000 ! 0.070000 !RR=0,0000! ! |
' | 1271 H-HERANG 1 0.0602000 | 0.010000 ! | ! !
! t ! If {= 50.H0!F 3=300,00! ) ! |
' l ! 1LE0,SAT, ! CLIRLSAT. )] ! ! |
Tnanaans .l ! ) ! ! ! ! '
Voo b ABSORCION ! 100 ETANO 10,000000 ! 0911000 IP =145,1 1DV=B20.00! 83 |
! ! 1132 FROPAND ! 0,000000 ¢ 0.058000 !NP=12  1DL=000,00! !
H ! {181 H-RUTIMO 1 0.050000 ! 0.033000 {RR=0.0000! ! |
4 ! 1 271 H-HEXNO 1 0,200000 ! 0.000000 !YR=0.0000! ! |
! ' 1 418 K-DECAND +0,750000 ¢ 0.000000 ! ' ! )
' H ! f 1=2100.00{F122900,00! | | |
H ! ! 1{r=-64,0) VAP, SAT D! ! ! !
! 4 se=l ! ! | ! ! !
! b ! DESTILACION ! 271 N-HEVANO ! 0.500000 ! 1Poafd,? IDU=30L00 Y 44
! U AZEOFROPICA ! 102 ETANOL 1 0.500000 ! 'P=10 1DL=00.00 ! t
! ! ! F 62100,00 !RR=5,0000! | !
! | ! 1(T=199,2) ¢ t | | !
! | ' ! ' =t t ! !
UL ) DESTILACION ! 271 H-HENAND ! 0,300000 ! BT Y 111+ B (-
! TCONVENCIOnAL ! 250 HETTLCICLOPENTAND! 0.300000 ! INP=11 1DL=50,00 ! !
! ! ! 102 ETAKOL ! 0.100000 ¢ 1RR=2.0000! ! !
! ! ! 242 BENCEND ! 0.300000 ¢ | | ! [
! ! ! IF 8=100.00! ! | ! |
! ! ! 144,y ! | [ ! |
! ! ! ! ! | [ ! |
! 18 ! DESTILACIAN ! 133 1-PROPANOL ' 0,220000 ! 1P ={4,7 10V=28,00 ! 8 |
! TCONVENCCubBL 1 20 AGUR ! 0.550000 ¢ 'HPsl2 o 1DL=00,00 ! !
! ! ! 163 H-BUTAMUL ! 0. 130000 ! {RR=3.0000! ! !
! H ! IF 5= 50,000 ! ! !
b ! !
i ! |

é HOE RIS V!
! ! !



TAALA 5. CONTINURCIOH.

RLIMENTACIONES | ESPECIFICACIONES | REF.

PROBLENY OPERACION ¢ SISTEMA !

' ! | bou 4 DA |

' ! o ! ! i
D19 L ORSTILACION | 06 RCETITRILD 1 0,000300 ! 0.400000 1P SM.7 (A00 | 43
! L EATRACTIVA 1 20 AGUR ! 1,000000 ¢ 0.000000 !Hp=18  10L=25.,00 ¢

! ! I 122 ACETONI ¢ 0,000000 ¢ 0,500000 !AR=3.0000! !

! ! l IF 5:100.00!F12:50,00 | ! !

! 1 ! L0 SAT, 4 T=135.8) | ! !

! ! ! ! ! ! ! !
{20 ¢ OESTILACION | 12% WEFILACERATO ! 0.050000 ! P47 W00 L 24
! JCONVENCIONAL | 50 CLORGFORM ! 0.200000 ! WPl =290 |

! ! ! 2 HETRNOL ! 0,150000 ! 1RR29,5000¢ 1

! ! I 242 BENCEND 1 8.,200000 ! ! ! |

- ! ! 12 HETUN !0, 440000 ! ! ! 1

! ! ! IF 73100001 s ! |

! ! ! =150 | ! ! !

! ! -l ! ! ! |
D2l U OESTILALION | 62 NETANGL !n.esnuou! P4 V0000 3
' ¢ WEEQTROFICA | 102 FTANOL ! 0,250000 | P2l L4500 |

| ! LU LPROPIL ) 0,250000 | IRR=2,5000! !

' ! N T ! 0,250000 ¢ ! | !

! s ! IF1E£100,00! ! 1 1

! ! ! 21,4 ¢ ! ! 1

| PRS- ! _..,.! N— ._..-l ’ | :
o) DESTILAUION | 169 ETILIGETarn ! unnuuon | O.SOI6O0 1P ST INI0.00T )
! UERTEHTI | 62 METANL L O.000000 ! DLIPATND NP2 DLes6l0 |

! ! L2 Ao ¢ 1,000000 1 0,033700 {RR=0,4000! |

! ! ! IF 32100.000F10:74,20 | ! !

! ! ! [0, SHE DL =181 ! !
lumpmrar vl | | ] | !
Uoat DESTILRCIGN | 122 ACETON ! 0.300000 ¢ P27 IS0 |
! ICOMVEHLIONAL | 50 CLROFORO ! 0,470000 ! P25 1DLEOD.00 ¢

! ! Db MENL ! 0.230000 ! 1RRs10.000! t

! ! L IF1E100. 00! ! | !

! ! ! Or=136.0 1 ! ! !
o2t AESHILACION 1 102 ETRNGL | 0.0200 | 047000 P <176 (D001 54
! ! RZEDTROPICA | 42 BENCEND ! 0.573700 ! 0.000000 1P 1OL=000.001

! ! I 20 RoUR | 0. 163500 ! 0.130000 |RR=1. 100! !

! ! ! IF (=372,000F 4=100.00! ! s

! ! ! s M=) | ! !

! ! ! ! ! |
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IABLA 5.1 CONTIHURCIOH.

|

PRUBLEHﬂ' OPERACION ! SISTEMA ! ALINENTRCIONES ! ESPECIFICACIONES ! REF, ¢
! ! ! I ‘ d ! DELR COLUHNR ! !
|} 1 I ] 1 [}

25 ! DESTILACION ! 62 HETANOL ! 0,000000 | 0.850000 1P =14.7 ’DU-OEI.OB [ B
| RREOTRGPICA | 102 ETANL ! 0,000000 ! 0,050000 thP=43  1DL=26.00 ! !

! D20 AGH ! 1000000 ¢ 0,050000 !RR=3, 0000' ! !

! ! 122 ACETHNA ¢ 0.000000 ! 0.250000 ! ! !

! ! |F 7=50,00 !F22=100.00! ' ! !

! ! 1T, 5) 1 (1299.8) I ! ! |
..... B | ! 1 1
2 ! DESTILACION ! 308 H-HEPTANO ! 0.500000 ! 1,000000 'P =14.7 'OU-ODU.DU' [C I
! EXTRACTIVR ! 206 TOLUEND ! 0.075000 ! 0.000000 'NPz34  10L=355,30¢ !

! o 167 H,E. CETONR ! 0.425000 | 0.000000 !RR=1,0000! ! !

! ! 1F 152200, 00! F2 7= 170,00} ! ! !

! ! 1{T=104,5) 1 (T=173.8) | ! ! |

t-- ! ! ! | ! ! !
! UEJILH(IIJN i 292: BENTEND | 0.000000 | 0,500000 P =34.7 '0v=00.00 % 74 !
! EXTRACTIVA ! 243 CICLOHEXAND ! 0,000000 ! 0.500000 (HP=32  MDLESOLI0 ! !

! | 243 FENIL ' 1,000000 ! 0.000000 !RR=S, 000! ! '

! ! 'F 52700.00! Fad4=100.00! ! ! !

! ! 1 AT276,6) | (T=76,8) ¢ ! ! !
fuem 1= { { ! ! ! !

26 ) DESTILACION ! 242 BENCENO L p.0arnge ! A LI 11111 I & T
ICONVENCIOHAL ! 249 CIELOMERRND ! 0.039424 ! pziz  1bL=50.00 ! !

! L 243 FEmL ! 0,933450 ) 1RR23.0000! ! !

! ! IF102749,90! ! | ! !

! ! 1LIU.SAT.Y! ! ! ! !

! ! James rmmam) ! ! 1 !

23 ) DESTILACION ! 132 PROPAND ! g.650000 ! P =300.0 'DU-GUD o
TCONVENCIONRL | 182 [-DUTTiND ! 0. 100000 ! INP=20 1DL=328.00! !

! ! 181 H-BUTAND ! 0.100000 ! 1RR=1.2195! 1 )

! ! 223 H-PENFAND ! (1, 150000 ¢ ! ! ! !

