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INTRODUCCION

La razén del estudio de la destilacién azeotrépica en columnas
batch radica en que la mayorfia de las mezclas azeotrdpicas no se
encuentran en grandes cantidades para ser separadas en una columna
de destilacién continua. Los estudios de métodos tedricos para
simulacién y disefio son mayormente enfocados a columnas continuas,
dejando que la destilacién "batch” no cuente con una base tedrica
tan amplia como la destilacién continua.

Lo que ocasiona Que existan equipos en 1la industria con un
sobredisefio alto.

Dtra razén importante para el estudioc de las columnas batch, es
el compartamiento de estos equipos que trabajan a régimen
dinamico.

Por 1o que se puede utilizar un modelo matematico de columnas
batch para el periodo de arranque de columnas continuas.

Areas de aplicacidén:

- Procesos en donde las caracteristicas del
material de alimentacien y la velocidad de
flujo varian ampliamente.

- Procesos en donde la capatidad de operacién
es pequefia.

— Simulacién de arranque de columnas de
destilacidén continua.

- Simulacién o disefo de columnas de
destilacidn batch en el periocdo de arranque y
produccidén a nivel planta piloto o
industrial.

— Determinar el tiempo de operacidn de la
columna.

~ Predecir la variacién de composiciones en las
etapas de equilibrieo de la columna con

respecto al tiempo.



Obretivos:

Frocesos cuyos productos son de tipo
farmacéutico.

Simulaci 6n o disefo de columnas de
destilacidn batch que requieren separar uha

mezcla azeotrépica.

Definir las formas de separacidén existentes
para mezclas azeotrépicas.

Determinar los modelos matematicos existentes
para la simulacién de columnas de destilacidn
batch.

Plantear un modelo matematico para la
destilacién batch.

Analizar los modelos termodindmicos para 1la
predicecidn de propiedades termodinamicas.
Seleccionar 1os modelos termodinamicos para
el calculo de propiedades.
Analizar los métodos de solucién existentes
para resclver el modelo matemitico planteado.
Seleccionar un método para la solucién del
modelo matemAtico planteado.

Plantear un algoritmo de célculo para la
solucidén del modelo.

Elaboracién de un programa de cdmputo en
lenguaje FORTRAN-77 para la simulacidén de

columnas batch.
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1.1 HISTORIA DE LA DESTILACION BATCH.

El proceso de seoaracidn denominado destilacidn es un método
fisico para separar una mezcla en sus constituyentes. Se basa en
la diferencia de presiones de vapor de los componentes a una
determinada temperatura.

La destilaci1én es el método mas usual para separar y purificar
mezclas  liguidas. el método utiliza fases liquida y vapor
escencialmente a la misma temperatura y presién para las zonas
coetistentes (en egquilibrio).

La destilacién se basa en observaciones hechas hace cientos de
abos en la vaporizacidn parcial de wuna mezcla licuida. Fue
practicada antes de Cristo principalmente para la concentracidén
del alcohol.

L3 primera documentacidén formalizada del proceso aparece en el
tratado publicado por Branswing en 1500, y durante el paso de 200
aflos, la destilacidn fue emergiendo como el método de separacidén
por etapas en los procesos gquimicos e industriales siendo en
ocasiones competitivo como una forma simple, efectiva y econdmica
de separacidn de mesclas a una escala comercial .

Las primeras destilaciones fueron del tipo batch algunas veces
llamadas destilacidn simple o diferencial. En 1832, Aeneas Coffey
de Dubl:in disefd un alambigue el cual fue utilizado
comercialmente, dicho alambique tenila muchas caracteristicas gue
aun ocperan en la actualidad., Por ejemple este era operado
centinuamente.

En Francia a fines del siqlo XVIII se manufacturaba Erandy en un
alambique batch Fig. (1.1), En este alambigue el vapor era generado
potr medio de la aplicacidén de fueqo directo a la olla la cual se
2ncontraba dentro de un horno. Los vapores aenerados eran
zznducidos a través de un tubo enrrollado sumerci1do en una tina de
agua en donde se efectuaba la condensacidén del vapor que
posteriormente era recolectado.

La destilacidn como un arte de la separacién de un material



Fig. (L1 Alambique batch de fines del
siglo AVIII utlizado en Franclo,



valioso de una mezcla fue desarrollada completamente sobre bases
empiricas a mediados del siglo XIX. Con el crecimiento de las
industrrias quimicas el proceso alcanza una gran aplicacidn.

