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CAPITULO 1

INTRODUCCION

El campo que le ofrece al Ingeniero Quimico el desarrollo industrial y
petroquimico de nuestro pais lo obliga al conocimiento, desarrollo y aplicacion
de nuevas técnicas en el disedo, administracién y realizacién de nuevos proyec™
tos, asi como a la optimizacion de los existentes.

Esta vision que se nos presenta al inicio de nuestra vida profesional,
aunada a una serie de inquietudes que se provocaron por la falta de realizacion
de ideas enfocadas a resolver problemas inherentes a las materias cursadas, mu~
chas veces por falta de recursos o de tiempo para concretar resultados intuidos,
debido a la complejidad de los cdlculos o al manejo de la informacion existen-
te, nos llevé a realizar este trabajo.

Un problema de Ingenieria Quimica, como lo puede ser la relacion =
costo~didmetro de un sistema de tuberias, la optimizacidn de un evaporador de
mUltiple efecto o el cdlculo de una torre de destilacion, puede su resolucion,
ser intentada por el estudiante aplicando correlaciones que muchas veces no lo
llevan a ningdn resultado por la falta de datos o porque requiere de un proce=~
dimiento iterativo en el cual necesita repetir sus cdlculos a costa de muchas ho=
ras; por lo que si se le diera la facilidad de obtener resultados rdpidos y exactos,

ademds de la posibilidad de modificar variables y condiciones de una manera



sencilla, podria tener un panorama mas objetivo del problema.

El proposito de esta tesis es el de proporcionar al estudiante de Inge~
nieria Quimica las bases para ampliar su entendimiento de !os conceptos bdsicos
e incrementar su habilidad para interpretar y analizar nuevas situaciones; al pro
fesorado, darles la facilidad para poder desarrollar sus programas de estudio de
una manera mas extensiva y proponer a las autoridades universitarias la creacion
de una biblioteca de programas de computadora dentro de las instalaciones del -~
Centro de Servicios de Computo al alcance del estudiante, asi’ como instituir la
cdatedra de Programacion y Computacion como obligatoria dentro del Plan de Estu
dios de la carrera de Ingenieria Quimica.

El trabajo se enfocard primeramente a seleccionar los métodos de pre
diccion de propiedades tomando en cuenta los siguientes factores:

a) Un estudio preliminar de tipo tedrico para definir, en principio,
si el método es aplicable al cdlculo de propiedades fisicas y ter~
modindmicas de sistemas de hidrocarburos.

b) La eleccidn se restringe a métodos que sean programables para el
cdlculo por medio de computadoras, dando resultados exactos en
amplios |imites de operacidn y alimentdndose con datos sencillos.

Una vez seleccionados los métodos, se adaptardn en un programa de -
computadora para que trabaje como simulador de corrientes, el cual puede ser =

aplicado @ casi cvalquier cdlculo en mezclas de hidrocarburos,



En el Capitulo 3 se presentard una descripcion tedrica y técnica de =

problemas comunes en la carrera de Ingenieria Quimica, asi como un programa

para la resolucion de dichos problemas.



CAPITULO 2

CALCULO DE PROPIEDADES



2.1 Métodos de evaluacion.

La determinacion experimental de una propiedad fisica 6 fisicoquimi
ca de un compuesto 6 mezcla fué durante muchos afios la Unica fuente de in~
formacion para el ingeniero en disefio; sin embargo, debido al rdpido avance de
la tecnologia, estos datos experimentales se han traducido a ecuaciones tedricas
y a correlaciones empiricas 6 semiempiricas, muchas de las cuales no habian -
sido utilizadas, debido a su complejidad, hasta la aparicion de computadoras di
gitales de alta velocidad.

Este desarrollo de la ciencia nos ha proporcionado un sinndmero de ~
técnicas de cdlculo de las diversas propiedades, lo cual nos lleva al problema
de poder seleccionar, para cada propiedad, un método confiable por su exacti~
tud y que puede ser utilizado en una amplia gama de condiciones. Otro factor
muy importante, que se fomé. en cuenta en este trabajo para dicha seleccion, fué
el hecho de que el método sea alimentado con datos disponibles en libros comu=
nes para el estudiante de Ingenieria Quimica.

En el presente capitulo, se presenta una breve descripcion de los mé=

todos seleccionados para el cdlculo de cada una de las propiedades que se consi

deraron en este trabajo.



2.1.1 Densidad

La densidad es definida como la cantidad de masa en una unidad de
volumen. Esta propiedad intensiva nos relaciona, en fluidos, los flujos volu~
métricos con flujos mdsicos y es la base para dimensionar el equipo de transpor~
te. Es de importancia considerar el efecto de la temperatura a presion constan
te sobre el volumen, el cual es utilizado para calcular el efecto de la presion =
en la entalpia y en otras propiedades termodindmicas.

La evaluacion de la densidad de gases y liquidos por una ecuacion de
estado es el método mas apropiado debido a su exactitud para las dos fases; la
ecuacion de los gases ideales ha sido la base para el desarrollo de ecuaciones de
estado muy complejas; en este trabajo presentamos la ecuacién de Starling=Han,
la cual es una modificacion de la ecuacion de Benedict~Webb~Rubbin, que ha
dado magnificos resultados, ain en condiciones de alta densidad y baja tempera~
tura.

La forma de esta ecuacién es la siguiente:

T2
+ (bRT- q_.dr._.)/éi_ a((a+_,dl:)/ae
YL (14377 exp(-8P7) 2.1

Pz/OTET-P(onT-A}, - Ls gy 2%—5‘_%)/3:



Esta ecuacion de procedimiento iterativo involucra un total de once
constantes, las cuales son calculadas para cada compuesto a partir de datos sen~
cillos tales como el factor acéntrico, el volumen critico, la temperatura criti~
ca, por la constante de los gases, R y las constantes propuestas por Starling=Han,
las cuales se presentan en la tabla 2.1.

Las relaciones para el cdlculo de cada constante son:

/9&‘80@ =A +Bw.. . . . . @2

Aol .
/%Trf' =A+ B WL, . . @3

/4%%_ A+ B0l . L @
/gzx A+ Bawi . . @29

/cL 5(; =Ag+ B . . . . (2.6)
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donde:

S Lee

R TZ

R

Wi

Aj, Bj =

Para el cdlculo de la densidad de compuestos puros, se utilizan las

= Aut+ B w exp(-3.8w0) .

10.7335 psia=ft>/lb mol - OR

factor acéntrico.

constantes propuestas por Starling=Han.

(2.12)

constantes anteriormente calculadas de una manera directa en la ecuacion 2.1;

en el caso de mezclas de n componentes se utilizaron las siguientes reglas de =

mezcla:
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d = [%.XL df] . . . . : < . (2_2])
— 2 = s
Eo =2 IxuEX Eoj (1-Ky) - - @2
L

Be =5yt BPog . . - - . . . m

L
El pardmetro de interaccion kij es una medida de las desviaciones del

comportamiento de una solucion ideal entre uno u otro componente, por lo que
kij es cero o cercano a cero para componentes cercanos a la idealidad.

Los datos de condiciones criticas para un total de veintitrés componen
tes para el uso de esta ecuacion se presentan en el Apéndice 1y son las propues

tas por los autores para una mayor exactitud de la ecuacion. Se informa un

porcentaje de error promedio, para los veintitrés compuestos entre amplios |imi~
tes de temperatura (=250 a 500°F), de 1.36, calculado a partir de/ - XSOIC

x 100. La variacion calculada en un total de 971 puntos es de 0.86. Para ca-
torce mezclas binarias y terciarias a temperaturas de =283 a 460°F y presiones ~
de 14.7 a 5000 psia se informa una desviacion promedio absoluta con respecto
a datos experimentales de 1.16%.

Para aplicar el método a un sistema de multicomponentes es, por tan=
to, necesario conocer los valores de los pardmetros de interaccion de todos los
sistemas binarios que se presentan en la mezcla.

Este requerimiento representa la Gnica desventaja del método de =

Sfcrlins,' en la tabla 2.2 se presentan estos valores para dieciocho componentes.



Valores de los pardmetros Aj Y Bj para el uso de la

ecuacion de estado generalizada

Valor del pardmetro
Parametro
suscrito (j) Aj Bj

Vi o viiwm v w0 v s w056 2w e 0.4436%0 0.115449

2h 5 2 s 5 5 e e 5 ) 1.28438 -0.920731

el [o 0 5 e e e re L A e 0.356306 1.70871

Ao s w0516 wacs w8 76 9 o o4 v o W 8 0.544979 -0.270896

e ale 3 onele wrsle 5 ) s € 536 ohe s e s 0.528629 0.349361

Gisns 0 i o 3 5 e i i WS 07w 8 i 0.484011 0.754130

505508 0 Bk 500 AT B B 8 e 0.0705233 -0.044448

Bl o5 araes win 420 5 o e a9 0w 0.504087 1.32245

P 9 T 6w 0 e e 0.0307452 0.179433
0 s it )i & yaierd wts s e 0.0732828 0.463492
Wl s e o s 5 i s s 50 0.006450 -0.022143

TABLA 2,1



—Valores de Parlmetros de Interaccién Kjj para utilizar la Correlacién Generalizadu

TABLA 2.2
(Ky4 X 100)
5]
o
o 0 o o 8o 5
9 3 o 2 2 ] & ° 2 g 06 =
Q =1 —~ = o ) i o =} o [e] Q o o < Q [5
a 5} o - d ) £ g = =4 ] =1 a g 9] Re] el Q
] —~ 2 2 o, 3 3 ] [} a 2 o q q 7} 5 X © B o
13 |8 |2 |2 |& [§ |% |% [5 [8 |8 |5 |8 |8 |2 |2°]¢%>3
= =] 2] & a B a - o o = 1) Z & S Z ‘@ =4
.0 1.0 1.0 2.1 253 2.75 3L 3.6 4.1 5.0 €.0 7.0 8.1 9.2 1@ 2.5 5.0 5.0 Metano
0.0 0.0 0.3 0.31 0.4 0.45 0.5 0.6 0.7 0.85 1.0 Ye:2) 1.3 1.5 7.0 4.8 4.5 .Etileno
0.0 0.3 0.3L 0.4 0.45 0.5 0.6 0.7 0.85 1.0 1.2 1.3 1.5 7.0 4.8 4.5 Etano
0.0 0.0 0.3 0.35 0.4 0.45 0.5 0.65 0.8 1.0 1.1 143 10.0 4.5 4.0 Propileno

0.0 0.3 0.35 0.4 0.45 0.5 0.65 0.8 1.0 1.1 1.3 10.0 4.5 4.0 Propano

0.0 0.0 0.08 0.1 0.15 0.18 0.2 0.25 0.3 0.3 11.0 5.0 3.6 i-Butano

_ 0.0 0.08 0.1 0. 15 0.18 0.2 ¢ 0.25 0.3 0.3 12.0 5..0 3.4 n-Butano
- 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 13.4 5.0 2.8 i-Pentano
- 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 14.8 5.0 2.0 n-Pentano
- 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 17.2 5.0 0.0 Hexano
0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 20.0 5.0 0.0 Heptano

0.0 0.0 0.0 0.0 22.8 5.0 0.0 Octano

_ 0.0 0.0 0.0 | 26.4 5.0 0.0 Nonano
I 0.0 0.0 | 29.4 5.0 2.0 becano
R 0.0 32.2 5.0 0.0 Undecano
- 0.0 0.0 0.0 Nitrégeno
- 0.0 3.5 Biéxido de
Carbono

0.0 Acido
sulfhidrico
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2.1.2  Entalpia

Se define la entalpia de un sistema como la suma de su energia inter~

na mas el producto presion~volumen:

H = E + PV (2.24)
Como la energia interna y el volumen, la entalpia es una propiedad
termodindmica extensiva; es decir, que depende de la masa del sistema conside
rado.
Definiendo a la entalpia como una funcion de temperatura y presion

y recordando las propiedades de una diferencial exacta, la diferencia total re-

sulta:

dH = (_§~TH_>F)AT+ (—%’——%Z_CJD - @.25)

en donde el primer término representa el efecto isobdrico de la temperatura y -~
el segundo el efecto isotérmico de la presion sobre la entalpia. Esta expresion =
representa la variacién de la entalpia en un proceso termodindmico.

Todos los gases a presién cero se comportan como gas ideal, y la ental

pia definida por la ley de los gases perfectos se representa como:

(v (B o o

de donde se deduce que la entalpia de un gas ideal no depende de la presién y =
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es solo funcion de la temperatura del sistema.
En este estado de gas ideal la entalpia molar parcial de un componente
es igual a la entalpia del componente puro, es decir se produce una mezcla

ideal. La entalpia ideal de la mezcla resulta entonces:
° “r‘_ (-]
HM:L%'HL Y ¢ 3 7).
=1

La entalpia de un gas o liquido real se determina por dos clases de =
métodos:

a) Métodos basados en el uso de diagramas de entalpias de compo=~

nentes puros.

b) Métodos basados en el cdlculo de la desviacion isotérmica de la

entalpia.

El inciso b) nos define los métodos de cdlculo que se basan en que -
el cambio de entalpia es independiente de la forma en que se realice el proceso,
pudiendo dividir éste en dos etapas:

1) Variacién de la temperatura desde el valor de referencia hasta =

el valor final del sistema en un proceso isobdrico a presién cero,
por lo que se calcula H (T, 0) basdndonos en la ecuacidn (2.27).

2) Compresidn isotérmica desde presidn cero hasta la presion del sis=

tema.

Por lo que el cambio en la entalpia H (T, P) -H (T, 0), se denomi-



13.

na desviacion isotérmica de entalpia.

Debido a que la entalpia es funcién del estado dei sistema, de una ~
ecuacion de estado puede derivarse una ecuacion analitica para su evaluacion;
se presenta la ecuacion de Starling=Han para el cdlculo de la diferencia de en~

talpia con respecto a un estado basal o ideal, la cual cumple con los criterios

anteriormente expuestos. La ecuacion se presenta como:

H(T.f) - H(T0)=(B.RT-2A - £2 488 CE,

I
¢+ (2bRT-3a- ‘—l_Fd)/”i Z (ba+ '-g—)/” (2.28)

r o e - e (4]

El calculo de los valores de las constantes presentadas, tanto para =
componentes puros como para mezclas, se presenta en el inciso 2.1.1. Por con~
sistencia, los valores de densidad utilizados en esta ecuacion son los obtenidos
por la ecuacién 2.1 para los datos de presion y temperatura.

Los valores de entalpia ideal se calcularon a partir del polinomio =
presentado en el APl, los cuales nos representan una referencia de idealidad de
liquido saturado a-200°F ,

La secuencia de cdlculo para esta propiedad es:

a) Obtencién de la diferencia de entalpia por la ecuacidn 2.28.

b) Cdlculo de la entalpia ideal a la condicién de temperatura, si-



c)

14.

guiendo la regla de mezcla.

H™ =) x; M (2.29)

La entalpia real a las condiciones de presién y temperatura serd:

HT'P=AH1;+}-\1_ @30
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2.1.3 Capacidad calorifica.

La capacidad calorifica, como la entalpia, es una propiedad termodi~
ndmica muy importante al analizar o proyectar sistemas de ingenieria que impli
can trasmision de calor, ya que la variacién en estas propiedades puede relacio=~
narse frecuentemente con las variables de operacion importantes, como la eleva
cién de temperatura de un fluido dentro de un cambiador de calor, por lo que es
importante estimar la variacion de esta propiedad con respecto a presion y tem=
peratura.

Estableciendo el cdlculo de la capacidad calorifica a partir de la =

derivada de la entalpia con respecto a presion y temperatura:

dH =(§8) 4T (88) dP.
oT
y siendo dp = o para una transferencia a presion constante, tenemos que:

dH - (&8) dT

ST

(2.31)

(2.32)
la que nos relaciona la cantidad de calor tomada por un sistema de sus alrededo™
res con el incremento de la temperatura en un sistema. La relacidn dH/dt es el

Cp, la capacidad calorifica del sistema a presion constante, por lo que tenemos

que:

CP=<_5__H>P. o e
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que identifica esta importante parcial con la cantidad experimental Cp, quedan~

do:

dH - CodT

(2.34)

De la ecuacion de estado que utilizamos para calcular el valor de la -

entalpia en el inciso 2.1.2, se obtiene la siguiente ecuacidn:

C-C. = A _c_m. . . @m»
2
A = T(_—Q+E>,%P+ Zf;go-:. bQﬁi(Z_’_Cf) (2.36)
2
(14 1P exp (- ({pz)J
B < RT+22(BRBT -A, -.%)+ aﬁ’(bPT‘-a) (2.37)
o5 C/az 5% ,‘
4—6(:{9!7//9 +( = >(3+3X‘H-2X/i})e"/3<—X,/"z)
o b8 1 6L N\ gty ] (2.38)
i — ek A 2 D i A )
=8

(2L ) enp (-4
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2.1.4 Calor latente de vaporizacion.

La entalpia de vaporizacion AHy & calor latente de vaporizacion es =
la diferencia que existe entre las entalpias de vapor saturado y liquido saturado
a las mismas condiciones de presion y temperatura.