! ! !F102500,00¢ ! ! ! |

! ! HLla, s, )' ! ! ! !

! e - | ! i §

30 ! DESTILACIUN ! 182 I-BUTAND ! 9.340000 ! ! 'P 21323 'nu~4u [N S
CONVENTTONAL | 181 H-BUTIHD 1 0,330000 ! P21 1OL=00.00 ! !

H 1203 H-PENrnNe R !RR=2.0000! ! !

! ! IF 62100,00p! ! ! ! |

! ! L lo.sarat ! ! ! !

! e A e s o ] wnmma | ! ! ! |
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TRBLA 5,1 CONTINURCLON,

!
{PROBLEMR!  OFERACION ! SISTENR ! ALIKENTACIONES ! ESPECIFICRCIONES !- REF,
! ! ! [ i ! DELR CULUHNH !
!4. I ~._.‘I i | ! !
{31 1 DESTILACION ! 19 HIDROGEND ! 0056800 ! HEF IR 'DU-54 EL
! ICONVENCIONAL ¢ T1 HETAND ! 0.238600 | Ip=1?  40L=00.00 |
! ! 1100 ETANG 1 0.108300 | 1RR=1,0826! !
! ! ! 132 PROPHD {00400 ¢ ! ! !
! ! ! 101 H-BUTAND !0, 133200 | ! ! !
! ! ' 223 H-PENTINO | 0,125000 ! ! ! !
! ! ! IF 9= 88.00! ! ! !
! ! ! Hr=138,03 ! ! ! !
fommmme ) B R ! ! ! ! !
|32 ) DESTILACION ! 100 ETANO ! 0.050000 ! 1P 2300.0 'UI.' 00.00 ! 26
! ICONVENCIONAL ! 132 PROPAND ! (,200000 ¢ INPz10 M0L=20,00 1 49
! ! {161 B-BUTAND 1 0.400000 ! 1RR=5.0000! !
! ! 1 223 K-PENTIIND ! 0,200000 ! ! | !
! ! ! 271 H-HEWAHD ! 0,100000 | ! ! !
! ¢ ! 418 R-DECAH0 4 0,050000 ! ! ! !
! ! ! 'F 5=160,00! ! ! !
! ! ! Hr=i20.2 ! ! ! !
fomwmne e} ! - ) ! ! !
Y35 L GESTTLACION ) 100 ETANO ! 0.030000 ¢ P =250.0 fov=2300 L 28
! LOHVENETONAL | 132 FROPAND ! 0,200000 ! Pzl IDL=00L00 1 44
! ! ! 184 N~BUTRKO ! 0,3p0000 ! !RR=6, 3217 |8
! ! 1 223 N-PENTAND ! 0,7550000 ! ! !
! ! ! 271 H-HENANO ! 0,050007 ! ! ! !
! ! ! IF 82100001 ! ! !
! ! ! HCLIQLSAT, )' ! ! !
frvimmanalunnen 1 | ! { !
39 ! DESTILACION ! 102 1-DUTAND ! .013h9‘1 !P 0,0 (0V=000,00! 14
ICONVEHCIONAL ! 161 N-DUTANO 0511240 ! P17 0L=468.05!
! | 224 I~PENTRND ! 004002 ! {RR=0,9370! !
! 1223 N-PENTANG Lol ! ! !
! ! 201 H-HESAND L0022 ! ! ! !
! 1 308 H-HEPTRHO ! 0.n44619 ! ! ! !
! ! 359 K-0CTAND ! 0,3103% ! ! ! !
! ! 389 H-HONAND L0353 ! ! ! !
| ! 'F 6287%.30¢ ! ! 4
! ! 1(I=100.00 | ! ! !
! —eenad ! ! | !
351 DESTILACION ¢ 100 EFNG | 0.030000 ¢ 0,030000 '.V =290.0 'DU-EU.IJO [
¢ OCOMPLEJR ! 132 PROPAND ! 0,200000 | 0,200000 tHP=16  OL=00,00 !
! ! 181 N-BUTAHO 1 0,370000 ¢ 0,370000 !RR=7.5000iL 3= 3.00!
! L 223 N-PENTIHD ! 0,350000 ! 0.350000 ! 1Hi3=3r.00!
! 1 271 NoENAND 1 0,050000 | 0.050000 ! 10 3288 !
! ! IF 8= 50.00!F 9= %0.00! ! !
t ] ] 1
) | |

(r=213.9 1€r=213,3 | i
] 1

i '

2a3
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CAPITULO 6
ANALISIS DE. RESULTADOS.

Laos 35 probiemas de columnas de separéc;on descritos en el
capitulo &, fueron resueltos con el programa de Sinulacidn de
Columnas de Destilcidn v Absorcior SIMPES. en una computacdors
SFEIRRY UNIVAC 1180,

t.as columnas de separacien fueron s1muladas bajo lss

szguienves haces:

1. Cada praoblema se simuld con los s:iguientes nmetcdos de
calculo de columnas de separacidn:
~Hang-Hanke.
~kaphtali-Sandholm.
~EMC-5F1L.
2. El algoritmo uszedo vare suponer los perfiles iriviales de
temperatura, flujos ~woitzles de licuicn vy vEDUr, Y £lujor
individuales o composiciones de liquido y vapor, fue el mismo para
los tres métndos de cadlculo de columnas de sepatraczdn.

2. Fara la sipuiacidén de las coliuvrnas de destaiacion vy

P
"

absorcicon, 13 unice i1nformacidén adicional & a3 dada e
o

tahbla 5.1, fueron 1los supuestos iniciales para ta Llzmperaturs zn 1

EH

etépas 1 y en la etapa NP, es dacir en =1 daoms y en 2! fondo  de 1

L1

coiumna respectiversnte.
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4. Lvs métodos de calculo de propiedades termodinamicass
relaciones de equilibric y entalplas de 1liquido v vapor, se
seleccianaron de acuerdo a los recomendados para cada sistema y/o a
la informacién discponible de parametraos de interaccion. Los

criterios seguidos fueron los siguientes:

SISTEMA AFLICABILIDAD
METODDS DRE CALCULO DE RELACIONES DE
EQUILIBRIO Y ENTALPIAS DE LIQUIDO Y VAPOR.
Soave, Peng~-Robinson virial/UNIQUAC

Spave-Mathias

—Alto contenido de Buena -

hidrdégeno.
~Fracciones ligeras Excelente -

::del petroleo

C‘Compuestc moderadamente Excelente Excelente
polares
-Compuestos muy Buena Excelente
polares

S. Los criterios de convergencia seleccionados para los
métodos de cAlcula de columnas de separacion y para los métodos de
cdlculo de propiedades termodinamicas fueron estrictos, de 1.0E-0%

para los primeros y de 1.0E~24 para los segundos.
Los punues analizados en cada problema fueron los siguientes:

1. Factibilidad y exactitud de los resul tadas de: la
simulacién.

2. Numero de iteraciones.

3. Tiempo de CPU.

4, Influencia de los métodos de calculo de  propiedades
terhadinAmicas en los resultados de ia simulacioen de las calumnas
de separacidn.

§. Problemas diviciles.
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Todaos los problemas fueron simulados con los tres m&todos,
excepto los problemas 14 y 15, debido a que las métodos de
Wang-Henke y Napntali-Sandholm, no estan adaptados para " simular

columnas sin condensador y/o sin rehervidor.

Los resultados de la simulacién de cada prablema se reportan
en dos tablas:

En la tabla 6.1 se presentan las composiciones de . los
productos, destilade y fondos, asi como de las corrientes de
extraccidén lateral de liquido y/o vapor, la temperatura del domo vy
del fondo y la carga térmica de condensador vy rehervidor. Estos
resultados corresponden a los obtenidos por el método de BMC-SFL, y
en los casos donde no se alcanzd la convergencia, s2 reportan los

obtenides por el método de Naphtali-Sandholm.

Resultados de los problemas propuestos tomados de la
literatura, se reportan en la tabla 6.2. La informacién contenida
en esta tabla se reduce en la mayoria de los casos a las
recuperaciones en el destilado y en el fondo, s¢lo para é de los 35
casos reportados no se encontro ningun tipo de informacién. Los
datos recopilados provienen en su  totalidad de simulaciones con
diversos algoritmos vy métedos de calculo de propiedades

termodinimicas.

La tabla 6.3 contiene infermacidén acerca del numero de
iteraciones y el tiempo de CPU consumido en 13 simulacion <de les
columnas de separacién por los métodos de Wang-Henke,
Naphtali-Sandholm y BMC-SFL. También se reporta el método de
caiculo de propiedades termodindmicas empleado en la simulacién de

cada columna.