Fara 1846, en los Estados Unidos, el petréleo para lubricacidn
Y quemado en lampatras de iluminacién era obtenido wutilizando el
procesc de destilacidn. En el mismo aflo el Dr., Abranam Gesner
prepara aceite mineral mediante la descomposicién térmica de la
hulla, £€n 185% el profesor B, Silliman, escribid un reporte acerca
del valor econdmico del petrélec el cual llegd a ser una realidad
comercial en 1859 con la perforacidn del primer poro de petréleo
por el Coronel Drake. En este reporte se mencionan todas las
posibilidades para la utilizacidén del petrdédleoc aon conocidas en la
actualidad.

La separacién del petréleo en varias fracciones por destilacidn
para separar los compuestos de bajo peso molecular de los de alto
peso molecular fue sugerida por Silliman.

La primera refineria de petréleo fue construida por Barnsdall vy
Abbott en 1B&0 en Titusville Pennsylvania. Poco tiempo después las
plantas de destilacidn de carbdén fueron convertidas a refinerias
de petrdleo y por 1873 existian cientos de pequeRlas refinerias.

El equipo original usado en refinerias para destilacién fue
completamente simple. Estas unidades llamadas alambiques de
combustidn , consistian en un tanque de acero cilindrico de
aproximadamente 15 ft de didmetro y 40 ft de longitud. Estos
alambiques eran montados horizontalmente sobre una base. De este
modo podian ser calentados directamente con fuego en 13 parte de
abajo. Una linea de vapor corria desde el alambigue hasta un
condensador que consistia de un tubo enrrollado sumergido en un
tanque de agqua de enfriamiento. El1 liquido condens .o pasaba a un
compartimiente con mirilla localizado en el alambique Y
posteriormente a un tangue de almacenamiento temporal. De esta
forma el operador podia ver a través de la mirilla la cantidad de
producto y periddicamente tomar muestras de 1a linea de corriente
vy medir la gravedad especifica con un hidrdémetro, y en base a

18]



estas lecturass cambiar la velocidad de suministro del combustible
por medio de valvulas colocadas arriba de la mirilla,

Las primeras fracciones separadas fueron benceno o nafta cruda y
usualmente eran recolectados hasta que la gravedad especifica del

vapgar era aproximadamente 50 "HEeé. Cuando esto ocurria el operader
pasabe la nafta condensada al tanque de almacenamiento. Dtras
fracciones comunmente separadas eran  llamadas aceite de gas,
acoite combustible y cera de destilado. Cuando la temperatura en
el alambigue tenta un wvslor cercano a 212 °"F, 8l vapor era
suministrado dentro del alambigue a traveés de tubos perforados. El
resi1dun en el alambinue después de este tratamiento fue conocido
como vapor refinado de tronco cilindrico, y fue wutilirado para
hacer lubricantes.

Cada refineria tenia sus proplas especificaciones que dependian
de los tipas existentes de crudo, asi come de los requerimientos
de las clientes.

Frobablemente debido a la avanzada y geran practica de designar
la separacidn por medio de la gravedad especifica los términos de
camponente ligero y pesado se utilizan aln en la actualidad .

Un avancado desarrollo fue el hecho de que en general los
vapores oroducidos al  hervir uwna solucidn  tenian difarente
composicidn que el liquido original, pues etan mids ricos en uno de
las componentes. Condensando estos vapores e hirviendo una porcidn
del condensado. los segundos vapores contenlan proporciones  an
mayares del componente mas vplatil. De esta forms, por medic de
tratamientos sucesivas acaba por obtenerse un producto  purao. Sin
ombtarpo, ¢l rendimienta era reducido, y para aumentarlo, al
l{guido que guedaba en el alambigue (el cual contenia menor
proporcidn del componente mas volatil) pasaba a la siguiente
destilacidn previa para gue volviera a ser tratedo. De esta
manera se aumentaba notablemente el rendimiento del destilado
pura. Efectuando estas eveporaciones sucesivas de mapera
simultanea, vy recirculando 2] liauido en contera corriente, ora
posible obtener una separacidn casit total ea un ngrero  apropiado



de etapas. A esta operacidn se le did el nombre de destilacidn
fraccionada, vy se efectua en diversas clases de aparatos en que el
vapor v el tiguido se ponen en contacto intimo y al mismo tiempo
puede gcada uno fluir en contra corriente respecto al otro.