Debido a las fuerzas de atraccion que existen entre las moléculas del
Ifquido, las moléculas que pasan a la fase vapor son aquellas cuya velocidad y -~
energia son mayores que la media. La energia de las moléculas que quedan en -~
el liquido se reduce y tiene que suministrarse mds energia para mantener constan
te la temperatura. Esta es el cambio en la energia interna de vaporizacién AE.
Se efectia trabajo sobre la fase vapor a medida que continda la vaporizacién,
puesto que el volumen del vapor debe aumentar si la presion permanece constante,

la cual corresponde a la presion de vapor. Este trabajo es definido como

w = Pvp (Vg - Ve). Laentalpia de vaporizacidn queda definida como:

AHV =A EV+ w . - p ‘ , (239)

AH, =AE+R. (%-V) - AE, + RTAZ, . . @

La ecuacion de Clapeyron nos establece:

3 (1 By)
L2 = — AHy R ¢ 3 )

por lo que concluimos que el calor latente de vaporizacién estd directamente re-



lacionado con la pendiente de la curva temperatura~presion de vapor. El método
aqui presentado estd derivado de la ecuacion (2.41) ya que la relacion tempera~
tura~presion de vapor puede ser calculada con exactitud.

La ecuacion de Riedel=Plank~Miller (2.42) fué el resultado de un esty

dio amplio de los métodos mds exactos a partir de la presion de vapor; la forma

final de la ecuacion es:

AH,, :2430369‘EAZV5[I Tk (1+2T)] e

G - 02471+0.1965a . . . . . . (.4

AZV ;-’__Qﬂ_—’_ . ; : ; : . - (2.44)

pc—rb
K = cw_ T\ . . ... (2.45
23034 (I+ br*)
a-. Teeln® . o
l=Tor

Esta ecuacion nos da como resultado el calor latente de vaporizacion a
la tempertatura normal de ebullicion. Para el cdlculo de la variacion de la en-
talpia de vaporizacidn con respecto a la temperatura se eligié la correlacisn
empirica de Theisen (17), la cual ha demostrado ser la mas Gtil y es presentada

como:

AH,,:Iz(T:—_ﬂh. Y
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siendo Ky n constantes. Al escribir esta ecuacion a dos temperaturas diferentes
y al dividir una entre otra obtenemos:
— 9N
AH,, = OHy ['__'_} e
[ = Te

considerando  Hvy, el calor latente de vaporizacién a la temperatura normal -
de ebullicién calculado por la ecuacion 2.42. Gambill (17) proporciona refe~
rencias de muchos autores quienes han propuesto algunos valores para el exponen™
te n. Watson (17) propone el exponente 0.38 con el que obtuvo resultados con

un error medio de 1.8 por ciento. Fishtine propone obtener a partir de:

-

0.74 T,.— 0.16 0.57 L Tpr & ©.71
n= { 0.30 Tor L 0.57
o.4i T,. > 0.7 (2.49)

lo cual nos lleva a resultados exactos entre amplios limites de temperatura, = -

(- 10°C a 500°C).
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2.1.5 Presion de vapor.

La presion desarrollada por las moléculas de un componente en fase ga~
seosa, en equilibrio con la fase liquida, es funcion Unicamente de la temperatura
del sistema. Esta presion denominada presion de vapor, es caracteristica de ca~
da compuesto puro liquido y nos define la temperatura normal de ebullicién, cuan
do se iguala a la presion atmosférica.

El mecanismo de esta presion se explica de una manera ldgica por la =
Teoria de la distribucion de energia de Maxwell~Boltzmann, estableciendo que
a bajas temperaturas una fraccion de las moleculas en el liquido, posee energia
en exceso con respecto a la energia cohesiva del liquido, incrementandose esta
fraccidn rapidamente con el incremento de la temperatura, lo que implica una
relacion inversa entre la energia cohesiva y la presion de vopor.

Para seleccionar el métado de cdlculo de esta propiedad entre varios
métodos de buena exactitud y amplios limites, como son las ecuaciones de Cox~
Antoine, Kirchhoff, Riedel y Frost~Kalkwanf~Thodos, se tomaron en cuenta los
datos iniciales disponibles, eligiéndose la ecuacion de Frost=Kalkwanf-Thodos
(1), que es la mas exacta para diversos tipos de compuestos en una amplia gama
de temperaturas,

La relacidn que presentan, basada en la ecuacién general de Clapey™

ron:
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CIBP - AHV

_ AHy L
dT TAY, /BTt ' 1280
(5 )az
d(lnBe) _ AW, (2.51)
d(:z:?) RAZ,

la resuelven con las siguientes suposiciones:

1) El calor de vaporizacion es una funcion lineal de la temperatura.

AH, = AH,L, + ACT- - - - (2.3

2) La ecuacion de Van der Walls representa satisfactoriamente el -

comportamiento volumétrico del gas:
'QT=(/O+T/O:2) (v-&) . . . . e

3) El volumen molar del liquido se calcula aproximadamente por la
constante b de Van der Walls.

La forma general de la ecuacion deducida es:

/07 elp = A -+ —_IB:--#CIOCyT'*- ——Déiﬁz— . (2.54)

D se relaciono en la deduccidon, a la constante a de Van der Walls,

en la forma:

Q
b osm - - @®
dotle: a - Zer e
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Asi: D = 0/8327; A:J . _ . . . (2.57)
/

La colaboracién de Thodos fué la de relacionar las constantes By C en

tre si, por la relacion:

C = 1-80( _% (2.58)

a fin de obtener una ecuacién de presion de vapor reducida con la siguiente for~
ma:

i (B L g
og For = ()T (BB andif oo B o

con la cual se puede obtener el valor de B por medio de un estado de referencia
como el punto de ebullicion normal por medio de un procedimiento iterativo;
ya definido el valor de B, la Unica incdgnita por resolver seria la presion de va
por reducida, la cual se debe resolver por medio de una computadora.

El valor de B puede ser calculado por medio de métodos de grupo adi~
tivo para hidrocarburos, lo cual resulta mas complicado e imprdctico; sin embar
go esto le dd un sentido fisico a las constantes utilizadas.

Los resultados obtenidos para esta relacion son muy satisfactorios para
una gran variedad de compuestos tanto orgdnicos como inorgdnicos obteniendose
errores promedio del 2 por ciento para presiones de vapor mayores de 1,500 mm
Hg y 6 por ciento de error en presiones menores para un total de 34 hidrocarbu~

ros.



Los datos que requiere esta relacion son:

Pc = Presion critica, atmdsferas
= . o
Tr = Temperatura critica, “K
Tb = Temperatura normal de ebullicién,

T = Temperatura, °K

°K

23.
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2.1.6  Tension superficial .

En el equilibrio de las fases liquidas y gaseosas de un componente o de
una mezcla, la capa de separacion puede considerarse como una tercera fase con
propiedades intermedias, dentro de la cual existen grandes gradientes de densidad
y energia molecular.

Un panorama microscopico cualitativo de la capa superficial nos mues~
tra que existen fuerzas desiguales que actian sobre las moléculas, lo cual provoca
una tensidn en la capa superficial, lo que hace que tienda a contraerse hacia el
drea minima, compatible con la masa del material y las paredes del recipiente.

Un indice cuantitativo de este fendmeno puede presentarse en diversas
formas, siendo la mds comin la tension superficial, la cual se def'e simplemente
por la fuerza ejercida en el plano de la superficie, por unidad de longitud.

El método seleccionado para el cdlculo de esta propiedad es el propues

4
to por Brock y Bird (17), en el que el grupo adimensional K_/Pcz/3Tc] 3

se corre
laciona con el principio de estados correspondientes, dando lugar a la siguiente ~

ecuacion:

- (2.60)

L4 5

st = (6133 %~ 028) (1T
< &

El factorXc que se presenta en esta ecuacion es el propuesto por Rie=

del (17); es un pardmetro de caracterizacion semejante al factor acéntrico y se ~
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define como:

K = C/(/ﬂ Dvpr‘)/a/(/ﬂ 7;) Oméoadé erlheo . .(2.61)

El autor desarrollé una ecuacion generalizada de presion de vapor, a
partir de la cual se determina

Por datos experimentales observé que cuando la temperatura reducida
tiene un valor de 1, la presion de vapor reducida es igual a 1, de donde obtuvo

la siguiente ecuacién con una sola constante de presion de vapor reducida:

g Ppr==-$ T =(e-7) $(77) - . .. 0@
donde:

%{7;}=0-//8}”7F—7/o77r_:. R X))

P(T7) =oosew AT) ~log 7. .
}0(7”) =—1‘42 o Tr—235-7r% (2.65

Un punto de referencia conveniente es el de ebullicion normal, ya
que es una constante de cada compuesto, por lo que la presion de vapor reduci
da se define como 1/Pc y la temperatura reducida queda como Tb/Tc, siendo -
Tb la temperatura normal de ebullicion.

Para mezclas multicomponentes se emplean constantes pseudo criticas,

siguiendo la regla de Kay, la cual nos define que una constante es obtenida a =



partir de sus fracciones molares, por lo que se obtendria Pcm, Tem, y Xem.

26.

Se informa para este método un error medio del tres por ciento para ~

hidrocarburos, tanto lineales como ciclicos, teniendo amplios |imites de uso.



V=)

< J=1,NDATA )— ____________
< I=|,NCOMP

_——d

FUERA DE LIMITES

T8r =TB/TC

B = [~log Pc- (0.1832 (1/(Pe TBr*)=~1)-2.67 log TBr)
/[1/T8-1/Tc + 1.8 iog TBr/Tc]

TR=T/Tec

)

Log Pvpr = (B/Te) (Tr=1)+ (I.P B/Tc+2.67)logTr
+0.1832 (PvprS / Tri = 1)

Pvpr—PvprS
F—T‘ L.E.0.0000I

PvprS = Pvpr P vapor = Pvpr x Pe¢

Fig. 2.1 Diagrama de flujo nara el cdleulo de Iq oresion de vaoor.

—— . — ———— ————— — ——— — — ——— ——— —— ——— ————— ———— ke
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2.1.7 Viscosidad.

La viscosidad es una medida de la friccion interna del fluido, que tien
de a oponerse a cualquier cambio dindmico del movimiento; es decir, si la fric™
cion entre las capas del fluido es pequefia, se tiene un valor bajo de viscosidad,
una fuerza cortante dard como resultado un gran gradiente de velocidad. Con~
forme aumenta la viscosidad, cada capa de fluido ejerce un mayor arrastre fric~
cional sobre las capas adyacentes y el gradiente de velocidad disminuye, por lo
que se concluye que la viscosidad es una propiedad dindmica de desequilibrio -
en una escala microscopica, siendo funcion de la temperatura, presion y volu=
men.

Para el cdlculo de la viscosidad de liquidos y gases se encontraron -~
los siguientes métodos con resultados satisfactorios, segun se enumeran a conti~
nuacion:

1) Gases puros a baja presion.

Stiel y Thodos (17) estudiaron en forma extensiva la correlacidn
de estados correspondientes, la cual nos reduce la funcion de -

viscosidad como:

A(? /([/v]g R3 ) f(77' Zc) . (2.66)

Los datos experimentales ajustades & acta funcion han properciona™
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do las siguientes ecuaciones que parecen ser las mejores disponi~

bles:

Gases no polares:

HE = (3%) (107> - ek

T~=/5  (2.67)

>
ME = (17.78) (107 X% 5877-1.67)° Tr2/5 (2.69)

Gases polares.

Tipos con enlace de hidrégeno:

=3

/‘(§ =(7557F—0.55)(/0—‘3,26-Z T~<2.0 (2.69

Tipos con enlace sin hidrégeno:

A{% =(/9077-0.29) (/0-4)Zc—32‘ r<2.5 (2.70)

En las ecuaciones anteriores:

/\(
7

Te
Pc
M

Tr

viscosidad

1.8/ m* Pc2/3
Temperatura critica
Presion critica, atm.
Peso molecular

Temperatura reducida

i

Estas ecuaciones simples se aplican a todos los gases polares y no

polares excepto el hidrogeno, helio, fluor, bromoy yodo.
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Al compararse con valores experimentales los valores calculados
se encontré un error medio de sélo un 1.8 por ciento en gases no
polares y 3.2 por ciento en los gases polares.

Gases puros a alta presion.

Como criterio de alta presion tomaremos presiones mayores de 5
atm., ya que no encontramos grandes diferencias con resultados =
experimentales, y para evaluar la viscosidad a estas condiciones
nos basamos en el método de la viscosidad residual, la cual nos =
relaciona la viscosidad a baja presion por medio de la densidad
reducida.

La correlacion presentada por Jossi, Stiel y Thodos cubre el in~
tervalo entre 0.](/?( 3, lo cual nos permite correlacionar vis
cosidades de |iquidos.

La ecuacion presentada es:

d ©.25
[(/"{~ /‘!‘)$+ 10 J =0./023+ 0.025344/,?

’ ; Ly @.71)
+0.058633/7° 0.040758/F + 00913247

En esta ecuacion:
/‘/ = viscosidad, centipoises
#: viscosidad a baja presion a la misma temperatura, centi-

poises.

/f: densidad reducida.
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Para el calculo de la densidad se utiliza el método explicado en
este mismo capitulo.

El error medio de esta ecuacion al compararse con datos experimen
tales fue del diez por ciento.

Viscosidad de mezcla de gases a baja presion.

La extension de la teoria cinética de Chopman y Enskog puede -
emplearse para expresar la viscosidad de una mezcla multicomponen
te de gases a baja presion.

Las expresiones son bastantes complicadas y consisten en la relacion
de dos determinantes que comprenden términos en las que involucran
fracciones molares, pesos moleculares, viscosidades de componentes
puros, temperaturas, integrales de colision y difusividades; se presen

tan como:

ﬂ”,:“éﬁ‘q‘;, — . @

] )
)-‘;LZ;.L%"‘(%) % T s
g, - £4. %L)(ﬁ) . 2.73)
y donde: ATJ = QV“'/QDLJ ‘ ) L (.74

Wilke (17) simplificé la facilidad de aplicacidn de esta expresidn
aproximando el coeficiente de difusion del modelo de la teoria ci~

nética de Sutherland, para que dé:
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[1+ (7)( )]
- a-ge "

Al comparar los resultados de esta ecuacion con datos experimen~
tales se encontré una desviacion media del uno por ciento en mez~
clas binarias, teniendo valores mds altos en mezclas con hidrége™
no.

Viscosidad de mezclas de gases a alta presion.

Se presenta una modificacion de la técnica de viscosidad residual

explicada en el inciso 2), desarrollada por Dean y Stiel, cuya -

ecuacion es:

(4 - 42) 8, (o)1) 4215, .70

donde:

/Q m = viscosidad de la mezcla de alta presion, centipoises.
A m® = viscosidad de la mezcla a baja presion, centipoises.
/‘)rm = densidad pseudo reducida de la mezcla.

/Dm = densidad de la mezcla, g rnol/cm3

e

El peso molecular de la mezcla asi como las demds propiedades psey

a partir del volumen critico de mezcla, 1/ Vem.

docriticas se calculan por medio de las reglas de Prausnitz y Gunn

a partir de las fracciones molares:
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»

7(.:m = Z %7;1 . . ’ : (2.77)
=1

A Z y; Zee - - - - @79

Vern =2 YeVeo . @279

P _Zm RTem (.80

cm

Con estos valores pseudocriticos se calculan los valores de

Ly S,

El cdlculo de la densidad de mezcla se logra a partir del método ~
explicado anteriormente.

Esta correlacion puede aplicarse a gases y a liquidos debido a su =
Iimite amplio de densidad. Con respecto a datos experimentales
se presenta un error promedio del 3.7 por ciento.

Viscosidad de liquidos.

Para el cdlculo de viscosidades de liquidos no se encontré ningin
método confiable ya que no exisfe‘ninguna base tedrica cuantitati
va que nos describa en forma exacta el comportamiento de la vis
cosidad de liquidos.

Eyring propone un método con bases tedricas que tiene como va~

riables la densidad, el calor latente de vaporizacién y la tempe=
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ratura normal de ebullicidn; sin embargo, presenta errores hasta
del 67.7 por ciento.

El método de Jossi, Stiel y Thodos presentado en el inciso 2), =

con densidades calculadas a partir del método usado nos presenta

errores medios del 10 al 15 por ciento, lo cual resulta aceptable.

6) Viscosidad de mezclas de liquidos.

Por lo presentado en el inciso 5) y por consistencia en los cdlcu=

los presentamos el método enunciado en el inciso 4) para el cdlcy
lo de viscosidad de mezcla de liquidos, siempre que se tenga una
densidad reducida menor de 2, ya que la exactitud arriba de ese

valor no serd aceptable.
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2.1.8 Conductividad térmica.

La conductividad térmica es una propiedad dindmica de desequilibrio
térmico en escala microscopica, siendo funcion de la temperatura y presion del
sistema.

Esta propiedad es una medida de la cantidad de calor transmitido en
una unidad de tiempo, por unidad de drea, a través de una unidad de espesor pa
ra cada unidad de cambio de temperatura.

Cuando la resistencia que presenta el fluido al paso del calor es muy
alta, se obtiene un valor bajo de conductividad térmica, por lo que tenemos un ~
aislante de calor. En caso contrario, se obtiene un alto valor de conductividad
térmica y entonces se tiene un conductor de calor eficiente.

Para realizar la estimacion de la conductividad térmica para gases y I’
quidos, se encontraron los siguientes métodos enumerados a continuacion:

1) Gases puros a baja presion.