Las figuras &6.1 a 6.35 y b6.1a a 6.35a muestran los pertiles
finales de temperaturas y de flujos totales de liguido y vapor para

todos las problemas presentes en la tabla 5.1,
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Del anilisis de estas tres tablas se puesde destecar los

siguiente:

1. Factibilidad y exactitud de los resultados.

La comparacién de los resultados de la tabla 4.1 con los datos
reportados en la tabla 6.2, fué excelente para el S0% de los casos,
problemas 1, 4, 5, &, 8, 9, 10, 11, 1I, 13, 14, 17, 18, 19, 20, 31,
33 y 34, donde la diferencia entre los resultadeos de la literatura
y los obtenidos con el programa SIMDES, en lo que se refiere a las
‘recuperaciones no fué mayor al 2%. Para los problemas 2, 3, 7. 15,
16, 24, 25, 29, 30, 32 vy 33, que representa aproximadamente el 30%
de los problemas, la comparacidn es busra con desviaciones maximas
del '6%. Para los prcblemas restantes, casos 21, 22, 25, 264, 27 .y 28
no hubo datos para comparar, observargess s6la cdalitativamente una

nayarss dosviacicnes se

adecuada distribucioen de productos,

encontraron en las columnas de szeperacién cuycs sistemas de
componentas tenian un comportamients altsmente po  ideal, no  se
disponia de parametros de interaccior pare las ecuacienss de estado

y el modelo de solucion, o estaban disponibles en {orma incompleta.

- Cabe destacar que tocos los problemas mostraren una adecuada
distribucién de los componentes en ios productos destiledo vy
fondas, aun en =1 problema 18 en el cual apareczn 3 fases en . las
etapas 8 a 12, segun reportan Block y Hegner(8). i.a soluzion
obtenida corresponde a la de dos fase. siendo adecuada para la

prediccion de la distribucién de productos en el destilado.

Otro problema ern el cual se <puspechaba la prasencis de % fases
en las etapas del domo, es el casgs 24. Prokeopakis y Seider(S4)
mostraron que las condiciones de operacion de esta columna no  dan
origen a la furmacion de 7 fases an ainguna ztsea de e columna,
por lo que los resultados obtenidrs para este prablema pueden

considerarse buenos.

2. Numero de iteracirmnes.
Como puede observarssz en ia tacla &.7. ol retads de  BMC-8FL

propuesto er este trabaje. convirgio para toose  ios probliemds
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excepto para el problema 33, £1 numero de iteraciones fu¢ casi
_siempre menor para este métodn. ya que no se consideraron las
iteraciones del ciclo interno, donde se especifico un maximo de S
iteraciones. El método de Wang—Henke en la mayoria de 1las casos
requiria el mayor ntmera de iteraciones y para los casos 1, 5, 10,
16, 18, 19, 20, 21, 23, 25 y 27 la convergencia na fud alcanzada,
Para el métpdo de Naphtali~Sandholm, el nimero de iteraciones fue
ligeramente superior al reportado por el mnétado de EMC~SFL. no

alcanzandose la convergencia salo en los problemas 12 y 34,

3. Tiempo de CPU.

Para los oproblemas de facil coavergencia, es decir para
agquellos que se simularaon en poras iteraciones, el menor tieampo de
ejecucidn lo registrd el métoda de Wang-Henke. Cuando &l problema
er4s dp dificii convergencia, el método de Naphtali-Sandhoim
registro el menor. tiempos de ejecucidn. La simulacidn de las
columnas de separacion por el método ds  BMC~SFL  siempre requiric
tiempos de ejscucién superiores a los ohtenidas por e: método  de
Naphtali-Sandholm.

4., Influencia de. las 6 métados de calculo de propiedades
tarmodindmicas en los resultados de la simulacidén de calumnas de
separacion. i

El métode de cilculo de relaciones de zpuilibrio v entalplaes
de liquido y vapor, se eligio de acuerda al recomendade para el
sistema de componentes manejado., Para los prablemas cuyoss =sistemas
de componentes astaban integrados por hidrocarburos nro aalares vy
ligeramonte palares, casas 2,3,12,13,14.,15,30,31,32,33,34 v 35, se
seleccions la ecuacidn de Spave. La prediccidn del  comportanienta
de estos sistemas con la ecuacion de Soave, fud de exceleite a

"buena, salve para el caso 3y para el cual no se disponis .ae
parametros de interaccidn. E1 uso de otras ecuaciones de  sslade,
cams la de Peng~Robinson o la de Soave-Mathiaz, ne moadidiiced  las
resultades. Fara sictemas de componentes polares. que comprenden el
resic de los casos, se #£ligid el métoda de Virial/UNIQUACD. Cuando
se disponia de parametras de interaccion para todos los coaponentas

del sistem: e simular, las resultados obtenidas par este metcdo
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fueron excelentes, casos i, 4, S5, 6, 7, 8, 9, 10, 18, 19, 20, 21,
22, 23, 29 y 246. Cuando los parAmetros de interaccién no estaban
dispbnibles o incompletos, los resul tados ohtenidos fueren
ligeramente mejores que los propercionados  par  una ecuacisen’ de

estado, casos 11, 16, 17, 27 y 28,

5. Praoblemas dificiles,

—~Mé&todo de BMC-SFL.

El método de BMC-S5FL muestra una convergencia lenta para
columnas de absorcién, como se deduce del qran numern de
iteraciones y el gran tiempo de ejecucidn consumido en la
simulacién de los problemas 14 y 15, Para sistemas de componentes
no polares, existe un aumento en el tiempo de ejecucidn con el
aumento del nUmero de componentes, debido a que el numeEro de
ecuaciones a resolver aumenta, creciendo en forma eiponencial el
nimera de elementos del jacobiano. Tal es el caso de los problemas
31, 32, 33, 34 y 35. En sistemas de componentes polares este método
muestra dificulad para converger, empleandc gran numero de
iteraciones y gran tiempo de ejecucidn, pero alcanzando siempre 1la
convergencia. Este comportamiento puede deberse al método de
convergancia de las ecuaciones no lineales empleado. Este método
estd digefiado para resolvar sistemas de ecuaciones cuyg Jjacobiano
es disperso y bandeado, mediante la linearizacidn de las ecuaciones
y su solucién por descampesicién trisngular directa.

-Método de Naphtali-Sandholm.

El método de Naphtali-Sandholm es el mis estable, converge en
no mas de 10 iteraciones para tados leg casos. Sola dos  problemas
no pudo converger, el caso 12 una columna de destiiacion compleja
con un sistema de componantes ro polares de puntos de  ebullicién
cercanos, y el caso J!, una columna de destilacidn convencional con
un sistema de camponertes conteniendo hidrdgeno. Al dgual que el
método de BMC-SFL, al aumentar el numerc de componsntes aumenta el
tiempo de ejecucidn, en forma mas pronunciade  dehids a gque el
nimers de etaacicaes a& resalver 20 mavor. Para sistenas de

componentes polarss el métodc Comverone sin dificultad,



~Método de Wang-Henke.

-fste es el métoda mas eficiente en problemas con sistemas de
componentes no pclares o ligeramente polares. En sistemas de
componentes no polares pero de puntos de ebullicidn alejados, 1la
convergencia es lenta consumiendo gran numero.de iteraciones y gran
tiempo de ejecucién. Esto se debe a que las temperaturas de burbuia
calcutadas para cada etapa son muy sensibles a la composicion,
sobre todo cuando se tienen componentes incondensables. En sistemas
de componentes polares, la convergencia es lenta y .en el 304 de los

casos no se alcanza.