No obstante de que la destilacién fue conocida y practicada en
la antictedad y utilizada comercialmente desde 18272, la teoria no
fue estudiada sino hasta el trabajo de Sorel en 1893. Otras
personas  que trabajaron para dar las bases tedricas de la
destilacidén fueron Barrell, Loung, Lord Ravleigh, Lewis, Rosanoff,
Dufton v Hausbran.

En 1922 la Sociedad Quimica Americana cred un simposium sobre la
teoria y practica de la destilacidn. Varios libros fueron
publicados sobre el tema. sin embargo era dificil poner la teoria
en practica v en 1923 en el libro de Leslie, &1 remarca, " El use
ertensivo de los alambigues es testimonio convincente de 1la
tendencia a seguir por la mente humana “.

La tecnologla en la actualidad permite la separacidn a gran
escala por destilacidn de mezclas que tiemen una diferencia de
puntos de ebullicidn muy cercanos. Los modelos matematicos mas
recientes para simular y disefMar que aplican a columnas de
destilacién batch son los desarrollados por Distéfano, Boston v
Gritt, Holland, S. Domenech y M. Enjalbert, y John L. Guy.

1.2 AZEOTROFIA,

La palabra azeotrénico viene del griego ¥y significa " hervir sin
variar .

El término atedtropo es utilizade para definir una mezcla de dos
n mas componentes volatiles cuyo comportamiento es muy parecido a
la de un componente puro (la composicidn del vapor y de 1liquido
son idénticas en el eguilibrio) en que su transicién decsde la fase
liaquida a 1a fase de vapor (o viceversa) cgurre a presién vy
temperatura constante v si1n variacidn en la composicidn de ninguna

de las fases durante el proceso de vaporizacién. As{, un  proceso



de separacidn que depende de una diferencia en la composicidén de
equilibrio de las dos fases (como la destilacién fraccionada
ordinaria) no puede efectuar la separaciédn de un acedtropo en los
componentes puros.

Las mezclas areotrdpicas existentes presentan puntos
azeotrdoicos binarios., ternarios, ¢uaternarios,etc.

Estos puntos ateotrépicos pueden ser homogéneos o heterogéneos y

presentar puntos de ebullicidn maximose o minimos.

1.2.1 AZEOTROFDS BINARIOS HOMOGENEODS.

Un acteotropo es homogéneo si la mezcla liquida se encuentra
presente en una sola fase.

Los azedtropos binarios homogéneos pueden presentar puntos de
ebullicidn maximos o minimos. La conducta de 1los azedtropos de
ebullicién maxima se ilustran en las figs. (1.2) y (1.3) con datos
isotérmicos e isobaricos respectivamente.

La razdén por la cual se llaman artedétropos de punto de ebullicién
marima se observa en la grafica T v.s x en donde la composicidn
ateotrdédpica tiene un punto de ebullicidén mavor que cualquier otra
composicidn de la mezcla incluso que la de los romponentes puros.

El diagrama X v.s Y muestra uwna inversién de la volatilidad
relativa de los puntos en que se produce la presidén y temperatura
maxima, En el punto de inversién, el vapor v el liquido tienen 1a
misma composicidén y no es posible 1a separacién, mas allad de ese
punto, mediante la destilacidén fraccionada ordinaria.

El comportamiento de los asedtropos de ebullicién minima se
ilustran en las Fios. {1.4) vy {(1.5) con datos isotérmicos e
isobaricos resoectivamente.

De la misma forma que las graficas anteriores en la Fig. T v.s X
s@ observa que el punto azeotrdépico tiene un punte de ebullicidn
menor a cualguier otra composicién de la me:zcla, de ah{ el nombre
de arzedtropo de punto de ebullicidn minimo.

En las demas figuras se observa gue para a~edtropos de punto de

mn
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ebullicidn maxima s encuentran desviaciones negativas de la ley
de Raoult {lineas punteadas), mientras que los azedtropos de

ebullicidn minima reflejan desviaciones positivas.

1.2.2. AZEQTROPDS BINARIOS HETERDBENEQS.

Este tipo de azedtropos se presenta en mexclas cuyas fuerzas
intermoleculares son lo suficientemente grandes para permitir la
presencia de dos Tases liguidas hasta la temperatura de
ebullicion, £n esos casos se forma un azedtropo donde una fase de
vapor estd en equilibric con dos fases liguidas. Se dice gue estos
areétropos son heterogéneos, debido a la presencia de dos fases
fiquidas. En la Fig. (1.4) se ilustra un ejemplo de este tipo de
sistemas.

tos azedtropos heterogéneos presentan el mismo obstaculo para 1la
separacion por destilacion fraccional ordinaria que un  azedtropo
homogéneo. Sin embargo, la miscibilidad parcial hace maés simple el
proceso de separacidn.