Misic y Thodos proponen un método basado simplemente en un and

lisis dimensional.
- (M TET R R L L

Como resultado se obtiene la siguiente relacion:
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IE{: og[tc(—cﬂ)*.zc"i_?-fg%

(2.82)

N/ 2
{ = cM/RE L e

El método de Missic y Thodos reduce entonces, el tener que ha~

llar la mejor relacién funcional entrek{’ y Tr, Cp y Zc.

Se encontré que hay varias ecuaciones para distintos tipos de com™
puestos y para distintos intervalos de temperatura reducida.
Las ecuaciones son:

= (0.445)(16%) T £1o (2.84)
P

para metano, naftenos e hidrocarburos aromdticos.

£ (Yusrr - - e

para todos los hidrocarburos a todas las temperaturas, excepto los
casos anteriores.

Al comparar los valores calculados con valores experimentales, =
observamos un error medio de 2.4 por ciento.

Gases puros a alta presion.

Para ¢l case de sistemas con alta presion, trabajos recientes que -
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tratan del efecto de la presion sobre la conductividad térmica han
utilizado una sugerencia de correlacion notablemente simple hecha
por Abas=Zade (17).

En este esquema, la conductividad térmica residual, k=k©, se trans
porta a una grdfica en funcidn de la densidad (o densidad reducida);

ésto es:

k- k° =]t‘(0) C e e v
La temperatura y la presion no intervienen explicitamente, pero
sus efectos se incluyen en los pardmetros k° (de temperatura Gni=
camente) y densidad.
Stiel y Thodos han generalizado la ecuacion con el razonamien™
to de que f sla) depende sélo de Tc, Pc, Ve, M y/o. Por ana-
lisis dimensional, obtienen una correlacién entre k=k°, Zc, 3/ =

v /2

Las expresiones analiticas aproximadas son:

(k- Jz')er: (14_0)(;0‘3)(é°'55/5r0_,\ . Plos (2.87)

4 4,0
(e-B)§zZ_ (130(107%) (ef“}f- 1.069); 0.5(/2(20(2.88)

(b'é)g(f "'(2-‘1%)(/0'8)(@1"5},{4-2,0/6))- 2,0%(28(2'89)
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El error promedio encontrado al comparar valores experimentales
con valores calculados es de = 10 al 20%.
Mezcla de gases a baja presion.
Muchos de los métodos para predecir la conductividad térmica de
mezclas estdn basados en una ecuacion propuesta por Wassiljewa:
Sk
b - z e
m [a}
Lo+ 5 A (22
=i SUX

J=
El término Aij no fue especificado por Wassiljewa, por lo que =

(2.90)

JfL

existen muchas correlaciones propuestas.
Lindsay y Bromles propusieron la siguiente ecuacion para calcu~

lar el término Aij:

ALJ = {lo{’;ﬁ(’jl//:)/(l.o+?)]‘/2}
E’O+S‘—J/T')/(Io+ /7-)]

SL = /5 721_' . . . . ¥ (2.92)

(2.91)

/a
Sij=(s:s)"

Usando este método de estimacion se puede encontrar una desvig

cion de la realidad de menos del 4%,
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Liquidos puros.

Se han propuesto muchas técnicas de estimacion para calcular la
conductividad térmica de un liquido puro; la mayoria son empi~
ricas, aunque algunas se basan en modelos tedricos no muy segu~
ros.

Weber, en 1880, sugiric que la conductividad térmica era propor
cional al producto C,a/:’/’y este tipo general de correlacion se -

ha modificado varias veces. Sin embargo, la mejor modificacion
parece ser la realizada por Robbins y Kingrea, quienes han pro-

puesto la siguiente relacion:

K. = (880- 494»4)('0‘)(%5 -* . (2.94)
A

donde:
K = Conductividad térmica de liquido, cal/cm=seg=°K.
Tr = Temperatura reducida, T/Tc.
Cp = Capacidad calorifica molar del liquido, cal/gmol=°K.
/0 = Densidad molar del liquido, gmol/cm3.

AS= Entropia de vaporizacién modificada de Everett

_ AH,, l
T + R In 273 (2.95)

A H,b = Calor molar de vaporizacién en el punto de ebullicidn

normal, cal/gmol.
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Tb = Punto de ebullicién normal, °K.
Los parametros H y N se obtienen de la siguiente tabla. H depen

de de las estructuras moleculares y N de la densidad del liquido a

20°C.

Grupo funcional No. Grupos H

Hidrocarburos no ramificados:

Parafinas 0

Olefinas 0

Anillos 0
Ramas CHg uno 1
dos 2

tres 3

Ramas CoHjg uno 2
Ramas iso~C3H~ uno 2
Ramas C4Hg uno 2
Sustituciones F uno 1
dos 2

Sustituciones Cl uno 1
dos 2

tres 6 cuatro 3
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Sustituciones Br uno 4
dos 6
Sustituciones | uno 5
Sustituciones OH uno (iso-) 1
uno (normal) -1
dos 0
uno (terc) 5

Sustituciones oxigeno

caforias, aldehidos 0
dcidos, ésteres 0
éteres 2
Sustituciones NHyp uno 1
Densidad de liquido, g/cm3 N
] 1
1 0

Se informa una desviacién media de la realidad de 3.7 por ciento.
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2.2 Cdlculo del equilibrio de fase.

El estudio del equilibrio de fase en mezclas binarias en los cursos de
Ingenieria Quimica ha sido la base para la ensefianza de operaciones unitarias ~
como la destilacion y la absorcién, debido a la amplia informacién que existe de
datos de equilibrio, asi como la gran cantidad de métodos desarrollados para el =
calculo de las etapas de equilibrio.

Cuando se estudian mezclas multicomponentes, !a representacion gra~
fica de sus propiedades de equilibric no oueden ser aplicadas para determinar una
etapa de equilibrio, por lo que es necesario utilizar un procedimiento de compu~
tacion analitico, usualmente implementado en una computadora digital debido a
la complejidad de los calculos.

Las propiedades termodindmicas estardn representadas por ecuaciones al
gebrdicas y dependerdn de la temperatura, presion y de las composiciones de fase,
por lo que estas ecuaciones tienden a ser muy complejas, particularmente cuando
las interacciones entre moléculas disimiles son importantes.

La importancia de la exactitud de las correlaciones de propiedades ter-
modindmicas dentro del disefio de equipo de operacién no debe ser mds enfatizada,
asi como los |Tmites que cubre cada método a estudiar; sélo asi el disefiador pue~

de seleccionar el modelo mas adecuado a su separacion, a fin de tener una me=
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jor posicion para determinar el factor de diseioc mds conveniente a su sistema.
:
Se presenta a continuacidn una descripcion del metodo seleccionado

para el cdlculo de la constante de =quilibrio, asi como de los algoritmos para de

terminar las propiedades de las fases.



43.

2.2.1 Constante de equilibrio.

La relacion de vaporizccion en el equilibrio, K;, para un componente

distribuido entre las fases liquido v vapor en un sistema multicomponente, estd de

finida como:

‘<L= il-:_ , . . . - 2.97)

donde y;, x; son las fracciones mol del componente i en las fases vapor y liquido
respectivamente. Para mezclas de hidrocarburos los métodos tradicionales para -
predecir datos de equilibrio son las correlaciones graficas a partir de datos expe~
rimentales y los modelos tedricos que representan las dos fases. La relacion de -

tres propiedades termodindmicas definen la constante de equilibrio como.

k,L - 7{' IVL (2.98)

#

donde ]ZZes la fugacidad del liquido puro i, yL es el coeficiente de actividad -
de la fase liquida y 7{‘; es el coeficiente de fugacidad del componente i en la -
fase vapor.

Entre los métodos graficos mds comunes encontramos las grdficas de -
De Priester (22) basadas en la ecuacidn de estado de Bennedict=Webb=Rubin, la

cual tiene la limitacion de trabajar sélo en hidrocarburos ligeros y mezclas de

hidregeno en Iimites muy pequefios, Las grdficas de Lenoir o las cartas del API



suelen ser mas versatiles a pesar de ser derivadas de datos experimentales.

Desde un punto de vista practico los modelos tedricos de la constante
de equilibrio propuestos por Chao=Seader (4) y Grayson=Streed (8) son de gran
utilidad. La Unica diferencia entre estos dos modelos son los valores de los coe~
ficientes determinados empiricamente utilizando la teoria de estados correspon=
dientes de Pitzer.

Estos dos metodos fueron seleccionados en el presente trabajo, si no ~
por una gran exactitud, si por sus amplios |limites de operacion y su confiabilidad
en diferentes tipos de mezclas de hidrocarburos.

Los valores termodindmicos enunciados en la ecuacion (2.98) se calcu~
lan a partir de los siguientes métodos:

1) Coeficiente de fugacidad del componente liquido.

Chao~Seader (4) desarrollaron una expresion empirica para el cdl=
culo del coeficiente de fugacidad en la fase liquida en términos ~
de la temperatura y la presion reducidas y del factor acéntrico =
utilizando la correlacion generalizada de Pitzer et al (7), la cual

estd basada en la ecuacion de estndo expresada como:

P: Z\'/QT - . : - (2.99)

Para condiciones hipotéticas del liquido (P> Pc; o T)Tc;), laco

rrelacion se obtuvo a partir de datos experimenfoles resolviendo -
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en orden inverso la ecuacidn (2.98). La correlacion se presenta

como:

/09]{ - /07" “ + W, /07/‘ -+ (2.100)

donde:

/07 {(: Ao+

+ (As+ AT+ AT ) R+ (Agt AgTr) R - /07 f(2.101)

A 2 3
T’ +AZTI“L' +A37;‘£ +A47;¢'

/07/(’) Aco+A:| ot A +-A‘:")

Tei —r-ri.5
+ A (Ri-06). . . . . (102

Las constantes para (2.102) son:

Ajg = - 4.23893  Ayj = 8.65808 Ay = -1.22060
Ay = - 3.15224 Apg = - 0,025
Grayson=Streed (8) presentan constantes revisadas para AO ..... Ag

como se presentan en la tabla 2.3.

Estas ecuaciones empiricas son aplicables para temperaturas reduci~

das de 0.5a 1.3.



2)

Coeficiente de actividad de la fase liquida (/‘)

Se consideran las mezclas de hidrocarburos como soluciones regu~
lares, caracterizadas por un exceso de entropia igual a cero, sien
do cualquier comportamiento fuera de la idealidad debido al ca~

lor de solucion. Hildebrand (17) propuso la siguiente ecuacion:

s § Vz(&‘—é—)z, o (2.03)
2T

donde g es un pardmetro de solubilidad definido por Hildebrand

(17) como:
(- [AE?

El valor de é representa el parametro de solubilidad medio para

la mezcla:
5— _ IxuVedi
2% Ve

siendo l/“, igual al volumen molar del Ifquido a 25°C.,

(2.105)

Coeficiente de fugacidad en la fase vapor.
Chao=Seader eligieron la ecuacion de estado de Redlich~Kwong =

para resolver el cdlculo del coeficiente de fugacidad representado

por una ecuacion PVT como:
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/{’ 27_// /0/'0 " (2.106)

La ecuacion de Redlich-Kwong:

p. 7T % @i
V-4 7 o5y (V+b)

donde:

Q . o478 2l i
/é) (2.108)

b - 008 L7
/zcj (2.109)

La ecuacion de fugacidad quedara definida como:
2
by L zttofe-8P)- A2 o+ BE) @
y= B <

El factor de compresibilidad Z se definird por medio de la misma =

ecuacion de estado como:

<
o LA A @.111)
/- A B 1+h

donde:

A% _ &
1927-3'5 i ) ’ (2.112)
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- o . . .

7
B = BZ’D = \/é ¢ . (2.114)
r4
A~ « L @2

B 5 27-75

Sustituyendo la ecuacion (2.111) en (2.110) nos queda como ecug

cion de trabajo:
. i *18p0)
2% 7 +Bp(_5___ BP_/)z -éﬂ-(BP)=o (2.116)

Debido a la naturaleza de esta ecuacidn por ser cibica con respec™
to a Z nos presenta tres valores matemdticos reales en su solucion,
por lo que es necesario implantar un criterio para determinar el ~

valor real dentro del algoritmo de solucion.



Coeficientes determinados por Grayson = Streed ( 8)

para el cdlculo de la fugacidad de liquido
en la Ecuacién de Chao - Seader

Hidrégeno ~ Metano  Fluido Simple
CLAVE 1 2 3

Ay wnreienneeiieiiiean, 1.50709  1.36822 2.05135
B e A 2.74283  -1.54831 -2.10899
Ag it -0.02110 0. 0.

N 0.00011  0.02889 -0.19396
Bt 2w s 0 s 5 0. -0.01076 0.02282
A5 e, 0.008585  0.10486 0.08852
AG et 0. -0.02529 0.

A7 0. 0. -0.00872
U 0. 0. -0.00353
A9 viivinnn. Cereeeeinn 0 0 0.00203

TABLA 2.3



T
TI P, Zi
Tec, Pc, Ve ECUACION DE ESTADO di PARAMETRO DE
wi DE REDLICHKWONG SOLUBILIDAD
VI , FUGACIDAD FACTOR DE COMPRE. XI COEFICIENTE DE
FASE LIQUIDA SIBILIDAD 2 ACTIVIDAD
(CHAO- SEADER)
@i FUGACIDAD FASE
VAPOR
CONSTANTE DE EQUL.
LIBRIO Ki
TEMPERATURA DE BURBUJA
TEMPERATURA DE ROCIO
TEMPERATURA DE FASE TiH1
VAPORIZACION INSTANTANEA

Fig. 2.2 Calculo y uso de la constante de equilibrio.
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2.2.2  Puntos de burbuja y rocio.

La determinacion del punto de burbuja y rocio en una mezcla de multi
componentes es la base para el cdlculo del andlisis de fase y de los métodos rigu=
rosos para el cdlculo de sistemas de destilacion, ya que determinan los |imites =
en las condiciones de presion y temperatura de coexistencia de las fases liquido
y vapor.

El punto de burbuja se define como la condicion, ya sea de presion o
temperatura (por lo que una de éstas debe ser fijada), bajo la cual un liquido al-
canza la saturacidn, es decir, entra en equilibrio con la fase vapor, siendo la -

suma de las fracciones mol, xj y del vapor yj igual a la unidad, por lo que tene™

mos:

‘\M:

n
=2 Y N ALY,
L=

Partiendo de la definicién constante de equilibrio K; y de lo anterior

mente dicho, tenemos:

n
ZKA XZL =/ . . : . (2.”3)

L=/
donde z; se refiere a la fraccion mol de cada componente de la mezcla, las cua-

les se identifican en este caso con las fracciones mol de liquido.
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Siguiendo el mismo razonamiento para el punto de rocio, el cual se de-
fine como la condicion a la cual la fase vapor entra en equilibrio con la fase liqui

da formando una primera gota. Definiendo.

n

Z. _ . : ) ,
.Z ¢ = ] (2.119)
L=/

Las funciones error para estos cdlculos, ya que se requiere hacerlos a -
partir de métodos de convergencia como el Newton=Raphson o por procedimientos
de prueba y error, son:

Punto de burbuja:

n
(7)) = Yz(k)=0 . . . @
A3
Punto de rocio:

//7:)=Z_Z_4L"Eg_‘_/_)_=o . (2.121)

L=/ K,

La figura 2.3 nos presenta las caracteristicas de la convergencia de es™
g

tas funciones.
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2.3 Convergencias en las fuiciones de Temperatura de burbuja =
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2.2.3 Analisis de fase.

La fase de una corriente de hidrocarburos se determina a partir de los ~
puntos de burbuja y de rocio de la mezcla, los cuales son comparados con las con
diciones de temperatura y presion del sistema.

A una misma condicion de presion, se compara la temperatura con la ~
temperatura de burbuja; si resulta menor, la fase serd liquida; en el caso contra=
rio se compara con la temperatura de rocio, si resulta ser mds alta se encuentra
en fase vapor. La composicion en ambos casos no se alterara.

En el caso de que la temperatura del sistema sea intermedia a las dos
temperaturas de referencia, se tiene un equilibrio entre las dos fases, por lo ~
que se debe determinar qué fraccion de la corriente corresponde a cada fase y la
composicion mol de cado una. El método utilizado para lograr ésto es el deng
minado Vaporizacion instantdnea isotérmica, el cual consiste en la simulacion
de la separacidn de fases en un tanque con control de temperatura.

Refiriéndose a la figura 2.5 podemos realizar el siguiente balance de

masa por componente en una vaporizacidn continua:

©(2.122)

L, V, yF se refieren a los flujos molares de las corrientes liquida, vapor y de la
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2.2.3  Andlisis de fase.

La fase de una corriente de hidrocarburos se determina a partir de los ~
puntos de burbuja y de rocio de la mezcla, los cuales son comparados con las con
diciones de temperatura y presion del sistema.

A una misma condicidn de presién, se compara la temperatura con la =
temperatura de burbuja; si resulta menor, la fase serd liquida; en el caso contra~
rio se compara con la temperatura de rocio, si resulta ser mds alta se encuentra
en fase vapor. La composicion en ambos casos no se alterara.