TABLA 6,1 RESULFADOS DE LOS PROBLEMAS DE COLUMNAS DE SEPARACION
OBIENIOUS CON EL PROGRANA SINDES,

ey

{PROBLENA! SISTENR ! DESTILADO T PRODUCTD ¢ EXTRACCION ITENPERATURA!CARGA TERMICA
! ! ' tOUAPOR  LIOUIDG !DE FONDOS ) VAPOR  LIOUIDO ! (F) ! CRTU/MRY
! fma- ! ! t ! ! ! !
©o1 122 ACETONA ! 0,973607 ! 0.016125 ! ! P03 0 ) QCm-2436765
! ! 62 HETANOL ! 0.003082 | P09 ! 1 TB=1M0.4 | GR= 2980000
1 {20 AGUA 0023031 ! ! 0.737078 ! ! ! !
' ! ] | 4 ' | ] |
Co2 AL ! 0318672 | ! 0002361 ¢ ! 1 I0:20.8 | QUs-B314455
! {305 METILCICLORERANO | D.557551 ! 1 0.003004 ! ! {18335 ! OR= 907757
! L% ETILBENCEND | (.026677 ! 1 0IMe ! ! ! !
! ! 243 FINOL ! 0,000000 ! ! 0,607 ! ! ! :
| I 1 L ) | t { 1
Y31 305 HETTLCICLONERAN ¢ 0.89%339 ! ! 0,007088 ! | ! 10=215.0 ! 0C=-1394636
! ! 286 TOLUEND 1 0.100651 ! 0109481 ! ! ! 1823101 ! OR= 1366215
! ! 243 FENOL +0.000000 ! ! 0.674431 ! | ! !
! i I 1 ' ' | | \
Do 300 WKEPTI ! L 0,220085 ! 0004475 ¢ ! (R R LR
! ! 286 TOLUERD ! ! 0,006439 ! 0,953587 ! ! ! TB=225.0 !} OR= 1450437
! ! 167 HE. CETOM ! 1 0.77147% ¢ 0.042338 | ! ! ! '
! ! ! ! ! ! | | 1
Y5 A2 METANL ! V0L PEI0 T 0.813630 ¢ ! | Th=139.6 ¢ L0=-4439302
! L 308 N-HPTANY ! | 8.181395 ! 0,000001 ¢ | {TB:147.0 ) OR= 4501302
! ! 295 TOLUEND ! | 0.055564 ! 0186389 ¢ ! ! '
! Voms ! ! ! ! ! ! !
Do 43 CHCLONERAND b0, 166646 ! ! 0,000000 ! ! ! 10=163.6 1 0C=-2236528
! ! 102 ETANOL ! 0.660201 ! ! 0,603699 ! ! | §B:204.7 | OR= 3265711
! ! 285 TOLUENO 0,166 ! ! 0.002992 ! | ! !
! ! 133 1-PROPRHOL ! 0008451 ! 1 0.967309 ¢ ! ! !
! ! ! ! ! ! ! ! !
LT 1122 WETONR ! 0.452101 | ! 0007834 ¢ ! ! IB=157.5 { 0C=-1668394
! ! 62 METANL ! 0,16303 | ! 0,035948 ! ! ! TB179.5 1 OR= 2339747
! !0 MLE, CETONR ! 0,38475 ! 0.815235 ! ! ! !
! ! 20 WOUR £ 0,000000 ¢ 1 0. 140000 ! ! ! !
! ! t ! ! ! | ! !
Yo b B2 HETAROL ! ! 0,200000 ! 0,000000 ! | L D=169.9 | QC=-3333928
! t 102 ETAMOL ! ! 0,400000 ! 0.000000 | ! } 182212.0 | OR= 3408504
! !0 AGUR ! ! 0,400000 ! 1,000000 ! ! ! !
Lumaueseml ! ! | | 1 o !
3t AR ! ! 0.033876 | 0.066124 ! ! PI0:133.) ) ace-22nsiey
122 ACETONA ! ! ! !
! ! ! !
! ! ! {

469 FURFURAL

0.

0.966124 ! 0,033876 !

0.000000 ! 0.1065000 !
] ]

! 18:199.3

(R= 2260516

i 0

|
'
I
)
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' PROBLENRI

1.252084 !
!

SISTEHA j DESTILANG ! PRODUCTD ! EXTRALCION | TENERATURA! CARGRA TERHICA [

! ! tOVAPOR 0 LICUIDO DE FONDOS ' VRPOR  LIQUIDD ! Y - GBIOAMRY |
{ ! ! ! ! ! ! | ! |
110 1 132 RCETORA | 0.487926 1 0.499266 ! 0,360933 | ! | T0=135.4 | 0C=-3485760 !
! ! 80 CLORQFORKO ! 0.167760 | 020061 ) 0.630059 ! ! ' TB2148,5 ¢ 0R= 3761051 |
! {62 HETAHOL U 0.344384 1 0.302273 ) 0,000002 ! ! ! | !
! | ! | | ! | ! | !
Uodl b 90 1-2 DICLORGETANO | 0,¥557%6 | !0, 144205 1 ! t70=103,4 ! 0C=-3029591 |
! | 133 {-PROPRNOL | 013802 ! b 0.757428 ! ! ! T6:200,8 | DR= 37p903 |
| ! 286 TOLUEND 1 0.01717 ! b 0,060283 ! ! ! ! |
| ! 122 RCETONR 1 0,099945 ! 1 0,000014 ! ! ! ! !
| ) | | | ) | | X .
H . ' H i ' ] . ' 1
{12 ! B0 ETILEWD ! 027268 ! t0.000000 ! ! 0,003530 ! 074,94 | 0C=-9074318 |
| ! 120 PROFILENO P 0LP22640 ! b 0.620055 ! D0.905446 ¢ 18290,3 ! Rz 9135795 |
| \ 132 PROPARO P 0.004712 ! N RYEIS I D 0.01L0M ¢ | |
! |memsnmumnncuneans asmn | ! ! ! ! ! ! |
1131100 ETAND ' 10,0522 ! | 0.0000% | 0,010568 ! 0,000000 ¢ D= 23,5 ! gCx 1513020 |
! i 162 1-BUTAND }0,790255 ! L 0.103970 ¢ 0.751906 ¢ 0.201967 ¢ TB2130,3 ! OR2 1B9LP64 |
! ! 184 HBUTAND 1 0.157119 ! b0,755560 ¢ 0.250806 1 0.TTNRR ! ! |
! ! 418 H-DECAND 1 0.000000 ¢ }0,440642 ! 0,000000 ! 0.024971 ! ! !
! ! ! ! fomnsvamnon ! ! ! ! |
YO 100 ETAKD ! 0.90689% ! b 0,005027 ! ! L0 0,3 ! ag= 0,00000 |
! {182 J-BUrANO b0,004269 1 0,564535 ! ! ! TH=208,4 ) OR= 1699741 |
! 1191 NeBUTAIO ' 0.003622 ) !0, 351061 ! ! ! ! i
! b RTL NeHEXAND 10,0000 ! 10,0617 ! ! ! ! i
! ! ; ! ! ! ! ! ! ! !
11800 ETANO ! 0.958872 ! ) 0,406980 ! | UoTD=36,7 ¢ 0CE 000000 !
! ! 132 PROPANO 10030182 ! 10,087746 | ! VOTRS39.9 ! OR= 0.00000 !
! {181 N-BUTAND ! 0,004818 ! 10125443 ! ! ! ‘ !
! {271 N-HEXAKD ! 0.001067 ¢ 109192 ! ! ! !
! U418 N-DEFANO 1 0,000031 ! | 0.302661 | | 1 | !
1 ! ! ! ! ! ! ! [, |
{16 | 271 H-HENAND ! 0.667380 | 1 0,420065 | ! §T0=136,6 1 ag=-2139167 1
! 1102 ETANOL 10,3362 | 10571 ! | P 1821372 ) ORs 872645 !
tor el ! ! ! ! ! | ! !
UofP L 2T H-HENANO ! 10362300 | 0.857692 ! ! ' I0=140.6 ¢ 0C=-2096958 !
! | 250 HETTLCICLOPENTANG! D 0266284 ¢ 0.533710 | ! UTEBL,T ¢ ORe 1984212 !
! | 102 ETANOL ! | 13,199993 | 0.000007 ! | ! ! !
! ! 242 ELNCEHD ! ! LATIES | 0,428505 | ! ! ! !
! ! ! ! ! ! ! ! | !
U1 ! 133 1-PROPRNOL 10,359352 1 0,027 ! { 1 10=190.0 | Q¢Cs-15547%6 )
! 120 AGUR | 0.59905) ! ! 0.720355 ¢ ! D TR=197.4 ¢ OR® 179864 )
! | 183 H-BUIAHOL 1 0.041588 ¢ ! ! ! ! !
( 1 1 (] t 1

- i i i i 13
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1
1
1
1
(
j
1
!
1
'
|
\
i
'
!
|
|

! 243 FENOL

0.13119

991436 !