1.2.3. AZEQTROPDS MULTICOMPONENTES.

Los azedtropos multicomponentes se presentan cuando tres o mas
elementos forman un punto azeptroépico. tos sistemas
multicomponentes presentan con frecuencia puntos de ebullicién
m&:imos o minimos, anAlogos a los que se encuentran en sistemas
binarios. Este tipo de azedtropos presentan el misma obstaculo
eara la separacidn completa gque los acedtropos en sistemas
binarios.

La representacidn grafica de azedtropos multicomponentes sé&lo es
posible para sistemas terparios. €n la Fig. (1.7} se ilustra el
sistema ternario metanol - acetona - cloroformo. Este sistema
ternarioc contiene dos azeétropos binarios de ebullicién minima.
Uno en el sistema metanol - acetopa el cual contiene Bé&.5% de

o

acetona v ebulle a 54.%& C, y otro en el sistema metanol -
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cloroformao que contiene B87.5% de cloroformo vy ebulle a S53.5 °c.
Este sistema ternario también contiene un azedtropo binario de
ebulliciéon maxima, en el sistema acetona -~ cloroformo gque
contiene 79.5% de cloroformo y ebulle a 64.5 °C, Y un azedtropo
ternario de punto de silla de montar que ebulle a 5§7.5 °cC.

Las mezclas azeotrépicas de cuatro o mas componentes no pueden
ser representadas graficamente.

1.2.4, CAUSAS QUE ORIGINAN LOS AZEOTROPOS.

Un azeétropo se presenta en mezclas que tienden a tener un
comportamiento no ideal. Tal conducta se debe a las fuerzas
intermoleculares de repulsidn o atraccién, que hacen que cada
componente se comporte casi como si fuera purc y no parte de una
mezcla.

La aparicidén de un punto de ebullicién maximo o minimo en un
diagrama temperatura v.s composiciotn se debe a desviaciones
positivas y negativas de la ley de Raoult. Una deaviacién positiva
significa que el coeficiente de actividad es mayor a 1.0 v por
consiguiente, su logarfitmp es positivo; una desviacidn negativa
implica coeficientes de actividad menores a 1.0 por lo gque sus
logaritmos son negativos.

S5in embargo, lags desviaciones a 1la ley de Raoult no son
suficientes, por si msmas para provocar la aparicién de un
azeédbtropo . Los puntos de ebulliciédn de los componentes puros
deben estar suficientemente cercanos para permitir que se presente
una temperatura maxima o minima. Los componentes con puntos de
ebullicidn cercanos con decsviaciones pequefias de la idealidad
pueden constituir un azeédtropo, mientras que otros componentes que
forman mezclas liquidas que se alejan mucho de la idealidad no
pueden presentar un acedtropo, debido a que bay diferencias

considerables entre sus puntos de ebullicién. Es poco frecuente
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que aparescan acedtropos entre compuestos cuyos puntos de
ebullicidn difieren en mas de 30 °C.

La idealidad de un sistema depende grandemente de la diferencia
en ciertas propiedades fisicas de los componentes como son,
polaridad, arado de asociacidn, tendenciea a faormar puentes de
hidrdgeno, etc. Cuando dos componentes sen similares {dos
hidrocarburos o dos alcoholes) tiemen una pequela tendencia a
formar azedtropo. Sin  embargo, s1i los dos componentes son
marcadamente similares (un alcohol vy un hidrocarburo) tienen una

alta tendencia a formar azedtropo.

1.2.5 FORMAS DE SEFARAR UNA MEZCLA AZEDTROFICA.

Como se menciond anteriormente, la separacién de una mezcla
areotrdépica por medio de destilacién fraccionada ordinaria ne
puede ser llevada a cabo totalmente, por lo que se requiere una
técnica adicional a esta operacidén para gue pueda ser efectuada la
separacién,

La primera forma que se sugirid fue la destilacidn con cambic de
presién dado que la composicidén de algunos azedtropos es sensitiva
a la variacidén de presién total.