En el caso de que la temperatura del sistema sea intermedia a las dos
temperaturas de referencia, se tiene un equilibrio entre las dos fases, por lo ~
que se debe determinar qué fraccidn de la corriente corresponde a cada fase y la
composicion mol de cada una. El método utilizado para lograr ésto es el deng
minado Vaporizacion instantdnea isotérmica, el cual consiste en la simulacion
de la separacion de fases en un tanque con control de temperatura.

Refiriéndose a la figura 2.5 podemos realizar el siguiente balance de

masa por componente en una vaporizacion continua:

©(2.122)

L, V, y F se refieren a los flujos molares de las corrientes liquida, vapor y de la



alimentacion, respectivamente. x;, y;, y z; son las fracciones mol del componen

te i. Un balance total de masa nos dard:

FowVvaeL . . N R )

La expresion de equilibrio para cada componente es:
Y=kiXe . . oo @)

Sustituyendo las ecuaciones (2.123) y (2.124) en la ecuacion (2.122) tenemos:

Xbe Ko V=2 F . . L (a25)
donde:
Xi. FZ | FZi | _Fz o _Z
VKt L VEHF-N (g -l) tF ;___‘f(/c;—/)ﬂ
haciendo lo mismo con y; tenemos:
Y, - % £ : : S (2a27)

Vi/y.-
(k-
En el equilibrio tenemos que la suma de las fracciones mol de cada fa-

se son igual a la unidad, por lo que:

4 Zn (2.128)
=S ot o
.LZI- L'=)
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Si se toma como funcion error la resta de las dos sumas tenemos:

{(8) - Z z‘((z‘>>- L @a29)
K-1)+l

lo cual nos satisface el modelo.

Para que se cumpla esta funcidn error debemos iterar el valor de V/F;
a fin de que la convergencia se acelere se utiliza el método de Nawton~Raphson.
Una vez determinado este valor se calcula la fraccion de liquido y las composi

ciones de cada fase a partir de las ecuaciones (2.126) y (2.127).



= 9N

*** Salo para vaPorizucion isotérmica

Fig. 2.5 Tanque Se'oorador (2 opciones)

5
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2.2.4 Calculo de un tangue separador en un proceso adiabdtico.

La separacién de una mezcla de hidrocarburos en componentes ligeros y
pesados en una sola etapa de equilibrio, sin ningdn intercambio de calor con el
sistema, se puede lograr mediante una reduccion en la condicion de presién a la
corriente de alimentacion de un tanque provocada por una vdlvula reductora, -
lo cual nos establece un sistema de dos fases, siendo éstas separadas por gravedad
en el tanque separador. Dado que se considera un sistema adiabatico, el balan=

-
ce de energia resulta como:

Hent = H + Hiiq (2.130)

gas

La temperatura de operacion del tanque resulta menor a la temperatura
de alimentacion debido al cambio de fase de una fraccion de la corriente, lo que
provoca una transformacion de calor sensible a calor latente.

El cdlculo de las caracteristicas de la separacion sigue la siguiente secuen

a) Se realiza una vaporizacién instantdnea isotérmica de la corriente =
de alimentacion a partir de los datos iniciales de temperatura, pre=
sion y composicion antes de la vdlvula reductora. Una vez definidas

las caracteristicas de la corriente se calcula la entalpia de alimenta=

cion,
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b) Se fija la presion del equipo y supone una temperatura.

c) Se realiza una vaporizacion instantdnea isotérmica con las nuevas
condiciones de presion y temperatura, determinando la relacién gas™
liquido y sus composiciones. Se calculan las entalpias de cada fa~
se.

d) Se compara la suma de las entalpias de cada fase con la entalpia =
de la alimentacién. Si resultan iguales dentro de una tolerancia =

la temperatura serd correcta, asi’ como el andlisis de las corrientes

de salida, en caso contrario se supone una nueva temperatura a

partir de un Newton~Raphson, el cual se basa en las temperaturas

de burbuja y rocio para sus |imites de iteracion.

Los entalpias de gas y liquido se calculan por las ecuaciones sugeridas

por Chao~Seader a fin de mantener una consistencia en el calculo.
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2.3 Descripcion del programa Propiedades en Fortran IV.

Una vez definidos los métodos de cdlculo para cada una de las propie
dades descritas en este capitulo, se elaboré un programa de computadora en el
lenguage Fortran IV, el cual se ejecuté en la computadora Burroughs 6700/
7700 del Centro de Servicios de Cémputo de la Universidad Nacional Autonoma
de México.

El programa fué elaborado a base de subrutinas, las cuales son descri
tas en el inciso 2.3.1; cada una de las cuales corresponde a las diversas propie~
dades, a fin de que en un momento dado trabajen de una manera independiente,
pudiendo ser utilizadas como fuente de informacion en el desarrollo de otros cal
culos.

La operacion del programa estd disefiada para tres opciones bdsicas
de cdlculo, siendo las dos primeras de informacion de propiedades, y la tercera
un simulador de una mezcla de hidrocarburos en etapas de equilibrio.

Las opciones son:

1) Propiedades de compuestos puros a diferentes condiciones de pre~

sion y temperatura, con una capacidad de veinte compuestos dife
rentes y veinte juegos de condiciones para cada compuesto, pu~

diéndose ampliar este campo modificando la capacidad de los vec

tores correspondientes. La subrutina Props sirve como monitor de
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este juego de propiedades, seleccionando el cdlculo por medio de
una serie de claves, las cuales se leen como datos y se especifi~
can en la tabla 2.4.

Propiedades de mezclas multicomponentes a diferentes condiciones
de temperatura y presion, como se especifica en la opcion 1). Se
deben alimentar como datos la composicion y la fase de la mezcla.
Simulacion de las propiedades de una corriente de hidrocarburos,
dada la composicidn inicial y las condiciones de presion y tempe™
ratura. Esta opcidon involucra cdlculos de los puntos de burbuja

y de rocio, el andlisis de las fases liquido y vapor, determinando
composiciones y porcentajes de cada fase por medio del cdlculo -
de una vaporizacién instantdnea (flash isotérmico).

Ademas, se incluye el cdlculo de una expansion adiabatica utili
zando un balance de entalpias en los [imites de un tanque sepa~
rador.

Una vez determinadas las caracteristicas de fase de la corriente,

se estiman sus propiedades fisicas y termodindmicas por medio de
los metodos de la opcidn 2).

Los datos de operacion para este programa se describen en el in~

ciso 2.3.2, especificdndose la manera como deben ser alimenta=

das, dependiendo de la opcion del cdlevlo.
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2.3.1  Anadlisis de subrutinas.

A continuacion se presenta una sintesis de las subrutinas empleadas.

SUBRUTINA EQUIL

Calcula las constantes de equilibrio K; para cada componente en las =
condiciones de presion, composicion y temperatura requeridas por el método de

Chao=Seader.

SUBRUTINA FEBUR

Calcula la funcidn error para el cdlculo de la temperatura de burbuja.

SUBRUTINA FEROC

Calcula la funcidn error para el cdlculo de la temperatura de rocio.

SUBRUTINA TBURB

Calcula las temperaturas de burbuja y de rocio por el método de Newton-

Raphson utilizando las constantes de equilibrio.

SUBRUTINA ZETA

Caleula el factor de compresibilidad a la presion indicada utilizando la

ecuacion de estado Redlich-Kwong.
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INA FLASH

Realiza una vaporizacidn instantdnea de la corriente en las condiciones
especificadas para conocer la fraccion de la corriente en estado liquido y en esta”

do vapor, asi como la composicion de ambas fases.

SUBRUTINA GEXY

Asigna a X y a Y los valcres de la composicion alimentada.

SUBRUTINA FASE

Realiza un andlisis de fase en las condiciones de la corriente, calcu~
lando el flujo de vapor y el flujo del liquido en dicha corriente. Utiliza como
criterio la comparacién de la temperatura con respecto a la temperatura de bur-

buja y a la temperatura de rocio.

SUBRUTINA FLAD
Esta subrutina es el monitor de la expansion adiabatica. Calcula la

entalpia de la corriente de alimentacion.

SUBRUTINA FLA2
Calcula la temperatura y la composicion de las salidas de vapor y ITqui

do, de un tanque separador, por el método de convergencia de entalpias.



64.

SUBRUTINA HVL

Célculo de la entalpia de mezcla de lo fase liquida por el método de
Chao~Seader. Cadlculo de la entalpia de mezcla de la fase vapor utilizando =
la ecuacion de estado de Redlich~Kwong. La entalpia ideal la calcula a partir

de las constantes del API.

SUBRUTINA IMPRES

Calcula los valores de flujo, llama las subrutinas necesarias para el =

calculo de las propiedades e imprime los resultados del programa.

SUBRUTINA ANACOR

Esta subrutina realiza la lectura de las condiciones iniciales, constan~
tes y opciones de calculo. Con la opcidn de cdlculo se define qué subrutina trg

baja.

SUBRUTINA DENPUR

Calcula la densidad de compuestos puros utilizando la ecuacidn de es

tado de Starling=Han.

SUBRUTINA VISPUR

Calcula la viscosidad de compuestos puros en fase vapor a baja presidn.

Utiliza el método de estados correspondientes de Stiel y Thodos.
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SUBRUTINA VISPAP

Calcula la viscosidad de compuestos puros en fase vapor o en fase |7~
quida a alta presion. Utiliza el método de estados correspondientes de viscosidad

reducida de Dean y Stiel.

SUBRUTINA ENTP

Calcula la entalpia de compuestos puros utilizando la ecuacion de Star

ling=Han.

SUBRUTINA CPRP

Calecula la capacidad calorifica de compuestos puros utilizando la ecug

cion de estado de Starling=Han.

SUBRUTINA CONGAS

Calcula la conductividad térmica de gases puros a baja presion utilizan

do el método de Misic~Thodos.

SUBRUTINA CONGAP

Caleula la conductividad térmica de gases puros a alta presion. Utili=

za el método de Stiel y Thodos.

SUBRUTINA CLAVA

Esta subrutina puede evaluar el calor latente de vaporizacién a la tempe=
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ratura normal de ebullicion. Se utiliza el método de Riedel, Plank y Miller.

SUBRUTINA CALAT

Esta subrutina calcula el calor latente de vaporizacién a cualquier tem

peratura utlizando el método de Watson.

SUBRUTINA CONLQ

Calcula la conductividad térmica de compuestos puros en fase liquida.

Utiliza el método de Robbins y Kingrea.

SUBRUTINA TENSUP

Esta subrutina calcula la tension superficial de compuestos puros utili

zando el método de Riedel, Plank y Miller.

SUBRUTIN.A PREVAP

Calcula la presion de vapor de compuestos puros. Utiliza el metodo

de Frost~Kalkwanf~-Thodos.

SUBRUTIN.A DENSI

Esta subrutina calcula la densidad de mezcla utilizando la ecuacién -

de estado de Starling=Han.

SUBRUTINA HREAL
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Calcula la entalpia de mezcla por el método de Starling=Han.

SUBRUTINA CPREA

Calcula la capacidad calorifica de mezcla utilizando la ecuacién de

estado de Starling=Han.

SUBRUTINA VISM3P

Esta subrutina calcula la viscosidad de mezcla de gases a baja presion.

El método utilizado es el propuesto por Wilke.

SUBRUTINA VMAP

Calcula la viscosidad de mezcla de gases a alta presion utilizando el -

método de Dean y Stiel.

SUBRUTINA CONMSP

Caleula la conductividad térmica de mezcla de gases a baja presion.

Utiliza el método propuesto por Thodos.

SUBRUTINA BWRC

Esta subrutina calcula las constantes para la ecuacion de Starling=Han.

SUBRUTINA ENT

Calcula la desviacion de la entalpia con respecto a la idealidad con -
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el método de Starling=Han.

SUBRUTINA CPR

Calcula la desviacion de la capacidad calorifica con respecto a la =

idealidad utilizando la ecuacion de estado de Starling=Han.

SUBRUTINA XY

Asigna valores de fraccion mol.

SUBRUTINA REDUCP

Calcula los valores de la presion y la temperatura reducidas para ca™

da componente.
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2.3.2 Datos de operacidn.

A continuacion se presenta una descripcion de los principales variables

del Programa "PROPIEDADES"

Niuego = Nuimero de juegos de datos.

Kopc = Clave para opcion de cdlculo.
Kopc = 1 Propiedades compuestas puros.
Kopc = 2 Propiedades de mezclas multi=

componentes.

Kopc = 3 Simulacidn de corrientes.

Kc = Opcion de célculo para la simulacion de
corrientes.
Ke = 1 Temperatura de burbuja y rocio.
Ke = 2 Anadlisis de fése.

Ke = 3 Expansion adiabdtica.

Ndata = Noimero de juegos de presion y tempera~
tura para el cdlculo de propiedades de -
componentes puros.

KF = Clave de fase.

KF = 1 Liguido.
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KF 2 Gas

KF

3 Gas~liquido

Opcidn de cdlculo de las diferentes pro™
piedades. Tabla 2.4.

Temperatura, o

Presion, atm.

Presion de equipo, atm.

Flujo de alimentacién, moles/hr.

Calor transferido, Btu/hr.

Nombre del componente i.

Fraccion mol del componente i.

Peso molecular del componente i.
Temperatura critica del componente i, °K.
Presidn critica del componente i, atm.
Volumen critico del componente i, ml/gr=
mol.

Factor de compresibilidad critico del -
componente i.

Factor aceéntrico del componente i.

Pardmetro de solubilidad del componente i,

cal/em®,



Vw (1)

Tb (1)

Acp, Bep, Cep,

Dcp, Ecp. (1)

Itipo (D]

Ind (1)

Kij (1, J)

71 .

Volumen molar del Iiquido a 25°C, del
componente i, cm3/gmol.
Temperatura normal de ebullicion en el

componente i, °K.

Constantes del polinomio de la entalpia

ideal del componente i.

Indice en el cdlculo de la viscosidad de
el componente i.

Ciave para el cdlculo de la constante de
equilibrio del componente i.

Parametro de interaccion en la ecuacion

de Starling.
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Los datos que se alimentan al programa deben seguir la siguiente secuen
cia, dependiendo de la opcidn de cdlculo que seleccione el usuario.

Para las opciones 1y 2 tenemos:

Tarjeta No. 1 Columna 172 Njuego
Tarjeta No. 2 Columna 172 Kopc
Tarjeta No. 3 Columna 172 KF
Columna 374 Ndata
Columna 576 Ncomp
Tarjeta No. 4 Columna 1-30 c
Tarjeta No. 5 Columna  1-10 P (J)
Columna 11-20 T Q)

Se alimentan Ndata nimero de

tarjetas.
Tarjeta No. 6 Columna 16 Al
Columna  7-12 A2
Columna 13-18 A3
Columna 19-24 z
Tarjeta No. 7 Columna  1-10 Pm
Columna 11-20 Te

Columna 21-30 Pc



Columna  31-40 Ve

Columna 41-50 Zc
Tarjeta No. 8 Columna 110 Tb
Columna 11-20 w
Columna 21-30 D
Columna 31-40 Vw
Columna 41-42 Itipo
Columna 43-44 Ind
Tarjeta No. 9 Columna 1710 Acp
Columna 11720 Bep
Columna 21-30 Cep
Columna 31-40 Dep
Columna 41-50 Ecp

Se alimentan grupos de tarjetas
de 6 a 9 como componentes haya.
Tarjeta No. 10 Columna 180 Kij
Se alimentan tarjetas como compg
nentes =1 haya.
Para la opcion 3 tenemos:

Tarjeta No. 1 Columna 172 Njuego



Tarjeta No.

Tarjeta No.

Tarjeta No.

Tarjeta No.

Tarjeta No.

Columna
Columna
Columna
Columna
Columna
Columna

Columna

Columna -

Columna
Columna
Columna
Columna
Columna
Columna
Columna
Columna
Columna
Columna
Columna

Columna

21-30

31-40

41-50

51-60

1-6

7-12

13718

19-24

74.

Kopc
Kc
Ncomp
To

Po

Pegp

Al
A2

A3

Pm
Te

Pc

Zc

Tb



Tarjeta No.

Columna
Columna
Columna
Columna
Columna
Columna
Columna

Columna

11-20

21-30

31-40

41-50

75

Vw

Itipo

Ind

Ecp

Se alimentan tarjetas de 4 a 7

como componentes haya.



PROPIEDADES PURQOS

Densidad

Viscosidad

Entalpia

Capacidad calorifica
Conductividad térmica de gases
Calor latente de vavporizucién a
temperatura normal

Calor latente de vaporizacion
Conductividad térmica de liquidos
Tension superficial

Presion de vapor

PROPIEDAD MEZCLA
Densidad
Entalpia
Capacidad calorifica
Viscosidad

Conductividad térmica

SUBRUTINA

DENPUR
VISPUR
ENTP
CPRP

CONGAS

CLAVA
CALAT
CONLQ
TENSUP

PREVAP

SUBRUTINA
DENSI
HREAL
CPREAL
VISMBP

CONMBP

76.

CLAVE C (1)

10

11

CLAVEC (1)
12
13
14
15

16

Tabla 2,4 Claves para el cdlculo de las diferentes propiedades.