1
o IPROBLENAL  SISTCNA b DESTILAD ! PRODUCTO | ETRACCION ITENPERRSURRICARGA TERNICA
! i ©OURPIR  LICUIDD (DEFONDOS | VAPR  LIAIOO ! Y ! GBTUR)
1 i 1 (] (] (] | ] ] "
. b . i b 1 i \ .
D19 | 6 CETONITRILO ! 0,000005 | 0,039999 ¢ ! ) 0335 ! QC- 120318
! 120 Bl ! L 0,05941 ! 0768032 ¢ e L TBIS2 ! OR= 1201631 |
! {122 ACETONR ! 0940154 ¢ 0.171969 ! ! ! !
! ! : ! ! { ! ! ! |
£ 1129 METIAGETRID ! 0.066559 | 0,043039 ! ! D TD033.0 oL 4162
! L oS) CLORGFORMD ! L Q.000 | 0,269527 ¢ 1 CTBL3.S | OR 4208103
! {6 METANOL ! [ 0.363795 | 0,054042 | ! ! [
! ! 242 BEATEND ! ! 0,069281 ! 0.253652 | e [ !
! ! 122 ACETOHA ' ! 0,446326 | 0.300740 ! ! ! !
! ! ! ! ! ! ! ! !
Poalol 2 ETAML ! £ 0497622 1 0,047400 | 1 $TIE160,2 ) QLSS50
! {102 ETAL ! 50, 378551 ¢ 0. 144822 ! ! ETE1O3D ! QRS 2569129
! |IE BOPRML ! | 0.007%%5 ! 0,448249 ! ! ! f
! L2 el ! £ 0u116132 ¢ 0,359529 ! ! ! !
[ [ J— [ ] ] {an | ] :
PR 69 KETILACERTD 1 0.253059 1 0. 115219 ¢ ! {TR:53.8 ) QC-1276535
! {8 HETAHOL ! ! 0.240676 | 0.257460 ! ! §TBEI62.6 | ORe 249850
! ! 20 el ! ! 0.506465 ! 0.627331 ! ! ! !
1 | ] 1 ] (] (i 1 (]
2! 122 RCETN £ 0,003034 ¢ ! 0,39999 ¢ ! {0 ! QLe-dne3TL
! £50 CLORIFURMD 1 D.541663 ! 0, 412¢79 | ! LIBEIBLY ¢ ORe 071086
{ {62 HETANOL 10,3554 ! !0, 199252 | ! ! !
! ! ! ! ! ! ! |
Coln e ! 0.20065 ! ! 057200 ¢ ! {04559 ! QCz-4413859
: {242 BENCEH { 0.526570 ! £ 0.127780 | ! | TB168.8 ¢ OR= 865089)
! 120 a6t 10,191769 ¢ ! 0,000000 ! ! ! !
ansanre fenr ! ' ! {+: ! ! !
251 R KETRNOL ! 1 0.097263 | 9,5037% | e DT0IA ) 0134
{ 102 ETAHOL ! ! 0,000140 { 0040293 | ! | TBEIEQ,2 ! ORe 15155
{20 AGUR ! ! 0,025317 ! 0.490240 1 ! ! ! '
1 122 ACETOR ! £ 0072200 ! 0,017671 ! ! | !
] [ £ 1 (] ] | ]
%1308 H-HEPTAND ! L O.719001 ¢ 0909047 | ! { 101609 ) AC=- 10152729
! 286 roLUEHD ! { D.04L765 | 0010953 ! ! | TB=209.4 1 OR= 1034709
UISP . CETON £ 0.239234 ¢ 0,000000 ! 1 ! !
i ] ' 1 1 | | ]
2T Y 242 DEHCEND i ! 0,592100 ¢ D,027018 ¢ ! L0171 ! OCe-31833
U9 I ! L 0,4000 ¢ 0,039424 | ! [ TB328.3 ! OR=16315033
! 243 FEROL ! £ 6.00000 ! 0,933458 | ! ! !
fummms e ! ! ! ! 1 : !
2 242 BENCEND ! ! 0361026 ! 0.002927 ! | L 10190.3 | OC=-330415
{249 CICLONERRD ! { .507700 ! 0,005623 ! l { TBI6S.0 | OR: 2036465
! ¢ 11 0.9 ! | f
1 ] [ ]
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I 271 H-HEXANO
]

08127 1 0,012360 ¢ 0,000002 !

*PROBLENRY SISTEMA ! DESTILADD { PRODUCTO | ENTRACCION |TEHPERATURR CARGA TERNICA !
! ! Liouroo 'DE FUNDUS' VAPOR  LIQUIOD ! ) | ETuRR) !

! ! ! ! ! ! !

29 ¢ 132 PROPAND ! ! 0.933530 l 0.037874 I ! 110=140.8 | 0C=-3702026 1
§ 182 1-BUTAND ! ! 0,043127 ! 0.208456 ! ! IB=263.2 | (R 4039356 !

| 181 H-BUTAKO ! ! 0.017239 | 0,257022 ! ! ! ! !

| 223 N-PENTANO ! ! 0.000104 ! D.435848 ! ! ! ! !

(] 1 I ] | (] ) () (]

! ! ! ' i g i { i
30! 182 T-BUTAKG ! 0605364 ! ! 0.163081 | H P I0:183.6 ! 0C=- §9B549 !
1181 H-BUTANO ! 0.386231 ! ! 0.232512 ! ! ! 18:192.8 ) GR: 910521 |

1 223 N-PENTANO ! 0,008405 ! ) 0.544397 1 ! ! ! 1

| ! ! ! ! ! ! | !

31 ! 19 HIDROGEKD ! 0.003446 ! ! 0,000000 ! | 1102 72,0 | OC=- 435537 !
! Y RETAND ! 0,350531 ! ! 0,000000 ! ! Llg=ele | OR=- 530941 !
1100 ETANO ! 0.150278 ! ! 0.000026 ! ! ! ! !

¢ 132 PROPAKO b 0.404265 | 1 0.027949 ! ! ! ! |

b 101 W-BUTAKD | 0,01473 | | 0,500582 ! ! ! ! !

! 223 N-PENTRHO 1 0,000007 ! ! 0.351444 ¢ ! t ! !

| | ) | | ' \ ' |
32! 100 ETANO ! ! 0.247481 ¢ 0.000647 ! ! ! 102104, 1§ 0C=- 693883 !
! 132 PROPANG ! ! 0,657385 ! 0.085634 ! ! | TBI273.Y ) ORs 834526 |

' 181 N-BUTAND ! 1 0,093004 | 0,476749 ! ! ! ! !

1 223 Nr-PENTAND ! ! 0,002142 | 0.249464 ! ! ! ! !

t 271 N-HEXAND ! ! 0.000058 ! 0. 124905 ! ! ! ! !

! 418 H-UFCAND ! ! 0.000000 ! 0,062501 ! ! ! ! !

! ! ! ! ! t ! ! !
331100 ETAND 1 0.130430 | ! 0.000001 ! ! UT0=115.5 | 0Ce- 855083 '!
} 132 PROPRND ! 0840629 ! ! 0,008254 ! ! ! 18=264.1 | OR= 1116381 !

1 181 N-BUTANO 1 0.020918 ! b 0.ApdRrt ! ! ! |

1 223 R-PENTRNO ! 0,000023 ! ! 0.45453 | ! ! ! !

! 27t N-HESARD ! 0.000000 ! ! 0.064935 ! ! ! ! !

! ! ! ! ! ! | ! !
3! 182 T-BUTAND ! ! 0,025630 ! 0.000010 ! ! ! 10=128,5 | QC=-7609400 '
t 181 N-BUTANG ! 10,953950 ¢ 0.003660 ! | | 18=340,0 | OR=)0SEEQON !

| 224 1-PENTANO ! ! 0.019040 ¢ 0,066350 ! ! ! ! !

) 229 N-PENTANO ! ! 0.002520 ¢ 0,033850 ! ! ! ! !

! 271 N<HEVARD ! 1 0,000020 ! 0.036320 ! ! ! ! !

! 308 N-HEPTRKO ! ! 0,000000 ! 0.035770 ! ! ! ! |

! 354 H-0CTAND ! ! 0,000000 ! 0.666750 ! ! ! ! !

! 30 N-NONRND ! I, 000000 ! 0,075930 l : ! ! !

35 L 100 CTAND V0174785 ! ! 0,000003 ! ‘ 0,000456 ! | 0.020809 ! ! 10=109.8 1 QC=- Q48617 !
1 132 PROFAKD 1 0.821570 | ! 0.001068 ! 0,085080 | 0.891968 ! 6:263.7 ! OR= 1329569 |

1 181 N-BUTAKO { 0.006637 ! | 0.295694 ¢ 0.6509%8 | 0.006324 ! ! !

! 223 N-PENTAKD 1 0,000005 ! | 1,598308 | 0,250546 ! 0.600817 ! ! !
+0,000000 ! [ E !

! ! ! d




238

TRBLA 6,2 RESULTADOS OF LOS PROBLEMAS DE COLUMNAS OF SEPARACION
TORO0S OF LA LITERATURA.