2.2.4 Resultados del programa Propiedades.



PRgSION

(ATMS)

CALCULO DE LA DENSIDAD DEL PROPANO

TEMPERATUR,
(6R.C )
25.000
50.000
75.000
100,000
50.000
50.000
50,000

50.000

DENSIDAD

(MOLES=LITRO)

«4157000E-01

.3821000E=01

«3537000E=01

+3293000E=01

.2019800E*00

.4386500E*00

+1126830E+01

.5243040E*01

DeN83DaD

(LgMOL=FTCUBICO)

.2505631E402
,2385832E=02
.2208503E=02
.2056149€=02
.1261163E=01
.2738931E=01
.7035927E=014

.3273754E400



VISCOSIDAD DE COMPUESTOS PUROS, CENTIPOISES
COMPUESTO

PRESION
(ATMS)

30,0000

TEMPERATURA
(GR.C.)

25.0000
50,0000
75,0000

106.0000

50,0000

50,0000

PROPAND
0.00831363
0.00896728
0.0096179¢
0.01026572
0.00906044
0.009{0343
0.00927884

0.01218059

SR

N=BUTANO

0,00758553

0,00818237

0.00877604

0.00936716

0,00830359

0,00840113

0,02976007

0.03053774

N=PENTANO
0,00699745
0.00754762
0,00809524
0,00864050
0.007706%6
0,04865802
0,04961901

0.05056577



CALCULU DC LA ENTALPIA DEL PROPAND

PRES I0N TLMPERATURA EITALPIA IDEAL DESVIACION ENT ENTALPIA RFA
(ATMS) (6R.C.) (CAL £G11OL) (BTU/LBMOL) (CAL/GMOL) (BTU/LBMOL) CCAL/G!MOL) (P Ty LBNOL)
1.000 25,000 7482,089 13407,760 =99 212 =178,58) 7581,3n¢ 13646 341
1,000 50,000 7945,155 14301,280 -81,238 =146 228 8026,393 1ua47 507
1.000 75.000 3438,394 15189,108 =67,691 =121,844 8506,0"5 15310,953
1,000 100,000 8960,842 16129,515 =57, 241 “103,034 9918,0R3 16232,549
5.000 S5u.000 7945,155 14301.280 =417,9% =752,382 R363,145 15053 ,662
106,000 $0.000 7945,155 14301,280 =-871,878 =1569,380 8817,033 15870,65°
26,000 50.000 7945,155 14301 .2890 =1971,898 =3549,416 9947 053 17R50,696

33,000 50,000 7945,155 14301 .28¢ =3753,966 =6757,13° 11699122 21058 419



ciLar LATERTE pF VAPGRIZACTON Fiu caL’enoL

TEHMPERATURA COMPUESTO
PROFENG PRuFAlC I*ByTANG N=BUTANC N-PEﬁtanﬁ
*100+000 4897 e40 5058409 5985472 6423201 18
=75+000 466978 4825454 574931 6166486 7546493
=5Q0e¢Cy0 4418442 4569466 5494405 5933438 13!1»;1
=25+000 4135491 4283443 5215457 5658488 6969415
04000 1810417 31955466 290753 5358.25  s6¥sEE

.y

2540C0 3419433 356657 4560027 5023496 633&.71
50s000 2915433 3CG74474 2157476 4644428 5976¢15

500 213549¢ 35874 3669473 4199404 5574438



TEMPERATURA

“100°00C

=7500C

SEQeC(”

=25¢000

S geoco

25000

5¢e00C

75000

PRCPENC
0+040123
C+237444
0+898116
24518797
50749226

11348120
204182303

1334310477

PROPALC

0028137

0176163

0594077

24005685

4+680667

9393374

16914531

284172447

PPLSICN LE VAFQP

COMPUESTO

I=BUTAND

0°003736

04032649

0e1647386

0574359

1543967

3449543

6+736874

11913950

L=BUTANO

04008567

0+016125

04092080

04352269

19017656
20403449
44899491

8.955064

N=PENTANO

0-cbogd2

04001556

0012925

0+048978

00238548

0¢671402

1570422

34197386



TEsIct suptrrIclsl pE LIgulpes FuR0S En DINAS/CM

TEMPERATURA COMPUESTO
PROFE!C FrROFANC I=puTAMC N=BUTANO
“100+¢GCO 73+¢5 29465 29.05 3a.7§
=75.000 34407 26017 26424 31466
“5C+0(0 29428 22460 23432 28445
=25.000 24436 18493 20438 28416
0000 19433 1519 17435 21480
25.0CC 14.20 11436 18425 18437
EgeC0C 8497 Tel4é 1110 14.87
754000 3465 3.50 7.89 1131

N=PENTANC
3352
31402
28442
25477
23405
20427
17445

T4.57



TEMPERATLURA DPE RURB!'JA ¥ TE“PFRATURY DPE 0Clp

EZCLA 3
DR FPACCION ™OL FO"STAMTF
PE EMUILTRHRIN
PrUPEiU » V,un10 L. 3161896F+n]
FROPANO 0,030 «2°7NTT5F 401
[=BUTALO (3305 .1 ¥97658F 40}
PaBUT 0 0,3R26 L 1761632F 401
HaPLTAND o,gneo d4T26739F +np
PRESINU DE LA ME2CLA = 102,900 n3slA

TF IPERATURA DE BURBUJA = 154,939 GR,F TEMPERATURA DE POCIN = 174 ,4R20RF



CUul. LICIONES THUICLIALES

COr=PONENTE CINSTANTE
PRi=PENC . 11818B839E+U1
PR(=PAMND .2874768BE+0
I=t=uTAND . '3°0655E+01
f=EuTANLD «10E1630E+0)
N=FPENTALD < 1326732E+LN

TUFAL LO="0L/Y

FLUJO TOTAL LR/H * KG/H
PESEC MOLECJLAP PRCMEDIOU

DEFISIDAD RELATIVA A 60 ©

BP& A 60 F
MM®PCSD 68 F, | KG/C"2
PRESION PSIG (P ATM= 14,72

TEMPERATURA GR, F

DEWNSIDAD A P Y T LB/FT3

(&N TALPIA MBTU/HR

COHOUBTIVIVAD TERMICA,L/ L/CH=SEG=V

VI 5COSIDAD,CPS

CAPACIDAD CALIRIFICA,BTI/LB=MOL=F

PESULLTADUS el CALCULD PE UNA VAPNRIZACTUM INSTANTANEA

uEaL I za0A I o EOYTPe CUYA PPESIUN DE URERACTUN ES SU.9Mu HR]S
ALIMENTACICH LIuuron
Lb=MOL/H % MOL LB=MUL/H % rut
n,10n 0.1000 D.100 ¢.1000
n.300 0.3000 v.500 v,3n00
33,050 33.0500 35,050 33.050"
38,260 38,2600 38.260 38,2600
2R, 290 2R.2900 28,290 28.2°0n
LA S EE S 2 1 kv wr xRk RER LA AL R L0 2 Tk ke ko gk ok ok
s *n0,0000 100,000 190,0M0"
5°38,7 2093,8 5938,7 26931
59,387 59,387
~.47026 0,47026
865,°% 865,5
)y BARS 4,855
102,907
149,n0"
29.297% 29,2975
200.045° 200,6458
«95E=Q2 .95k~ "
" 4066332 0.76833¢
-~
~f8.pso -18,11686

VAPUR
| HeMOL/H % moL
DNV 0:0000
n,nun 010000
0,0uN 0:0000
0.00n 0=0000
n,ron 0:0000

LT 22 2224 RARPAR KRN
0,000 V.0000

n,n 0,0

0,000

",00000

0.0000

040000

0,000000

0,00600



Cu ICIonNcS FRuALLS

cu AT T T
Pri-e £M0 o CEERINERNY
PR~ Al o ABTIHE A
1= =TArMD <1 AGH22E 4011
Heps TARD + DLl TAYOESY!
H=P2 “ITA"O «IT13nBAE+YS

TOT+ L LE="ML/0

FLUJ O TaGTAL L/ + v/

PES .. MOLECULAR PROMELTL

DE: S IDAD RELATIVA » oo F

BHi A 6" F
MRPL G 68 F, 1| K&/7Cn2
PRL:s IO PSIG (P ATz 14, 7)

TerPERATUEA GI'y F

DEUSIMAD A Y T LN/FTE

EfTALPLA inpTd/ap

COLLICTIVIVAY TER'.ICA,CL/CH=SEC=F

VIS USINAD, S

CAP.<CIMAD CALAPIFIC, 1T ZLB= 101 =F

LYNFNTACICH

L gy g % AL
2 ST c.luon
&, 0.3
33,057 33,0500
38,260 35,2600
2P 290 28,2900

ek ok bk ok b ko ok wkok xRk
199,000 110,0000
503pP 7 2093 ,R
59,387
n,00n00

2823.7
15:871
50,000

104,953

0.0n0N

2r0.645R

n,n0noNo

", 0000

Livuipn

Vbl st L F ]

D AR GopHar
PRPTL) Leghht
30,565 I2.0R22
36,298 3G
28, ubn ELITS VI
Ak kAR R kK LA R S L AR RS
95,271 L e

5081, -

59,687
n,5066"

The, 7

4,82y

51,5635

15348341

«SNE=0?

0,159211

=1,7176

VAruY

Conap e % MUL

LIRGEES v.sseh
Nnenus VL9056
2,280 47,1585
1,928 40,6060
0. H 10,9461
LIRS 2 20 2 d ok ok Rk Rk ok
Ha Tt 10,0087

2e%,n 19,5

55,704
R TILY

2us55.0

11.5%0

y.5474

UL 8] 9Y

L2re=0y

nL2u1Ts8

en.,o8/e



CAPITULO 3

DESARROLLO DE PROGRAMAS
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3.1 Balance de masa en un proceso ciclico.

Descripcion tedrica.

En un proceso, cualquiera que sea su naturaleza, la materia sigue leyes
muy precisas fundamentadas en la ley de la conservacién de la masa, las cuales ==
exigen que en el proceso no pueda haber ni pérdidas ni ganancias de masa durante
el mismo, excepto, por supuesto, en los procesos nucleares;

Para el disefio, asi como para la evaluacion econdmica de un proceso,
es necesario definir la cantidad de materia y energia como primer paso para el de=
sarrollo del mismo.

Un proceso ciclico es aquel donde productos 6 subproductos del mismo
son recirculados o la alimentacién 6 a algin otro punto del proceso, a fin de obte
ner una pureza 6 una concenfracion especifica del producto final; por lo que se -
requiere, para llegar a conocer los valores de las diversas corrientes, de un proce
dimiento iterativo, el cual seguira una secuencia parecida a la de! arranque del -
proceso hasta |legar a una estabilizacion; o bién, la resolucion de un juego de ==
ecuaciones simultdneas utilizando métodos numéricos, los cuales por su naturaleza
resultan bastante complicados sin el uso de una computadora digital de gran rapi==

dez.

Descripcidn técnica.

Se presenta un programa, el cual consiste en dos rutinas, la primera ==
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de las cuales lee los coeficientes de las ecuaciones simultdneas e imprime resulta
dos; la segunda es el método de resolucion basado en la técnica de Gauss=Jordan,
eliminando los miembros de una matriz abajo de la diagonal en cada renglén de =
cada columna. Las incégnitas se resuelven por sustitucion regresiva. Se presenta
en la figura 3.2 un diagrama de flujo del procedimiento de calculo. Esta subruti-
na se puede utilizar para resolver un nimero mdximo de cincuenta ecuaciones si=
multéneas para cualquier tipo de problema.

Como ilustracién del método a seguir para alimentar el programa presen
tamos a confinuacion la secuencia del planteamiento del problema representado -
en la fig. 3.1.

Formulacién del problema.= Se plantean los balances de masa para ca-
da corriente, pudiéndose éstos en un momento dado complicarse con balances por

componente, quedando en la forma siguiente:

. @.1)
My = X<x(M) . . L a6
My =M-M, . -~ . . gy
M. = Mz+ "41 . - . . © (3.4)
(3.5)
M, = X x(N\u,,). 4 ‘ .. (3.6)
My = Ms-P-M, = ay

>
S

Este juego de ecuaciones puede ser reducido por sustituciones a un nome
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ro menor, sin embargo se busca la sencillez en el procedimiento. A continuacion
se escribe una matriz con los coeficientes, dejando del lado extremo derecho los
términos independientes, como se representc:

M. M. M, My, M. M, M+ TI
‘ -1 F

-1 -1 I o (3.8)

Todos los balances de masa asi expresados toman |a misma forma, por lo
que no importa qué tan complicados sean éstos, o bien las ecuaciones en si, si -
éstas se plantean con cuidado. En la diagonal siempre deben quedar nimeros "1"
automaticamente cuando las ecuaciones estan bien planteadas.

La forma de llenar la matriz la explicaremos a partir de la ecuacion
3.2},

Si-Xx M1 + M, =0, entonces en el renglén dos calocamos X abajo
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de My y 1 abajo de My, quedando 0 en el término independiente.

En el planteamiento del problema se debe vigilar que en cada ecua--
cion haya una sola incognita por cada corriente, por lo que los datos del proble=
ma deben seguir ciertas reglas:

a) En un equipo donde se deriva més de una corriente, se requieren =

los porcentajes de cada una de las corrientes.

b) Se requieren los datos de alimentacion, asi como algin producto,

si no, el problema quedard indefinido.



LA MATRIZ a

1,00 0,00
=0,30 1,00
1,00 1,00

0,00 =1.00

0,00 0,00

0.00 0.00

0.00 0.00

CORRIENTE
i
e
3
4
s
6
7

IO IO OO

=1,00 1,00
0,00 =0,50
0.00 =0,40

VALOR

600.00

180.00

420.00

580.00

1000.00

500.00

400.00

0,00
0,00

L
=1,00
0,00
0,00
1,00

100,00
0.00
0,00
0,00
0,00
°I°°
0,00



@ 30 % CORRIENTE |
50 % CORRIENTE 5

Fig. 3.1 llustracion de! problema de un proceso ciclico.

€6
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RECIBE A. M.

94.

INDICE DE ERROR = 0

L=1
NO ISt
NORMALIZAR

LA RAIZ 1

ELIMINAR LOS TERMINOS
ARRIBA DE LA DIAGONAL
—a POR MEDIO DE SUBSTITU.
CION HACIA ATRAS EMPE.
ZANDO CON X.

FIJAR EL VECTOR
ELIMINAR TODOS LOS SO(I#CION'.
X(I)zAl,nt1
TERMINOS DEBAJO DE SARA. T Lh
LA DIAGONAL EN LA
COLUMNA K

AN
AN

si
FWAR EL INDKE ;|
DE ERROR I RECRESO
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3.2 Cadlculo de la temperatura de flama teérica

en la combustion de hidrocarburos.

Descripcién teérica.

El calculo de la temperatura de flama en la combustién de una mezcla
de hidrocarburos sigue las siguientes bases tedricas:
1) El proceso es adiabético.
2) La combustion es perfecta.
3) El combustible y el aire se mezclan a la temperatura de referen-
cia.
4) Todos los productos de la combustion se encuentran a una tempera-
tura.
La reaccién general de combustion en un hidrocarburo es:
CnHm +O7_"——-"- "'\COz*"é-mHzO
(3.9)
por lo que podemos plantear balances de materia y energia con la informacién de
cada compuesto en cuanto composicion, calor de combustidn, y datos de capaci=
dad calorifica. El balance de masa se plantea a partir de las siguientes igualda

des:

1
Z
0

NCO, (3.10)
NHO = My @
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NO, —.:Nc+N“/4 +Nsg (3.12)
N N2 = NO,+37%49 (aire)
NSOZ - Ns

(3.13)
(3.14)
La cantidad de reactivos depende de la calidad de la combustion provo
cada por la mezcla aire=combustible.
El balance de energia se establece entre el calor de combustion de la

mezcla y el cambio en la entalpia de los productos de la combustion:

AH Pr‘oduc't'cs = A H COmbUS"lOlf'\ (3.]5)

El primer término de esta igualdad se calcula a partir de los datos de =

capacidad calorifica de cada componente:
T

n
Apr‘o«Judfas = _Z‘, i CP&. dT . ; -+ (3.16)
~+L

y el segundo término a partir de los calores de combustion de cada componente -
por su fraccion mol.

AHe =% AHcixXci) |

(=1

3.17)
Un factor importante que se presenta en temperaturas mayores que los =

2900°F es la disociacién de los productos de combustion.

— £
€O == CO + z0; (3.18)

H,O = H, ++0, . . : . (3.19)

por lo tanto €l porcentaje de disociacion es funcion de |a temperatura y depende -
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de la constante de equilibrio, asi como la temperatura final es funcion del por=
ciento de disociacion, por lo que la inclusién de este factor complica la solucion
de la temperatura de flama.

Descripcion técnica,

Para la resolucion del algoritmo para el célculo de la temperatura de

flama se requiere el andlisis del combustible, los datos de capacidad calorifica y
el calor estandar de cada componente, a fin de plantear los balances. El progra
ma que se plantea a continuacién genera varias relaciones de aire con respecto a
un aire tedrico requerido, a fin de obtener una serie de resultados a diferentes ==
relaciones. Los balances de masa requieren determinar el nimero de elementos -
C, H, O, S, del combustible a partir de cada componente a fin de determinar los
productos y plantear el balance de energia.

Las capacidades calorificas se plantean de la siguiente forma:

3 o &
Cpi = R+ QT+ QT % @77 47 4472 (3.20)

Método de solucion.

A partir de las ecuaciones (3.16), (3.17), (3.20), la funcidn error se -

plantea como:

- —4 2 2 % (Y

la cual se logré integrando la ecuacion (3.16) y agrupando términos de la siguien-



te forma:

L=/ 4
”
<, = S dac
2 ‘2; -
(3 N 7 Uas
22
C¢ => 7 A,
l."/n
65 = Z 27 ajL
L=/,
C‘ - Z —ﬂ‘.a“

2
C7=-AH - (C/Tr:;{ * C27;:f + G

donde N = nimero de componentes

Tref = 2980K,

Teft Gl raT 0 £57) ©

AHc = calor estandar de combustién de la mezcla.

98.

ni = numero de moles de cada componente en los productos a partir

de la relacion de aire.

La ecuacion (3.21) es resuelta para la temperatura de flama usando el

método iterativo de Newton-Raphson:

T =T -F ()

donde r es el nomero de iteraciones.

La derivada dF/dT estd dada por:

dF

dF
“CF T - . . (3.29)

- -4
== 4-C,T3+ 3C,T+20GT+G +C T2 :rgz-cc (3.30)

Se encontré que este método no es sensible a la temperatura supuesta y



que convergia rapidamente.
A continuacién se presenta el diagrama de bloques y los resultados
del programa elaborado para la resolucion del algoritmo. Los datos alimentados

se obtuvieron de las referencias 13 y 19.
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LECTURA DE DATOS
COMPOSICION - X1

No.DE ELEMENTOS - NC,NH,NO,NS.
COEFICIENTE Cp- A (I,4)
CALOR ESTANDAR AH, (I)

RELACION DE
AIRE /AIRE TEORICO

BALANCE DE MASA PARA
DETERMINAR PRODUCTOS

CALCULO DEL CALOR ES_
TANDAR DE COMBUSTION

DETERMINACION DE COE-
FICIENTES PARA DEFINIR
LA FUNCION ERROR

NEWTON - RAPHSON
PARA CONVERGENCIA EN
LA TEMPERATURA

IMPRESION DE TEMPERA.
TURA DE FLAMA

©®

Fig. 3.3 Diagrama de blogues para ¢l calculo de la tem™

oeratura de flama.



CALCULO DE LA TEMPERATURA DE FLAMA EN LA COMpUSTIOH DE GAS NATURAL

COMPOUENTE FRACCION MOL CALOR DE COMBUSTION C H 0 s
CALORTAS/GMOL
METANO 0,94500 197750,00000 1 4 0 o
ETANO 0,02000 341261,00000 2 6 9 o
PROPANO 0,01800 488527,00000 3 8 ¢ o
BUTANO 0,00100 635384,00000 410 0 o
PENTANO 0,00050 782040,00000 512 0 o
HEXANO 0,00020 921370,00000 614 o o
co2 0,01330 0,00000 1 0 2 o
RESULTADOS
RELACION AIRE ACTUAL/AIRE TEORICO TEMPERATURA DE FLAMA TEORICA NUMERO DE ITERACIOMES

(GRADOS KELVIN)

0.50000 2105,25250 3
0.66667 2246,56356 3
0.83333 2343,13586 3
1.00000 2412,77015 3
1.16667 2187,00441 3
1.33333 2005,37622 3
1.50000 1855,80465 3
1.66667 1730.35549 3
1.83333 1623,56750 3
2.00000 1531,53785 3

TEMPERATURA SUPUESTA = 1500.00
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3.3 Calculo de la potencia de una bomba centrifuga.

Descripcion teorica.

En el disefio y evaluacion econémica de un proceso el cdlculo de la -
potencia de bombas es un factor muy importante, debido al costo y al consumo de
energia que requiere este equipo, el cual debe suministrar la energia mecanica -
necesaria para cumplir con las condiciones requeridas en el proceso.

Los factores mas importantes en este calculo se deben a los cambios de
elevacion, la resistencia provocada por la friccion y los cambics de energia inter
na dentro de un sistema, los cuales se relacionan por medio de un balance total -
de energia mecdnica a régimen continuo, el cual se representa en forma diferen-

cial como:

_j.-dz-f-\/dp-l- \/4% = gk*)o —'&F— £ & - (3.31)

Esta ecuacion se integra entre los puntos inicial y final del sistema:

<

2 ¢ e
Z L i oydP e M il P Ve SP5a
c a < 7 Je 3(. =<K,

donde V es el promedio de velocidad, por el coeficiente de correccion de la velo=
cidad, y v el volumen especifico del fluido.
Las ecuaciones anteriores son suficientemente generales para el trata-

mienio de casi cualquier problema de flujo y la base para muchas ecuaciones de -

disefio.
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El término £ F, que resume el efecto provocado por la friccién debida
a la rugosidad de la tuberia, a los accesorios de |a misma y el patron de flujo ==
provocado por las propiedades del fluido, es un factor muy importante en el dise-
fio de tuberias, ya que una vez definida la potencia de la bomba se deben conser

var las condiciones.

Descripcién técnica.

El algoritmo que presentamos a continuacion estd basado en el método
de calculo de LUMMUS Co. para bombas centrifugas.

Los datos que se deben alimentar al programa son:

1) Gasto en GPM.

2) Densidad relativa en las condiciones de operacion.

3) Longitud de la tuberia.

4) Ndmero y tipo de accesorios.

Los resultados del programa son:

1) El NPSH requerido por la bomba.

2) El NPSH disponible en el sistema.

3) Recomendacion de la altura del tanque de succidn.

4) Cabeza total de la bomba.

5) Potencia de la bomba.

El balance total de enersfa mecanica lo podemos plantear en funcién
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de la presion de succion y la presion de descarga como sigue:

AP- pu - Ps (3.33)

para lo cual tenemos que la presion de succion es:

R=R+4R - AR v - - - 339

P es la presion a la cual se encuentra el recipiente, A Pelev esel -
cambio de presion debido a la diferencia de altura entre el recipiente y el nivel
de la bomba; y A Periceién son las pérdidas de energia debidas a la friccion en =
Ic-: tuberia de succion.

La presion de descarga es:

Pb = P‘. + ARje, +AR 1+ ARapos - (3.35)

4riccion

Py es la presion a la cual se encuentra el recipiente en el que se descar
ga el fluido, APelev es el cambio de presion debido a la diferencia de altura ep
tre el nivel de la bomba y el nivel de descarga en el recipiente, A Pfriccidn son
las pérdidas por friccidn en la tuberia de descarga, y & Pvarios corresponde a -
cambios de presion causados por instrumentos y vdlvulas de control, mds cambios =
imprevistos anteriormente .

El cambio de presion por la diferencia de altura lo podemos calcular

como:

AR, = N> L (3.3
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La altura (h) corresponde al equipo en la succidn o en la descarga, ~

segin sea el caso. En el primero (si no se conoce dicha altura) se recomienda

que sea 2ft., mayor que la cabeza neta de succion positiva disponible (NPSHD)

ALTura Succion = NPSH, 4 2-‘{. C L (3.37)

En el segundo, dicha altura se debe conocer de antemano.

La pérdida de presion por fricciones la podemos conocer por medio
de la ecuacion:

Ap{"lcclo’h = (_A—'E) . LT

4 i
100 /friccron =YY=
0o {rlccla’ﬂ

9.40l wW* 106/0%53

siendo L1, la longitud total la cual se obtiene a partir de la longitud de la |7~

(3.38)

nea y de la suma de las longitudes equivalentes de los accesorios del sistema.

En el programa se encuentran incluidos los factores de longitud equi~
valente que corresponde a cada tipo de accesorio. También se incluyc un fac™
tor de seguridad para disefio, correspondiente a tres veces la longitud total.

Este programa incluye una relacién grdfica entre el gasto (GPM) y
la cabeza neta de succidén positiva que requiere la bomba, utilizando como -
parametro las revoluciones por minuto que se desean en el impulsor.

Se recomienda que la cabeza neta de succidn positiva disponible =

sea 3ft., mayor que la requerida por la bomba (como minimo).

NPSHD = NPSH, + 3'“- (3.39)
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Con este valor ya podemos conocer la altura del equipo en la succidn.

Si tenemos vacio en la succion entonces:

NPSHy = NPSHq + 6t (3.40)

Una vez determinada la caida de presion del sistema, ya podemos cono

cer la cabeza y la potencia de la bomba.

H— Ap¥23|
- Sq (3.41)
Qdis.
PoT= AP - (3.42)

Se presenta otra relacién gréfica entre el gasto (GPM) y la eficiencia

de la bomba, con la cual podemos conocer la potencia real de la bomba.

PoT
Gk N (3.43)

A continuacion presentamos un diagrama de bloques que nos muestra el

método de solucion.



?

LECTURA DE DATOS

Qo P = QoP x 4.4
Qois1 = Qois x 4.4
RHO = Sg x62.4

INTERPOLACION DE N P S HR
i

NPSHD = NPSHRT3
ALTe =NPSHDtT2

A

CALCULO DE LT

¥

D PELEV = ALT1 x Sg/2.8|
DPOF = 9.401 x w2/i0%¥5.3
DPF = DPI0oF x LT/i00
P suc = Pi1 + DPELEV - DPF

A

CALCULO DE LT

)

D PELEV = ALT1 x Sg/2.3|
DPIOOF = 9.401 x w2/10%¢ 5.3

DPF = DPooFx LT/100

D PVAR = DPVC t DPotro + PRECIP

Pd = P2 + D PELEV t+ DPF+ D PVAR

DELTA P = Pd = Psuc.

H = DELTAP x 2.31/Sg

POT. = DELTAP x Qois /1718
CALL EFIC
bHP = Pot/Eta

Fig. 3.4 Diagrama de bloques. Bomba Céntrifuga.
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3.4 Andlisis del rendimiento de un intercambiador

de tubo y coraza existente.

Descripcion tedrica.

En la economia de un proceso a nivel industrial, uno de los factores més
importantes que se debe tener en cuenta es el maximo aprovechamiento de la ener=
gia suministrada al proceso, ya sea energia mecanica 6 energia calorifica.

El aprovechamiento de la energia calorifica se lleva a cabo mediante -
el intercambio sucesivo de calor por gradientes de temperatura 6 calores latentes
de corrientes diferentes, donde una es la fuente y otra es el receptor. De la mis-
ma forma se puede aprovechar calor generado dentro del sistema por reacciones ==
exotérmicas a fin de optimizar procesos.

Existe en la actualidad una gran variedad de equipos de intercambio de
calor, desde el disefio sencillo de tubos concéntricos hasta condensadores de com-
plejas superficies con grandes dreas de transferencia. El tipo mas comin a escala
industrial es el de intercambiadores de tubo y coraza, debido a su versatilidad -

dentro de diferentes procesos y a muy diversas condiciones de operacion.

Descripcion técnica.

El andlisis que se presenta nos da como conclusion que el intercambia=



Brii's

DATCS I't. LA CORRIENLTE 3

FLUJD MASICH

CETRIFUGA tin

LA/HR

1

GAgTD GPERACIN M3/HR *» GPM =

GASTO ULISEED 1'3/HP * GPM (]
RESULTADOS 3

lipsH REQLERIDO FT = 7.54

HPSH DISPONIBLE FT = 10,54

ALTURA DEL EQUIPO

Efi LA sucCCloh FT = 12,54

FLuIiro & Crunn

82254,71
39,00
45,00

PRESION DE succlah p
PRESINN DE DESCARCA
DIFERENCIA DE PRESION

PENSIDAD LB/FT3

SIA =
PSIA "
PSIA =

= 51,79

PENSIGAD RELATIVA & 0,437

19,25
192,09

82,84

viscrsipAan rp 3 n,48
PRFESIO!" PE vAPNR PSIA = 0,09
CABF2A PE LA PDMBA FT = 250,55
POTENFIA PE LA ROMBA HF = 9,56
PNTFNCIZ? AL FRENO DF
LA BgMBA RHF = 19,99
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dor de tubo y coraza estudiado es apropiado para las condiciones de proceso es
tablecidas.

Hay tres puntos de significacidn en la adaptabilidad del intercambia=

dor:

1) El coeficiente global de transferencia "limpio" es determirado
por las propiedades fisicoquimicas de los fluidos y por su patron =
de flujo.

2) Por medio del balance de calor, del drea del intercambiador y -
de la diferencia verdadera de temperaturas, se obtiene un valor
de disefio para el coeficiente global de transferencia, Up, el -
cual debe ser menor que el calculado, de manera que el factor -
de obstruccion, Rp, el cual es una medida del exceso de superfi
cie, nos garantice la operacion del intercambiador por un perig
do de servicio razonable.

3) La caida de presion permitida para las dos corrientes no debe =
excederse.

Las condiciones de proceso requeridas para la evaluacién de cambia=

dor son:

a) Temperaturas de entrada y salida de ambas corrientes.

b) Flujos mdsicos.

¢) Datos de capacidad calorifica, conductividad térmica, densidad
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relativa, y viscosidad de los fluidos en las condiciones de opera-
cion.

d) El factor de obstruccién requerido y las caidas de presion permisi=

bles.

Los datos del cambiador existente que se deben conocer son:

a) Didmetro interno de la coraza, especiado de los deflectores y el =

nimero de pasos.

b) Noimero, longitud, didmetro, especificacién, arreglo y nimero de

pasos de los tubos.

Para iniciar la secuencia de cdlculo, lo primero es determinar qué flui
do pasard por la coraza y cual por los tubos; no hay ninguna regla que nos defina
ésto, sino Onicamente criterios a partir de las areas de flujo.

La secuencia de calculo que se presenta es la desarrollada por Donald,
Q. Kern, "Procesos de Transferencia de Calor".

La secuencia se inicia con el balance de calor:

Q= W(T-T) = Welt,-t) . . . g
y el calculo de la diferencia de temperaturas:

- (Tu'tz»(TZ"B)
£ - T.-t:) P - (3.45)

: "\t .o ,
El cdlculo de las temperaturas calédricas se realiza por medio de las si-

guientes ecuaciones:
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Para el fluido caliente tenemos:

‘Tc=—rz+‘:c(—r;——r2)

(3.46)
y para el fluido frio:
El factor FC lo obtenemos de:
1 r
— o ———
F Ke r-i '
c = - - (3.48
EICED RS Bt
donde: ln
_ Uy -U . -t
Kg = 4=t 7 T T, (3.49)
(=4 [

Uy y Uc se refieren a los coeficientes giobales de transferencia de ca~
lor calculados en la terminal caliente y en la terminal fria respectivamente.
El calculo del coeficiente global limpio se realiza a partir de los coe™

ficientes de pelicula del lado de la coraza y de los tubos.
pe y

- hioX ha
U“mpio— h-_;,,_-i- he ’ ’ ' ‘ © (3.50)

Para conocer los coeficientes de pelicula se han propuesto en diversos
v . . .
articulos las siguientes ecuaciones:

.33
186 ReR DY Tk | D
hio = [( T ‘5‘] Dext

Re £ 2I00 (3.51)

he <o RER 12
D J Det

Re 7 10,000
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y para el intervalo 2100 (Re 10,000 se hace una interpolacion entre las dos re-

laciones.

55 .35 b

h, = 03¢ R R Do, 03

Para las tres ecuaciones tenemos:

D g Cp M
Pe = ﬂ_, y Pf‘ - P;é (3‘53)

y ya que conocemos el valor de U| podemos calcular el valor del factor de obstruc

cion.
D . Y%-¢
°* T U ~ 4, (3.54)

Como criterio tenemos que si Rp excede al factor de obstruccién reque
rido, el cambiador cumple desde el punto de vista térmico.
Ahora debemos comprobar si la caida de presién no excede de la permi

tida para lo cual calculamos las caidas de presion de la siguiente manera:

AP _ 1Ge Ds(M+1)

car‘aza - 522!/0'0 D‘s 3 ) ) * (3.55)
)&
AEubos - AE -+ APre+orno .
AR _ fgi’x L,
eizax/o"'z?s 4

2 ¢25
Bleetorne= éﬂ " e\; =20
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En el caso que la caida de presion permitida no se ha excedido, pode
mos concluir que el cambiador cumple con las condiciones de proceso.

A continuacion se presenta un diagrama de flujo en el cual se mues™
tra la secuencia de calculo.

Esta misma secuencia se puede aprovechar para disefio, suponiendo

cambiadores existentes, hasta lograr el optimo.



v

Fijar condiciones de proceso y datos

- de intercambiador

¥

Resolver el balance de calor y calcular la

verdadero diferencia de temperatura.

v

Calcular el coeficiente de pelicula para

los tubos

s

Calcular el coeficiente de pelicula para

la coraza

"

Calcular el coeficiente global limpio

(uL)

v

Calculor el coeficiente global de disefio

(Uud)

-

Calcular el factor de incrustacion

(Rd)

SI El combiador no es
satisfactorio

+ 33 Dingrama de Elogues.