'PROELEHR' SISTENR ! QESTILAND ! PRODUCTO | EXTRACCION | TENPERRTURRL CARGA TERMICR !~ REF,
! ! VRPOR . LIQUIDD {DE FONDOS l VIPOR  Llowtpo ! Ry D BTUAR)Y !

l 1 | § et ) | | 1

Yol 1122 ACETONA ! 0.967000 ! { 0.017800 ! ! | ! Vo

! ! 62 NETANOL ! 0,003500 ! ! 0245600 ! ! ! ! [

! ! 20 ABUA ! 0.029100 ¢ ! 0.735600 ! ! ! 1

1 | | i { 1 ! 1 ) |

Yo 35 R-OCTAKD ! 0,205700 ! ! 0.000000 ! ! ! ! on

! ! 305 METILCICLOREXAKO ! 0.570900 } ! 0.008100 ! ! | ! !

! ! 325 ETILAENCERD ! 0,021700 ! 1 0.116600 | ! ! ! !

H ! 243 FENOL 0121700 ! 0.663300 ! ! ! ! !

] 1 A () 1 } : | ! :

! 31305 METILCICLOHEXAKD ! ! 0,913800 ! 1 0.005100 ! ! ! ! [

! | 266 TOLUEND ! 0,057400 ! 10,124300 ! ! ! ! | B

! {243 FENOL ! 0,026800 ¢ {0,670400 | ! ! ! !

! ! ! ! | ! ! ! ! |

Y4 1308 H-HERTRND ! 10,220100 | 0004100 | ! ! ! [

! ! 206 TOLUEND ! 1 0,007500 1 0,358500 ! | ! ! (.

! 1167 M.E. CETONA ! 0.772400 | 0.037400 | ! ! ! !

! ! ! ! ! ! ! ! | !

Po§ o) B2 RETANOL ! §0,766700 1 0.807000 | ! ! ! o8

! ! 308 H-HEPTANQ ! 1 0.181400 ! 0000000 ! ! ! ! !

! 1 286 TOLUEND ! 1 0.051500 ¢ 0. 1'33000 ! ! ! ! !

1 Vamm 1 { | ( ' 1 1

Y61 249 CICLOHEXAND ! 0,366700 ! ! 0.000000 ! ! ! ! toa

! 1102 ETAROL ! 0.661500 ! | 0007600 | ! ! ! [

! ! 286 TOLUEND ! 0.163700 ! 0,004400 ! ! ! ! !

! ! 133 1-PROPANOL ! 0.008000 ! ! 0,908000 | ! ! ! I

{ [ | ) | | 1 1 | !

Yo7 122 ACETONR ! 0.44710n ! ' 0,012900 ! ! ! t R

! ! 62 HETANOL ! 0.19000 ! ! 0,002300 ! ! ! v IR

! ! 167 H.E. CETONR ! 0.219500 ! {0.980100 ! ! ! b

! 20 AGUA ! 0.135500 ! ! 1004100 f | ! ! -

! ! ! ! ! t ! ! !

Y8 ! 62 METANDL ! ! 0,200000 !} | 0.000000 ¢ ' ! ! f0=176.4 ! !4

! ! 102 ETANOL ! ! 0,400000 } 0,000000 ! ! ! TB212.0. [

! ! 20 A6UA ! 10,460000 ! 1000000 | t ! ! !

[ IO | ! ' i ! 1 ! 4 !

Y3 20A6e ! l 0.034400 ! 0,665600 ¢ ! ! ! I %

! 1 122 HCETONA ! 1 0,965600 ! 0,03:4400 ! ! ! ! I8

! ! 463 FURFURAL ! 1 0.000000 ¢ 0.100000 ! ! ! ] !

! t ! ! ! | | ! ! !




)
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{PROBLENAL SISTENR ! DESTILABD | PRODUCTO | EXTRACCION ITENPERRTURAICARGA TERKICA ! REF.
! ! ' VAPOR  LIGUIOD OE FONDOS ! VAPOR  LIQUIDR ! ) ! (BYUHR) !

! ! ! ! ! t ! ! ! !

Do ! 122 RCETONR ! 8,491300 ! 0,434800 { 0347400 } ! ! ! [
! ! 30 CLORDFORMQ ! 0.159000 ! 0.204300 ! 0,652600 ! ! ! ! [
! ! 62 HETRMOL t 0,309200 ! 0,300300 ! 0,000000 ! ! ! ! !

| ! ! ! ! { ! 1 ! !
to1t ! 90 12 DICLOROETAKO ! 0.774600 ! 10, 125400 | ! ! ! Yoo
! {133 1-PROPANOL ! 0.125300 | ! 0.774700 | ! ! ! Vo8
! 1 286 TOLUENG ! 0000400 1 ! 0.09%00 ! ! | ! !

! ! 122 ACETONR ! 0.09%600 ¢ ! 0,000200 ! ! ! ! !

! ! ! ! ! ! ! ! ! !

! 12 ) B0 ETILENO ! 0,312500 ! | 0.000000 ¢ ! 0.,001600 ! ! [
| ! 120 PROPTLEND ! 0.685000 ! ! 0,801500 ¢ ! 0,991500 ! ! !

! ! 132 PROPRHQ ! 0,002500 | 10,138500 | ! 0,006900 ! ! !

! ! ! ! ! ! ! ! ! |
Y13 1100 ETANG 1 0.052700 ! ! 6,000000 ¢ 0.010000 ! 0.000000 ! ! [
! ! 162 1-BUFAND ! 0.831400 | ! 0.075¢00 ! 0.799600 ¢t 0.160100 ! | !

! ! 181 N-BUIHHO ! 0.115800 ! ! 0,703800 ¢ 0.190200 | 0.814200 ! ! !

! ! 419 N-DECAND ! 0,000000 | 1 0,140500 ¢ 0.000000 ! G.025700 ! ! |

! ! { ! ! ! ! ! ! !
Y18 L IONETRND 1 0,997900 ! ! 0.000000 ! ! ! o8
! ! 182 1-BUMRND ! 0.009500 ! ! 0.567300 ! ! ! ! !

! ! 181 H-BUTAHO ! 0.002500 ! P 0.361000 ! | ! !

! ! 271 H-HENAHO | 0.000000 ! 4 0.056100 ¢ ! ! | !

! ! ! ! | ! t ! ! !
'15 1100 EFaND {0.941700 ! ! 0269900 ! ! ! ! (IS
! ! 132 PROPANO ! 0.043200 ! 1 0056000 ! ! ! ! !

! ! 181 H-BUrAHC 1 0,007400 ! ! 0,159300 ! ! ! ! |

! ! 271 H-HERRHD 1 0,000600 ! ! 0,108400 ! ! ! !

! } 418 H-DECRND ! 0.001100 ¢ 1 0.411408 ¢ ! ! | {

! ! ! ! ! ! ! ! ! !
Pols 201 NHEXND ! 0.753000 ! ! 0,391600 ¢ ! L 10151 ! [
! ! 102 ETANOL ! 0,247000 ! ! 0,608400 ! ! ! TB=13S ! !

! ! ! ! ! ! ! ! | !
Yo7 L 2nl NHERAHD ! ! 0.350400 ! £.24%600 § ! | T0=142,2 | .}
! ! 250 HETTLE]CLOPENTRKO! ! 0,271700 ¢ 0.328300 ! ! } TBst6L? ! !

! | 102 ETANOL ! !0,200000 ¢ 0.000000 ! ! ! | |

! ! 242 BENCENO ! | 0.177900 ¢ 0422100 ! ! ! ] !

! ! =l ! ! ! ! ! | !
110} 133 1-PROPANIL 10,3492 | 10041094 ¢ | ! F0=19La -
! ! 20 AGUA 1 0,61%607 | 1 0.691971 ¢ ! ) 18:198,7 ! !

! ! 163 H-BUTRNOL ! 0,000840 ! { 0,266935 | ! ! ! !

1 t ] { -t | ! § | |

i
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!
'PRUBLENR

l'i

! SISTENA

DESTILADD

VRPOR

! pROQUCTC !
LIoutoo ‘DE FONOOS
]

EXTRACCION

VRPOR

LIuIco

{TENPERATURAICARGA TERMICA | REF.

F

@TUHR

! B6 RCETONITRILO
! 20 RGUR
123 ACETONA

0.050000 !
0.010000 1
0,340n09 I

0060000 !
0.800000 ¢
0. 140000 |

+
\
+
+
1
1

{ T0s134.6
! Bz152.6

43

|
I
l
1
!
.
o
I
'
'
4
.