113:



Calculor la caida de

presion en los tubos

AP < AP per

Sl

Calculor la caida de la

presion en la coraza

El cambiador no es

satifactorio

AP < AP per

El cambiador es

satisfactorio

El combiador no es

satisfactorio

Fig. 3.6 Diagrama de bloques. Andlisis hidraulico.
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ILTErCAl'BRIADOp 3

coPnza
CIAMET! O INTERIOP = 21,25 PLG
CSr~ACIARY DE L)OS DEFLECTORES 5 5,90 PLG
PASCS =1

SERVICTUY

“Or1BRE DEL FLUIOC sKEROSE' A 42 ApI
FLWLJO NASICH 2/ 4380°,00 [BR/HR
TEFIPERATURA DE ENTRADA 3 397,00 Gp,F
TEFPERATURA DE SALIDA = 207,90 GR,F

CALU™ TRANSFERIDD
DIFECENCIA CORRERIDA DE TEMPERATURA
AREA DE TRANSFERENCIA DE CALOR

COLFICIENTE
DE PELICULA
DEL LALO DE
LA CORAZA = 176,95 BTU/HR(FT*FT)GR F

COEFICIENTE GLOBAL LIMPIO

COEFTCIENTE GLNBAL DPE PISENO
FACTOP DE INCRUSTACION CALECULADO
FACTOR DE INCRUSTACINN REQUERIDO

CAIDA DE PRESION

EW LA CORAZA a 3.73 LB/ (PLG*PLG)
CAIDA DE PRESIOY
P ERMITIDA a 10,00 LB/ (PLG*PLG)

5110700,00
135,73
661,83

70,87

56,90
0,00346
0,00300

TURQS
HUMERD 2 (54
LOMGITHD g 10,07 pT
DIAMETPN EXTFRIOP ® 1,07 PLG
Bwh s 13
PITCH = 1,25 PLL
ARPEGLN B M FUADKOD
PASOS B ¢
NNMRRF PEL FLI'IPO =(PuL0 1k S8 Apl

FLUJO MASICO
TEMPERAT,PA DF FNTRADA 7
TEMPERATUPA DF SALINA =

= 10900":00 | BZHR
100,00 bR F
170!00 PR"

BTU/HP
GRWF
FT*FT

CNEFICIFNTE
DE PELICULA
DEL LAD" PE
L08 Tugrs B 118,23 RTI/HREFT*F T)GH,}
BTU/HR(FT*FT)GR,F

BTU/HP (FT*FT)GR,F
HR(ET*pTIGRF/BTU
HR(FT«FT)AR,F/BTU

CAIDA DF PRESIOM

EN LLOS TumOS B 9,35 LB/ (PLI*PLG)
cAIPA DF pRESIOM -
PERMITINA ® 10,07 LB/ (PLGE*PLG)
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3.5 Calculo y optimizacién de un evaporador.

Descripcién tedrica.

En la industria quimica la manufactura de agentes quimicos tales como
la sosa cdustica, sal de mesa, y azicar se logra a partir de soluciones diluidas de
las que deben eliminarse grandes cantidades de agua antes de poder llegar a la ==
cristalizacién en equipo adecuado para este fin.

Para lograr ésto se utilizan evaporadores de miltiple efecto a régimen
continuo, de los cuales se encuentran basicamente dos tipos: con alimentacién =
en paralelo y a contra corriente, (Figs. 3.7 y 3.8). Los criterios de seleccién =
de uno u ofro se enuncian en "Procesos de Transferencia de Calor", Donald Q.
Kern, Cap. 14.

Adn cuando los evaporadores de miltiple efecto son capaces de altas -
eficiencias térmicas, ésto se ve afectado debido al aumento del punto de ebulli-
cidn sobre |a temperatura de saturacidn correspondiente al agua pura debido al -
aumento en concentracidn,

El andlisis de la operacién se logra a partir del balance total de mate-
“ria y de los balances de energia correspondientes a cada efecto,

Balance total de materia:

PyXe =m Xy 0 L . L L @)
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ms = alimentacion, Ib/hr

x¢ = fraccion en peso de sélidos en la alimentacion
m, = producto, Ib/hr

X, = fraccién en peso de sélidos en los productos

Balances de energia en el efecto 1:

m,,( Hea) +(my - My (H{g;.-|)=(mt-.' m-.) Hg;+ m Hp  3.58)

donde:

m; = flujo masico de concentrado del efecto i

Hg; = Entalpia del liquido del efecto i, BTU/Ib.

Hgi = Etalpia del gas del efecto i, BTU/Ib.

Hfgi = Calor latente de vaporizacion del vapor en el efecto i.

Para el primer efecto m-j=mg y m_p "M _y=mg . El juegode n + 1
ecuaciones lineales simultdneas tiene n + 1 incégnitas, my, m,, mg, .... Los
coeficientes en estas ecuaciones son las entalpias de las corrientes apropiadas. La
entalpia de cada corriente es una funcion de la temperatura normal de ebullicién,
T, de la fraccién peso de las salidas, x, y del incremento de la temperatura de ebu
Ilicién, E, debido a la concentracion de salidas en las corrientes liquidas. Las -

ecuaciones para el célculo de Hgi y Hfg; son para agua pura y se escriben:

Ry, = 1075 + 0.3466 (T7)+ 0.45 (E) - - (.59
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donde: Q; = (mj=2 - mj-1) (Hfgi-l), BTU/hr

2

U; = coeficiente global de transferencia de calor, BTU/hr - ft

drea total de transferencia, 2

>
n

T; = Ti=l =« {Ti ** Ei)

En el primer efecto q; = m; (Hfgs) Ys y Ty = Ts= (Ti + Ei)yaque
el vapor es usado para calentar este efecto cuando se encuentra flujo en paralelo.

Debido a que es necesario estimar la temperatura y la concentracion en
cada efecto antes de calcular los flujos y la cantidad de calor transferido, una ==
aproximacidn iterativa se requiere para la solucion del problema. Estas estimacio=
nes de T y X son hechas y modificadas hasta que las dreas de cada efecto son igua-
les y las concentraciones convergen a las estimadas. Cuando esta condicidn es en

contrada, la solucién del problema es correcta.

Descripcidn técnica.

Dadas las condiciones de la alimentacién en un evaporador de miltiple

efecto en paralelo 6 a contracorriente, se pretende determinar lo siguiente:

1) La cantidad de vapor requerida y la economia del mismo definida
como |b agua evaporada/Ib de vapor en funcién del ndmero de -
efectos y de la temperatura de alimentacion.

2) El érea de transferencia.

3) El aumento del punto de ebullicién en cada efecto.
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= lod - o.e4({Ti) . . (3.60)

H\cﬂt
La ecuacién (3.59) para la entalpia de vapor de agua es una aproxima™

cién lineal de las tablas de vapor desde T = 50°F a T = 350°F, mds el sobrecalen

tamiento debido al incremento de temperaturas; de una manera similar, la ecuacion

(3.60) es una aproximacién lineal del calor latente de vaporizacidn.

La entalpia de las corrientes liquidas pueden ser escritas como:

Ha"L=CPe_(t’5Z)- . (3.61)

para materiales que tienen un ligero incremento en su punto de ebullicion. La ca
pacidad calorifica, cp, puede ser una funcion de X y T.

En sistemas donde existe un gran incremento en el punto normal de ebu~
llicidn, se estima necesario considerar los calores de solucion para calcular Hg.
Los datos de entalpia concentracion son conocidos para algunos sistemas de interés.
Se utiliza una forma polinomial a fin de aproximar estos datos.

Para determinar los flujos de entrada y salida de cada efecto es necesa™
rio suponer la temperatura y concentracion para el efecto en cuestion, dicha estimg
cidn se considera correcta cuando los resultados obtenidos satisfacen las ecuaciones
que rigen la transferencia de calor.

Estas son:

Qi = UL A AL, - (3.62)
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5)
6)
7)

8)

120.

El coeficiente global de transferencia de calor para cada efecto.
La cantidad de calor transferida para cada efecto.

La temperatura normal de ebullicion en cada efecto.

El flujo mésico del concentrado.

Concentracion de salidas en cada efecto.

Se consideran las dreas de transferencia iguales para cada efecto.

Método de solucidn:

Al comenzar el cdlculc se estima T y X en cada efecto, dividiendo el

incremento de temperatura total entre el nimero de efectos para el flujo en para-

lelo:

AL - Ts-Tn
N ) ‘ ' : © (3.63)

La temperatura normal de ebullicién para el primer efecto sera:

T ="Ts- AT (3.64)

y para los siguientes:

TL = TL-( - AT (3.65)

Las concentraciones serdn inicialmente distribuidas de una manera simi

lar:

X - X - X
A“%' - : - : © (3.66)
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para el primer efecto:

Xi =X4-AX -« -~ - - @67

y para los subsiguientes:

X, = X.— &X (3.68)

Para cada efecto, Tiy Xi son utilizados para calcular E;, Hf;, Hegir ¥
U;. Las funciones usadas para calcular E, Hg, y U son dependientes de los mate-
riales evaporados y se deben incluir para cada problema. Las funciones para calcy
lar Hg y Hgg son generales para cualquier problema. Estos parémetros se usan pa-
ra determinar los coeficientes de la ecuacion lineal de balance de energia mostra
da en la matriz de la figura 3.9. La solucién de estas ecuaciones lineales consis
te en los flujos para cada efecto y se logra mediante la subrutina SIMQ (9).

Determinados los flujos, se calculan las areas de transferencia de cada
efecto utilizando la ecuacién (3.62). Las dreas se comparan entre si para compro

bar su igualdad con un 0.5% de error.

Las concentraciones en cada efecto son calculadas utilizando:

X = Xemp
me ¥ = - (3.69)
Estas son comparadas individualmente con las concentraciones estimadas

originalmente, previendo un porcentaje de error de 0.5%. Si las dreas son igua=

les y las concentraciones concuerdan, todas las caracteristicas de operacién son co
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nocidas y el algoritmo se ha cumplido.

Cuando estos valores no convergen, las temperaturas son ajustadas usan

do:

AL
- ¢ g : . - . - (3.70)

b

A =

y A _ 3.7

Esta correccién en ATi puede no resultar cuando:
”
)
. F -, -)E - - . .
ZAt._ 7é S n L £; © (3.72)

lo cual es necesario para el establecimiento del problema, por lo que es necesario

ajustar el AT utilizando:
n

v ' Ts —Tn-— E‘_
At;. = A*—L A — ‘ : . - (3.73)
> Aty

. .L,I . - ”
Los nuevos T son utilizados en lugar del original y el cdlculo es repe

tido hasta lograr la igualdad de las dreeas de transferencia y la concordancia de =

las concentraciones.
A continuacién se encuentra el diagrama de bloques y el programa que
se utiliza para la solucién del algoritmo que nos presenta Mc Cabe & Smith en el

capitulo 16 de su libro "Unit Operations of Chemical Engineering".
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3.7 Evaporador de miltiple efecto en paralelo.
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Fig. 3.8 Evaporador de multiple efecto contracorriente.
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Matriz de coeficientes de las ecuaciones en el calculo del

evaporador de flujo en oaralelo.



ALINENTACIuY EN PARALELO 3 EFECTOS
DATOS DE ENTRADA:

AMF LB/HR XF TF+GR, F XP MINIMA T
S69uun,0 0,08 60.0 0,50 101,7
SuLuc I0i LESPUES DE 4 ITERACIUWES!
18=145303,L8/HR . ECONOMIA DE VAPOR 1,56
EFLCTO AREA FT2 T(1)sGR.F E(I)/GR,F
1 2626,4 293,0 2.8
2 2629,3 245,1 7.2
3 2635.2 10,7 70,0

ucld

800,
500.
300.

Ys

1,00

TSsGR, F

344,3

Q(I),BTU/HR

101887012,
53482532,
58056487,

ML) sLR/HR

141684,
89346,
29000,
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3.6 Disefio y costo de una torre de destilacion fraccionada

y su equipo.

Descripcion tedrica,

La separacion de un producto 6 subproducto de una mezcla de compues
tos debe ser llevada a cabo cuidando la pureza 6 la concentracion del mismo, pa
ra utilizarse como producto de venta 6 como materia prima, tal es el caso tipico
del petrdleo, el cual contiene una gran variedad de hidrocarburos que requiere ~
todo un proceso de refinacion para obtener materias primas y energéticos.

La destilacion fraccionada es la operacion unitaria para la separacion
de compuestos volatiles de una mezcla; basdndose en la diferencia que existe en
tre los puntos de ebullicion de compuestos mds pesados, habiéndose logrado sepa
raciones de compuestos de muy similares propiedades.

El proceso consiste basicamente en lograr el contacto de vapores y 1=
quidos de los diversos componentes en una etapa de equilibrio logrando una trans
ferencia de masa y energia. Se requiere un cierto nimero de estas etapas colo™
cadas en serie hasta lograr que los vapores del compuesto ligero logren la pureza
necesaria en el domo de una torre y los compuestos pesados salgan por los fondos.

Los métodos de cdlculo en el disefio de una torre de destilacion fraccio™

nada deben ser rigurosos, ya que es un equipo critico debido a los productos ob=

tenidos, @ sus requerimientos energéticos y al alto costo del equipo, por lo = -
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que se deben evitar grandes sobredisefios.

En este trabajo se presenta un disefio y una evaluacion econdmica pre~

liminar de una torre de destilacion basados en métodos cortos.

Descripcion técnica.

Se presenta una secuencia de cdlculo a fin de determinar el nimero de
platos de la torre, su didmetro, asi como las caracteristicas del condensador y -
rehervidor, el fondo de la torre y el tanque de reflujo. Calculamos ademds el -
costo de todos estos componentes.

Esta secuencia se basa en el método corto de cdlculo de una torre de -
destilacion de Fenske~Underwood=Gilliland para determinar el aspecto de proce
so de la torre. Para el cdlculo de tamafios y costos de los equipos se utilizan mg
todos tradicionales.

Se presenta la siguiente secuencia de calculo:

Determinacion de la separacion de componentes a reflujo total, asi’ co™
mo el nimero minimo de platos, por las ecuaciones de Fenske.

Determinacion de la relacion de reflujo minimo a partir de la ecuacién
de Underwood por el Método de Ripps.

Evaluacion del ndmero de etapas tedricas a la relacion de reflujo opti~

mo, el cual se calcula por la Ecuacion de Van=Winkle=Todd, a partir de la corre

lacion de Gilliland.
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Determinacion del diametro de la torre a partir del flujo de vapor en
el fondo y el domo de la torre usando la correlacion de Souders=Brown para la
maxima velocidad de vapor.

Cadlculo de la altura de la torre a partir del nimero de platos, la efi
ciencia especificada del plato y el espaciamiento en los mismos. Se toma en
cuenta ademds la altura de los fondos de la torre, el espacio de estabilizacion
en los domos, y el faldon.

Cdlculo del espesor de los materiales de construccion de la torre y =
del acumulador de reflujo de acuerdo al ASME Pressure Vessel Code, Div. I.

Se determina el costo de la torre y del acumulador de reflujo a partir
de datos publicados de costo en revistas técnicas, tomando como pardmetro el
peso del equipo.

Se determina el tamafio del rehervidor y del condensador usando tem~
peraturas especificadas de agua de enfriamiento y vapor, asi como coeficientes
globales de resistencia a la transferencia de calor especificados (U).

Se determina el costo del rehervidor, condensador, y platos a partir
de datos publicados.

Estima el tamafio de bombas y motores requeridos.

Los datos requeridos en este estudio son los siguientes:

a) Composicion de la alimentacién.



b)
c)

d)

e)
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Separacion deseada.

Propiedades fisicas: Se calcula por medio de las subrutinas enume

radas en el capitulo de Propiedades como sigue:

1)

3)

4)

Valores de constante de equilibrio por el método de Chao~
Seader~Grayson~Streed.

Densidades por el método Starling=Han.

Tensiones superficiales por el método de Riedel.

Calores de vaporizacion por el método de Riedel=Plank=

Miller.

Pardmetros de Disefio.

1)
2)
3)

4)

6)

7)

Presion.

Eficiencia de Plato.

Espaciamiento de Platos, faldon y espaciamiento del domo.
Tiempos de residencia en el acumulador de reflujo y en los -
fondos de la torre.

Factor de Corrosion, peso especifico del metal, y eficien™
cias de soldadura en uniones.

Temperaturas de agua de enfriamiento y de vapor.

Resistencias a la transferencia de calor.

Factores de costo. El indice de costo para equipo de Marshall y

Stevens al afio en curso.
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Los limites de aplicacion son determinados por la vdlidez de las propieda
des calculadas, las cuales son especificadas en el Capitulo 2.

El disefio de recipientes a presion y sus costos estdn basados en la cons™
truccion en acero, lo mismo para los platos de la torre. Otros costos validos pue™
den ser obtenidos para otros materiales teniendo los datos de esfuerzos permisibles
y su peso especifico. Estos costos pueden ser calculados multiplicando el costo =
del acero por factores publicados para otros materiales.

El programa de computadora qué se utiliza para el calculo descrito cons
ta de dos partes principales, el disefio preliminar de la torre, el cual se hace me
diante un programa desarrollado en la Facultad de Quimica (19), y la evaluacion
mecdnica, el cual dimensiona los equipos y realiza el cdlculo del costo de cada
uno.

A continuacion se presenta una descripcion de las principales variables
de operacion, a fin de que en un momento dado el alumno pueda realizar cambios

utilizando otros datos.
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VARIABLES EN EL DISENO PRELIMINAR DE LA TORRE

FT - Flujo en moles/hr de la corriente de alimentacion.

TA - Temperatura en °F de la corriente de alimentacién.

PA - Presién en psia de la corriente de alimentacién.

P - Presion de operacién de la torre en psia.

LK - Componente clave ligero.

HK - Componente clave pesado.

NCOMP - Nimero de componentes en la corriente de alimentacion.