! 129 HETILACERATD
50 CLORDFORAD
62 HETAMNL

b 242 DEHCEND

! 1;2 RCETONA

0 ﬂu?uD !
0.070520 !
0.331m60 !
0.066080 !
0.433040 !

LR
! TBz2146.0

0¢=-5633271
R 5714335

! 52 HETANOL
1102 ETANDL

! 133 1-PROPINOL
]

3

{169 NETLLACESRTD
L e HErI.
U2 ARG

b FIEETUNH
! S0 CLORDFORND
L 62 HETAROL

43

74

M

| 102 TFANaL

' 242 BENCEND

' 20 RGUA
I-..—-—,.._.....” R
B2 HETIMOL

02 ErfedL

b0 RUR

! 127 RCETONA

0
0
0

.‘5‘3‘3900
000160
000007 !

! 1021480
! Th163,0

54

1
1
1
1
1
1
1
|
]
!
'
]
)
)
!
1

0.036310 |
0000020 |
0,030490 ¢
092100 ¢

! T0sg3n,

1B:161,9

fIt=~1388700
(R~ 1523000

P

%

i‘?

| 390 H-HEPTAND
| 206 FOLVERN
U167 HE. CETONR

1 242 BENCENO
! 249 CICLOHENANO
! 243 FENOL

'
]
1
1
]
1
1
)
1
1
I
1
)
!
1
I
{
[
1
]
\
1
1
1
H
i
i
|
1
|
I
|
I
|
1

! 242 DENCEND
! 249 L10LOHFXANG
! 243 FENOL

I
l
!
1
|
'
'
[
!
[
1
|
|
{
1
|
{
l
'
!
'
!
1
i
!
|
|
!
|
|
{
.
l
!
!
'
!
|
!
I
'
|
'
.
1
|
1
1
1
!
'
)

|
t
i
§
i
1
1
!
1
(
|
|
|
{
i
{

1
I
I
|
}
|
Il
I
1
{
'
1
V
|
\
)
|
|
t
'
]
i
V
1
b
1
|
1
|
1
!
t
'
1
'
H
!
]
1
1
1
1
!
|
i
L]
[
1
]
'

fu
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TRBLA 6.2 CONTINURCIOR.

t
{PROBLENA! SISTEM QESTILADD L PRODUCTO ¢ EXTRRCCION TEHPEPRTURR!CRRBR TERRICA ! BEF,
1

! 1 i

{ VRPOR  LIOUIOC 1DE FONDOS ! VAPOR  LIQUIDG ! (A ! (BTURY ! !

! ! ! ! ! ! ! ! ! !

89 1 132 PROPANO ! } 0,976400 ¢ 0.027500 ¢ ! { 10=137.0 | Vowo!

1 182 1-BURAHD ! 1 0.020700 ¥ 0.251000 ! ! }rBe2,3 ! ! !

! 181 N-BUMANG ! +0,002700 ¢ 0.205300 ¢ ! ! ! 1 !

| 223 H-PERTAND ! 1 1,000000 ¢ 0.436000 ! | ! ! ! !

! ! ! ! ' ! ! ! ! t

300} 107 1-BUIANO ' 0,553060 ! +0,113600 | ! ' 7021534 1 QC=- 03TR40 1 26 )

1181 HeBUTANQ 1 042300 ¢ 10,243670 ! ! [ (:Er ] ﬂR' 954300 !

| 223 t-PENTANO 1 0.02370 ¢ ! 064340 ! ! i ! { !

! ! ! 1 ! ! 1 | | !

b9 HIBROGHKY 10083608 ¢ ! 0.00000g ¢ ! D703 69,5 1 OC=- 530030 ¢ 2% !

! 61 METAND ! 0,350070 ¢ t 0,080000 ! ! ! TR0 | OR= 685500 ! !

! 100 ETANG ! 0.150290 ¢ ! 0.000010 ¢ ! ! ! { !

{137 FROPRHD ! 0,409%60 ¢ ! 0,015550 ¢ ! ! ! ! !

01 H-RUe 10005510 ¢ ! 059520 1 ' ! ! 1 !

L2z fePOTAN 0. G000 ¢ 0391450 ! ! ' ! ] !

\ ! L nmnesns] awmmn e wswnenm -l ' ) t n i

24100 ETRN ' ! O.EEIEIDI 0.000300 ! ! ' IU:IH.B ' 00~ 627060 + 26 !

! 132 PROPHHO ! 0593900 4 0.026980 ! ! DI0s302.7 ¢ ORe BBIGRD | 43 !

! 184 H-BUTRAD ! 1 0,160120 ! 0.405600 ! ! ! ! ' {
122y H-PERTANG ! 1 0,003039 ! 0,310500 1 ! ! { | !

! 271 H-HERRNG i ! 000110} 0, 169640 ! ! ! ! ! {

| 418 H-DECANY ! ! 0 DUDOUU ! 0.08BA50 ! ! ! ! ! '

] ! ! ! ! ! ! !

3% {100 EYANO H . llZ?[]ﬂ ' ' 0.000000 ¢ ‘ ' TO0 o
! 132 PROPRNO { 0,850700 ¢ b 0.010010 ¢ ! ! IBRIs T O

¢ 181 N-BUTHNO ! 001450 ¢ ! 0.473680 ! ! ! ! L

! 223 N-PEKTAND 1 0.000000 ! P00 ! ! ! ! ! !

| 271 H-HENRND ! 0.000000 ¢ ! 0.064600 ! ! | ! ' {
franen ! ! ! | ! ! ¢ ! !
M1 182 T-BUTAND ! t0,029504 ! 0.00006% ! ! | TseL? ' g-hte0tas 0 M
{19} M-BUTRHD ! !0, 944367 ¢ 0014651 ! ! {70314, 1 (R= 6031416 !
1224 T-PENT AN ! £ 0,020041 ! 0,056262 | ! ! ! B !

| 223 N-PENTAIO ! D007 ¢ 0039224 ! ! ! ! !

| 271 H-HERAND H 1 0,00001) ) 0.05K32% | ! ! ! ! !
1208 H-HEPTANG ! +0,000000 ¢ 0.0%5275 ! ! ! ! !
{354 H-GTAND ! 1 10,000000 | 0566753 ! } ! ! ! !
{383 H-NOMAN" ! £0,000000 1 RL.075934 ) ! ! ! ! !

! - {remermsomatesuoaenas] | ! ! ! ! |
31100 EIRND ' 0,19798y ¢! § 0000000 ! 0.000054 ! 0018214 ¢ =126 ! ACe- 850490 ! 33 1.
! 132 PROPANG ! 0.840762 ¢ ! 0.000007 ¢ 0,019520 | 0043945 | 7B=269.9 ¢ ORe 1370024 ¢ !

L 101 H-BUTAND L0007 ¢ D 0.255039 1 0.714393 ¢ 0, 135277 ! ! !

b 223 HePERTRNY ! 0,000004 ! ! 0.631494 ¢ 0.256493 1 0,000562 1 ! § !

¢ 20 IHHIERRN) f unnunﬂu ! ! 0,112576 ! 6,009343 ¢ 0.000001 ! ! ! {

-l ! ! t ! ! i ! !

NOTH C1) K SE REPORTAR REFULTHDI]S.




1 !
IPROOLENR!  WANG-WENE | WAPWTALISADAOLM ! BACSFL ¢ CALCULO DE!
(TERACIONES  CPU IVERACIONES  CPU  ITTERACIONES  CPU  PROPIEOADES !

! (SEQUADLS)! SEGUNOS)! CSEGINOS)! !

| 1 \ 1 J | ' |
EUoN b - b6t 0! 5 M8t VIRIAL

! ! ! ! : ! L ooRe |
0@ U B T St 5 10440 VIR !