PSEPL - Porcentaje de recuperacion deseado del componente clave lige-
ro en la corriente de domos.
PSEPH = Porcentaje de recuperacion deseado del componente clave pesa=

do en la corriente de fondos.

TC = Temperatura critica en °R.
PC = Presidn critica en psia.
VW - Constante de volumen molar en c.c./gmol.
ZF = Fraccién mol en la alimentacién.

2 e . 1/2
D - Parémetro de solubilidad en (calorias/c.c.) .
INOM - Indice para las constantes de Chao-Seader.

01  Hidrogeno

02 Metano

03 Fluido simple



NOMBRE

CORSN
STRESS
EFJNT
SGMET
SPACE
DOMO
FALDON
TRACUM
TRFOND
TWIN
TWDEL
RCONDI

RCOND2

RREBI

04  Nitrégeno
05 Biéxido de carbono

06 Acido sulfhidrico

Nombre del componente.

VARIABLES DE LA EVALUACION MECANICA

\

Factor de corrosion permisible.

Esfuerzo permisible.

Eficiencia de soldadura.

Peso especifico del metal.

Espaciamiento entre platos en pulgadas.

Espacio para separacion de vapores en el domo en ft.
Altura del faldon de la torre en pies.

Tiempo de residencia en el acumulador en minutos.
Tiempo de residencia en los fondos de la torre en minutos.

Temperatura de entrada del agua de enfriamiento en °F.

Incremento de Temperatura en el agua de enfriamiento en °F.

Resistencia de transferencia de calor en el condensador.

Resistencia de transferencia de calor en el condensador.

Rasistencia de transferencia de calor en ¢l reheryidor.
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RREB2 = Resistencia de transferencia de calor en el rehervidor.
STMHT -  Calor de vaporizacién del vapor de agua BTU/Ib mol.
EBOMBA - Eficiencia de la bomba.

EMOTOR - Eficiencia del motor de la bomba.

XNO = Indice de costo para equipo de Marshall y Stevens.

I'YR = Afo de disefio.



Fig. 3.1 Equipo de ung torre de destilacidn fraccionada.



TORRE NUMERO i
RANRRANA RN RN

DATOS GENERALES
sEzsszEsaszEsIN

CORRIENTE DE ALIMENTACION
TEMPERATURA CE ALIMENTACION
PRESION DE ALIMENTACION
PRESION DE OPERACION

COMPONENTE CLAVE LIGERO
COMPONENTE CLAVE PESADO
NUMERO DE COMPONENTES

PORCIENTO DE SEPARACION DE LIGEROS
PORCIENTO DE SEPARACION DE PESADOS

COMPONENTE
sEsssEzasy

un e

180 BUTANO
BUTANO N
180 PENTANO
PENTANO N

B Wi =i

1000,0 MOLES/HORA
187.2  GRD,FARH,
100,0 PSIA
101,0 PSIA

2
3
4

95.10
95.10

FRACCION
MoL
ITEEETET

0.0600
041700
043200
0,4500



RESULTADOS

FrRACCIOMN

ALIMEN= DESTI=

1 ALFA TACION  LADO

an SIS SZ==3IN EEEZR3
i 2,4364  0,0600 0,2459
2 1.9626 0.1700 0.6676
3 1.0000 0,3200 0.0648
4 0.,8450  0,4500 0,0218

MOL

FONDO

0,0006
20,0110
0,4016
0,5868

TEMPERATURA DE ALIMENTACION  187,2 GRD,FARH,

TEMPERATURA DE DOMOS 152,0 GRD.FARH,
TEMPERATURA DE FONDOS 218,4 GRD.FARH,
MOLES TOTALES EY EL DOMO 242,2 MOLES/HP,
MOLES TOTALES EN EL FONDO 757.8 MOLES/HR.

CONDICIONES DE ALIMENTACION

EEEESSESSSSS3SSS3SzZS3ISECESsSS

1 z X Y

t 4+ 2 3
{ 0,0600 ©.0600 0,0000
20,1700 0.i700 0,0090
3 0.3200 0e3200 0,0000
4 0,4500 0.4500 0.,0000

PORCENTAJE DE LIGUIDO 100,00
PORCENTAJE DEVAPOR 0,00

DISENO DE LA TORRE

NUMgRO MINIMO Dg gTAPAS TgORICAS
NUMERO DE ETAPAS TEORICAS

RELACION DE REFLUJO MINIMA
RELACION DE REFLUJO OPTIMA
( 1.27 VECES EL MINIMO)

PLATC DE ALIMENTACION TEORICO
(A PARTIR DEL DOMO)



PARAVETROS DE DISELO Y COSTO DE LA TORRE Y EQUIPO AUXILIAR

PU—— T T e TR R T A T R R SR R R R AN A L L L

TORRE
L2 22
NUMER O DE PLATOS 37 FACTOR DE CORROSION,IN 1./716
OIAME TRO DE LA TORRE 96, ESPESOR DE TAPAS,IN 0,549
ALTUR A TOTAL Dg LA TORRE,PIES 74 ESPACIAMIENTO DE PLATOS, N 18
ESPES OR DE PARED 0.025 ALTURA DEL FONDG,PIES 8,22
(I NCLUYE FACTOR DE CORROSION) ALTURA DEL FALDON,PIES 6,00
PEso DE LA TORRE,LBs 133539, ALTURA DEL EgPaClo DE DoMo,PIES 4,00
(I NCLUYE DOS TAPAS) DIAMETRQ DE LA TORRE EN DOMCS,IN 80,74
COSTO ,1976 DOLARES 161379, DIAMFTRO DE LA TORRE EN FONDOS,IN 90,77
ConPeEnSA DR
Kkt edA Rgyn
CARGA TERMICA,BTU/HR 9118517, TEMPERATURA AGUA ENFesF 87,
) INCREMENTO DE TEMPERATURA,F 20,
AREA, PIES CUADRADUS 1962. TEMFERATURA DE ROCIO.F 152,
. . TEMPERATURA DE BURBUJA,F 145,
COSTO ,1976,DOLARES 50212. LMTD.F 51,
COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA
FLUJO DE AGUA DE EilF.,GPM 54733, CORAZA,HR=FT2<F/BTU 0,004
TUBQS,HR=FT2=F/BTU 0,007
REHERVIDOR
.tt'iiﬁi‘;
CARGA TERMICA,BTU/HR 8005920, TEMPERATURA DEL yAPOR,F 298,
) CALOR LATENTE,BTU/LB 91,
AREA, PIES CUADRADOS sti. TEMPERATURA DE ROCIO,F 220,
_ TEMPERATURA DE BURBUJAJF 218,
COSTO »1976,DOLARES 30189, LMTD,F 79,
COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA
FLUJO DE VAPOR,LES/HR B8787. CORAZA,HR=FTE=F/BTU n,007
TUBQOS, HR=FT2=F/BTU 0,001
ACUMULAD®OR _DE REFLUJO
Wkt ke Wk Xk R AR
TIEMP®O DE RESIDENCIA,MIN s 10, PRESION DE DISENO,PSIG = 126,
GIAME TROs IN s 60, ESPESOR» IN B 0,438
LONGI TYD,PIES s 5SS, (INCLUYE CORROSION)
COSTO »1976,DOLARES s 29030, PESO DEL METAL,LBS a3 4ou7e2,

BOMEAS Y MOTORES
LA RSS2 202

*
EFICIENCIA DE LA BOMBA 3 50,0 X

CFICIENCIA DEL MOTOR = 90,0 %

ALIMENTACION REFLUJO FONDOS
CAPAC IDAD DE LA BO!HBA.GPM 286, 284, 309,
PRESION DE DESCARGA/PSIG 1090, 272. 229,
PRESION DE SUCCION,PSIG 30, 101, 83,
FOTENCIA DEL MOTOR,HP 69,2 62.9 58,6

pRESION nE DISENN,PSIG
(125% pRFSION 0OP.)
FSFUERZ0 PERMITINO,PS1
EFICIENCTA DE SOLDADURA
€0STO PE PLATOS,NOLARES
fosTe ToTAl,BasE 1049
INRICE DF €08Tn 1949
TNPICE DF €O8TN, 1976

COEFICIEMTF GLOBAL/U
BTU/(HRapT2=F)

FLUJO DE GASES,LA/MOLaMR

FALOR LATEMTE,DOMOS

C0OSTO,BASE 1949

INDICE DE cOS8TN 1949

INRICE DF cOSTH 1976

COFFICIEMTE GLOBAL/U
BUT/(HReF T2 =F)

FLUJD PE GASES,LF/MOLeHR

FALOP LATEMTE,FOMDOS

COSTN,RASE 1949

INDICE DF €OSTN 1949

INRICE DF rO8TO 1976

115,
13750

22289,
22190,

1200

91,

11gt,
130,
6904
165
1200

125,

11g4,
114,
4151
165
1200
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3.7 Disefio de un reactor catalitico de lecho fijo para la

sintesis de acetato de vinilo.

Descripcion tedrica.

El disefio y la operacién de equipo para llevar a cabo reacciones qui
micas requiere analizar los procesos quimicos y fisicos que ocurren dentro del -
equipo. Los principios que gobiernan la transferencia de masa y de energia son
tan importantes como aquellos que gobiernan la cinética quimica.

Para disefiar un reactor tenemos que considerar los siguientes factores:
el tipo y el tamafio reéuerido, las necesidades para el intercambio de energia -
con el medio ambiente, y las condiciones de operacion (temperatura, presién,
concentraciones y flujos masicos).

Para el disefio de un reactor, los conocimientos que debemos tener =
al alcance son:

Las ecuaciones para la velocidad de reaccion, en el caso que no se =
conozcan, se pueden encontrar por medio del andlisis de datos experimentales.

Junto con la cinética, debemos conocer los principios de conserva=
cidén de masa y energia y las ecuaciones para los procesos fisicos.

Normalmente, en los reactores cataliticos, se utiliza la velocidad de

reaccion global, en la cual se han considerado la cinética quimica y las resisten=
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cias que se presentan en los procesos fisicos, de tal forma que podemos usar las -
mismas ecuaciones de disefio para reactores homogéneos no cataliticos que para -
reactores hetereogéneos, sean cataliticos o no.

Usando la informacién anterior se evalida la composicion del efluente de
un reactor para un juego de condiciones de disefio especificas.

Las condiciones de disefio que se deben especificar son la temperatura,
presion y composicién de la corriente de alimentacidn, las dimensiones del reac=
tor y de las pastillas de catalizador, y los datos del medio ambiente para evaluar

el flujo de calor a través de las paredes del reactor.

Descripcidn técnica.

Problema: Sintesis del acetato de vinilo por medio de la siguiente ==

reaccion catalitica:

CoHa gy + CHCOOHg, —= (H;-C00-CH=CHy,

2(9)

ace+i|eno Qe. O..Ce""l'CO ace‘&o‘fo c]e v‘mi‘o

La reaccidn se |leva a cabo en un reactor tubular de lecho fijo.
Suposiciones:

1) Régimen continuo.

2) Gas ideal.

3)  Simetria radial.
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4) Flujo tapén.

5) Temperatura de |a pared constante.
6) Sistema homogéneo.
Datos:

1)  Velocidad de reaccion.

Ib mol de acetato de vinilo formado/hr (Ib cat.)

..1
1]

2.46 x 10° exp (= 17300/RT) P_,Hy

T =%
E"‘: Presion parcial del acetileno, atm.
R = 1.98 cal/(gmol) (°K)

2) Capacidad calorifica de la mezcla (constante)

Cp = 0.46 BTU/Ib °F
3) Calor de reaccién (constante)

Hr = -44,470 BTU /Ib mol CyHy reaccionado.
4)  Propiedades del catalizador

£

dP = 0.01305 ft

a=0.6

5) Coeficiente de transferencia de calor en la pared (constante).

45 |b/ft3

hw = 4.33 BTU/hr -ffz-oF
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6) Viscosidad.
4 CoH, = 0.0054 + 3.66 x10-3T

A ac. Acet.  =-0.0013 + 4.05x 10=2 T

(3.74)
A4 ac. vinilo = 0.0004 + 3.55x107T
AN, = 0.0145 + 5.25x107>T
T = %R
A = b/t hr.

Andlisis técnico.

Las ecuaciones de conservacion de materia y energia formuladas para

este sistema son:

Balance de materia por componente:

dz @ v (3.75)
a a
CoHy = -1 ac. vinilo = 1

= - ] M; = Peso molecular

Balance de Energia:

d7 _ hw: C / |
LG for Tl e
77 T aGC ( )+ 5C rAH,/f (3.76)
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A = Area transversal del reactor, ft2

C = Perimetro del reactor, ft

Ecuacion de presion.

dp _ -f G*
dz 2120 i/ddf

f - —’é:a-g-[/Js-/./.s ’éj] -

f. %G
7

0.5
XA
- — °.5
Z 4 M;
y; = Fraccion mol del componente i.

/Z = densidad del fluido, Ib/ft3

Meétodo de solucion.

Los balances de materia de los tres componentes, el balance de energia
y la ecuacion de presion se resolvieron para las fracciones masa de cada compo~
nente, temperatura y presion en funcidn de la longitud del reactor. Para resol=

ver las ecuaciones diferenciales se utiliza el algoritmo de Runge~Kutta=Gill.



Resultados.
Como resultado del calculo se obtienen los perfiles de composicion,

temperatura y presion como funcion de la longitud del reactor.

143



|

Fijor las condiciones de operacion (T entrada,

P, composicion, flujo masivo T pared)

I

Fijor el incremento de la longitud del reactor

.

Resolver las ecuaciones 1,2,3 para la composicion ,
temperatura y presion de lo mezcla utilizando el

ologaritmo de Runge - Kutta - Gill.

Aumentar lo longitud
del reactor

[ :

Z:=10 Ft

Fig. 3.12 Diagrama de Blogues.



IMPRESIC! DE DATOS ALIMENTADOS

NUMERU DE ECUACIONES = S

FRACCION MASA DE ACETILENO (LB/LBT) = +51110000E+00
FRACCION MASA DE ACIDO ACETICO (LB/LBT) & ,41570000E400
FRACCION MASA DE ACETATO DE VINILO (LB/LBYT) = 0,

PRESION INICIAL (ATM) m  ,20200000E+0!
TEMPERATURA INICIAL (GR.R) ® . .76600070E+03

L08 PESOS ERRUR SON
0.32000 0,32000 0,32000 0,02000 0,02000

LIMITE INFERIOR = 0, LIMITE SUPERIOR = +10000000E402
INCREMENTO INICIAL = +10000000E401 LIMITE DE ERROR m ¢10000000E+00

PRMT (5) = 0,0



PERFIL DFL. PEACTAR DE ACET*TO LE vInILO

LOLGTITYD ACETILENO ACIDN ACETICO ACETATR D VIHILO TEVPFRATIIRA pRE SO
CFT) (LB/LBT) (LB/LDTY (LR/LBTY 'GP ,F) (ATF)
UG LS11100E*Q0 LA16TN0E*N0 0, L,T0hOrQF¢n3 W20200NE %01
1,09 .50826% +¢n L,411783F+00 ,704782F=n2 L1 BRBF¥AT 0201975401
2.09 «50624TE+0" «4055N1E+N0 e 160523Fmny 2 32hUPOF+NS 0211957 +0
3,040 .513186E 400 «30pu34C+00 261785 ent ,120743F+N3 W2U1928E +01
doun LU69QUUE+DN 390055400 2 36G012Fent J33'U415F+n3 2ULHGUt +01
8,09 LU96611E+00 L3P3265F¢N) 179237F ant L 33P215Fen3 L0187 401
I L, 493237 400 W 37SUTBEGNQ «590848F=ny . 3326%2F 43 AUIBAYE 40
7,09 Lu89R4TE+qn . 367654F 400 ,702988r=ny LI3PBL Fend LCULBR20E 401
Aoud LUB64S1E+N 2359825k 400 LA15206F=n1 33291 7E4n3 ,2u179% 401
9, 1 3 L4B3n6HESCD .35200TF+00 272bk6F =N LI329%3F 4N L2017 70401

1ugimy LUT968BTESOO J3UU208FE400 «103904F4ng J132919F ¢n3 201790401



CAPITULO IV

CONCLUSIONES

El objeto de la descripcién de los métodos seleccionados para la evalug
cidn de propiedades fué el de proporcionar informacién teérica y dar una idea
de la confiabilidad de cada cdlculo, ya que continuamente se presentan nuevos
métodos, usualmente en la forma de modificaciones o ajustes a los ya conoci~
dos.

Se logré realizar un simulador de corrientes de hidrocarburos con |imi~
tes de operacion y una exactitud aceptables para los fines que se pretenden;
siendo su operacion bastante simple aln cuando el estudiante no cuente con ~
conocimientos en computacion.

Los problemas presentados en el capitulo 3 fueron consultados con el
Area de Ingenieria Quimica, a fin de que fueran representativos y congruentes
con los diferentes cursos que se imparten; estdn disefiados de tal manera que el
usuario pueda alimentar los datos de un problema especifico; excepcion hecha
del caso que se presenta de un reactor de lecho fijo.

Pensamos que la conclusidn bdsica del contenido de este trabajo es dar
una idea clara de la utilidad de la computacion en la ensefianza de la Ingenie™

ria Quimica, como complemento del criterio y ampliacién de los recursos del =
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alumno para el inicio y ejercicio de su vida profesional.



(1)

(3)
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