! 5 | | ; | U MR !

|- ! | | : ! | !
oUW ) MM 6 1 0061 § ¢ Wi SME |

! a ' | | | ! !
— e ! ! : ! ! {
P40 M 9 1 1m0 4 ¢ %380 uRIAY
b ! ! | | ! | MO
FE— ! ! ' : .~ | |
DSt e 16t WM 5l VIR !
v ; ! ; | ! VoM !
p— ! | | ; ‘ | :
DS Lot 8! 7 L 200 3 0 0! uiRlay !
E ! | ! ! | UoONB
U RO | ! | ! | |
V7l s 4 A 4 L RSB 41 15,281 VR !
! » ! ! | | ! UMD !
po— ! | | ! | | !
PR 8 L T 6 L R4 SL%G ! VRN !
I e z ! | ! UUMOE !
pp— ! | | | z 1 z
VTS 4 800 T L Il 40 WA VIRAY !
b ! ! | ! ! LMo
I— | | | ) i | |
MLt - 5L SMEl 3 1 06! VIR
b : ! | | ! IR
| | ) | | | \ \ |
Doalron ot Il 8 L Bai! 4 1 607! VR !
Vo | : | ! | | UNRR !
] | I I | i | i \
DololS 1 wIst K L= 141 S SRE !
P : | | ! ! ! !
Po— : | | ; | : l
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TABLA 6.3 CONTCHUACION.

g !
(PRUBLEMDL  WRIG-HEMKE | NAFATOLI-SRADHOLY ! BAC-SFL . ! CALCULD OE |
! UTERACIONES  CPU  !ITERACIONES  CPU  (EVERACICNES  CPU  !PROPIGOMDES !
! | (SERUIS) (SEGINDOSH! (SEGUNDOS)! :
! ! ! ! ! ! ! ! !
P50 a5l el 3 SR SORE !
! ! ! ! ! ! ! !
! ! : s ! ‘ t l !
ML= roe e e b b5 SOMKE !
! ! ! ! ! ! ! ! !
! | ! ! ! ! ! ! !
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CAPITULO 7
CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES.,

Los procesos de separacién son de las operacionegs unitarias
mas importantes en Jla ingenisria quimica. Esto se debe a qus son
usadas en la mavoria de las plantas industrisles: plantas quimices,
de refinaridr del petrédlen y petroguimicas, recuiriendo muchas
veces entre el SOU al 8974 de la inversidn totel de las miemas.

El area de la ingenieria quimica que se encargs del estudio de
este tipo de procesos, se conoce come diseflo de progesos  de
separacidn.

€1l Area de disefio de procesos de separacion, ademds de abtarcar
el disefio propiamente. comprende también la simulacidn, sl anilisis
y la optimizacion de los preocesos de ssparacion, sean éshos  nuevos
o va evistentes.

El ingenierc de proceso encargado del disefio, saimulacion,
analisis y la optimizecidn del equipo de separacién, cuenta
actualmente con programas de cémputo conocidos come simuladores de
procesos, que le permiten desarrollar estas actividades en un menor
tiempo y can mayor confiabilidad.

Los simuladores de procesos pueden ser programas de somputo
muy sofisticados que incluyan e! cilcule de gran variedae de
operaciones unitarias, o programas de cdmputo con operacioces

unitarias particulares.

-En este trabajo se desarrollo un programe de simulacidn: de

columnas de destilacién y absorcidén al estado estacionario, SIMDES.
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Este programa esti integrado de la siguiente farma:

i) Paquete ejecutive o de lectura y control de la simulacion e
impresion de resulados.

ii) Paguete de modulos de cAlculo de procesos de separacidén en
una etapa y en etapas multiples.

iii} Paguete de métodos de predicocion de propiedades
termodinidmicas.

iv) Banco de datos de constantes termofisicas.

-El programa SIMDES es util en la simulacion de columnas de
destilacidn y absorcién con sistemas ‘de componentes polares,

ligeramene polares y polares.

-Los métodos de cAlculo de columnas de sébaFaﬁI&ﬁ incorporados
en el programa SIMDES son los siguientes:

i) Wang-Henke.

ii) Naphtali-Sandhalm.

iii) BMC-SFL.,

-Los métodos rigurosos reguieren de la formulacién:. de
numerosas ecuaciones algebriicas no linesles, para describir las
ecuaciones de balance de materia y energla, v la solucidén de estas
mediante una secuencia de cilculo iterativo., La seleccidn de las
variables de iteracién y el método de linearizacién de las
ecuaciones son decisiones importantes del mé;odn.

Ve

-La mayoria de los métodos rigurosos se pueden clasifi en

dos categorias: e
i) Hétaodas de solucidn secuencial o de solucidn por grupos de
ecuaciones.

ii) Métodas de solucidn simultanea de ecuaciones.

Vo b
—-£1 método de Wang-Henke de desacoplamienta de ecuaciones se

i

caracteriza por:
1) Ocupar poca memoria de edmputo.
ii) El tiempo de ejecucion es pequelic en problemas  con

sistemas de componentes no ooleres.
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iii) En problemas con sistemas de componentes polares, el
_tiempo de ejecucidn aumenta, asi como el numero de jteraciones,
llegando incluso a tener problemas de estabilidad o de no

convergencia.

~El método de Naphtali-Sandholm de solucidn simultaneza de
ecuaciones tiene las siguientes caracteristicas: )

i} Ocupar mayor memoria gue el método de Wang-Henke, debido a
que todas las variables independientes del modelo, se adoptan como
variables de iteracién.

ii) Los tiempos de ejecucidn son mayores que en el métoda de
Wang-Henke, debido principalmente a la evaluacién e inversién del
jacobiano en cada iteracion. Este tiempo de ejecucidn aumenta
grandemente con el aumento del numero de componentes en el sistema.

1iil) Este método es el mis estable para la simulacién de
columnas de separacién con sistemas no palares, ligéramente polares

y polares.

-En este trabajo se desarrolloc el métode de cilcule de
columnas de separacidn de BMC-SFL, el cual tiene las siquientss
caracteristicas:

i} Es un método que combina las ventajas de los metodos de
desacoplamiento de ecuaciones y de solucidn simultianea.

ij} El algoritmo desacopla .1las ecuaciones del modelo
matemitico de columnas de saparacidn en dos grupos:-el primer grupa
de epcuaciones esta formads por las ecuaciones de balance o2
material por componente y de suma de flujos individuales de
liguide, las cuales se resuelven simueltineamente gor e} metode de
Newton-Raphson para los flujos irdividuales de 1liquido y 1las
temperaturas de etapa. En e segundo grupo de ecuaciones, las
relaciones de equilibrio se saplean pare Jespejar los  flujos
individuales ae vapor, los flujos totales de 1liquido vy vapaor gse
obtinen de resnlver los balances de energta y de material totzl
para cada etapa.

iiis La seleceidr de los flujos individuaies de liquide v e
lag tenperaturaes de etapa, comp variables de iteracién, hacen al

alooritmo estable, aun para sistemas altamente no. ideales.
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iv) El sistema de ecuaciones a resplver sole involucra 1la
dependencia de temperatura en las ecuaciones de balance de
material por componente, lo que las hace mas facil de linearizar.

v} Los requerimientos de memoria son mayores que para el
métoda de Wang-Henke, pero menores que para el método de
Naphtali-Sandholm.

vi) La estabilidad del método es  mayor para problemas de
columnas de destilacion que para columnas de absorcién.

vii) El tiempo de ejecucién es supericr al empleado por el
.método de Naphtali-Sandholm.

viii) Este método al igual que el de Naphgali—Sandhnlm,
permite tener fAcilmente otros Jjuegos de especificaciones de
variables de disefo.

ix) Es un método eficaz pera no muy geficiente en la simulacidn
de columnas de separacién de camponentes no poiares, ligeramente

polares y polares.

-El SIMDES cuenta con cuatro ecuaciones de estado y un modelco
de solucidn para el calculo de las propiedades termoginamicas,
que le permiten simular una gran variedad de columnas con

sistemas no polares ligeramente pclares y polares.

-Las ecuaciones de estado con las que cuenta el pregrama
SIMDES son:

i) Ecuacidén de Soave.

ii) Ecuacidn de Peng-Robinson.

iii) Ecuacién de Soave-Mathias.

iv) Ecuacidn virial.
y el modelo de sclucién es:

v) Ecuacidn de UNIQUAC.

Para mejorar el metodo de BMC—Srl. se recomiendas

-Incorparar un método de solucién de ecuaciones no  lineales
adecuado al problema que se intenta resolver, por ejemplo el método
de eliminaci¢n Gausiana con rengleon pivete, similar al empleado en
el método de Naphtali—SandhoIm.
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~En el ciclo de convergencia Qe temperatura y flujos
individuales de ligquido, puede introducirze una expresién lineal
para el calculo de las relaciones de equilibric, calculandolas
rigurosamente en el ciclo externo, al momento de obtener los flujos

individuales de vapor de las ecuaciones de eguilibrio.

Estas dos acciones se espera reduzcan el tiempo de ejecucidn

del algoritmo de BMC-SFL.

~Para disminuir el tiempo de ejecucidn en todos 1los métodos,
se recomienda optimizar el cilculo de propiedades termodinamicas,
evitando cAlculos repetitives, haciendo menos estricta las
tolerancias de convergencia y calculando las derivadas caon respecto
a temperatura y camposicién en forma analitica y solo cuando sean

necesarias.
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