Fara azedtropos homogéneos de ebullicién minima el diagrama de
punto de ebullici1én a dos diferentes presiones es como se muestra
en la Fig. (1.8) este azedtropo purede ser separado usando das
columnas como se muestra en la Fig.(1.9). La carga de alimentacidn
es introducida en la segunda columna a alta presiéon F_. El
producto de fondos es relativamente puro en el componente B.-y el
producto del domo consiste del acedtropo de ebullicién minimo XA =
0.8 v XB = 0.2 este destilado es alimentado a la oprimer columna
aue opera a la presidén total de Pl' El producto de fondos es
relativamente puro en el componente A. El producto superior es

esencialmente el acedtropo a F (xA = 0.6y X, = 0.48), v éste es

1 B
adicionado a la alimentacién de la sequnda columna.

La separacidn de acedétropos homogénecs de ebullicidn maxnima
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Puede ser efectuada (si éstos son sensitivos a un cambio en la
presidn total) de una manera similar a los azedtropos homogéneos
de ebullicidn minima. El diagrama de punto de ebullicién a las
presiones F‘1 v P: se muestran en la Fig.(1.10) y esta separacién
puede ser efectuada como se muestra en la Fig.(1.11). La carga de
alimentacidn es introducida en la segunda columna a alta presid
Fz2. El producto del domo es relativamente puro en el componente A
y el producto de fondos consiste del artedétropo de ebullicidn
maxima Xa = 0,2 y Xs = 0,B . Este producto de fondos es alimentado
a la primer columna gue opera a la presidén total Fa, El producto
del domo de esta columna es relativamente puro en el componente B
y el producto de fondos es escencialmente el azedtropo & Pa,
Xa = 0,5y Xm= 0.5 . Este producto de fondos es alimentado a la
segunda columna.

Si la mezcla azeotrdpica forma un azedtropo heterogéneoc las dos
fases pueden ser separadas y alimentarse a cada una de las dos
columnas. El diagrama de punto de ebullicién para una mezcla de
dos componentes A y B es como se muestra en la Fiop.(1.12). La
alimentacién es cargada al separador Fig.(1.13) este opera a la
temperatura de separacién, la fase I es alimentada a la columna
uno y la fase Il a la columna dos. El producto de fondos de la
columna uno y dos son relativamente puros en A Yy B,
respectivamente. Las composiciones del destilado son
aproximadamente las del azedtropo, y consecuentemente el destilado
es alimentado al separador.

Sin embargo, existen mexclas aseotrdpices cuya composicidén no es
muy sensible a la variacidn de presidén, debido a este problema
surgen tres teécnicas de destilacién para la separacidén de

azedtropos, conocidas como:

a) Destilacidn con reaccidén quimica
b) Destilacidn extractiva

c) Destilacidn azeotrdpica
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Estos tres tipos de destilacidén para mezclas azeotrdpicas
consisten en agregar un componente a la mezcla, con 1la finalidad
de facilitar su separacién.

En la destilacidn con reaccidn quimica este componente debe
tener la caracteristica de poder reaccionar quimicamente con
alquno de los componentes azeotrépicos y que el producto no forme
un acedtropo con los demAs componentes de la mezcla ariginal.

En destilacidn azeotrépica y extractiva el componente adicionado
se denomina agente separador vy es adicionado deliberadamente a 1la
columna de destilacidén para aumentar la volatilidad relativa de
los componentes de la alimentacién,

El procesc es llamado destilacién azeotrépica cuando el solvente
es retirado de la columna come un azedtropo con uno de los
componentes claves usualmente en el destilado. En este tipo de
destilaciédn el componente adicicnado tiene punto de ebullicidén
préximo al de los que estan siendo separados. Sin  embargo, el
término destilacidén aceotrdédpica es en ocasiones dado en procesos
donde el aztebdbtropo formado por el solvente es retirado
erxclusivamente en el destilado.

El proceso de separacién es denominado destilacidn extractiva
cuando el solvente es retirado exclusivamente en el producto de
tondos. El disolvente tiene punto de ebullicién mucho mayor que el
utilizadeo en la destilacidédn azeotrépica.

En destilacion extractiva el agente debe tener una baja presién
de vapor mientras que en la azeotrépica debe tener la presién de
vapor cercana a la de los componentes de la alimentacidn.

€En estos dos tipos de destilacién el agente separador puede ser
clasificado en tres clases, lo que depende de su punto de
ebullicidn., y cada clase puede producir cualquiera de los tres

efectos siguientes con los componentes originales.
a) Agente separador de menor punto de ebullicidn que cualguiera
de les componentes de la mezcla original.

a.1) No forma azedtropo con ninguno de los camponentes

10
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a.2) Forma azedtropo con un componente

a.3) Forma azedtropo con ambos componentes

b) Agente separador con punte de ebullicién intermedic con
respecto a 1os componentes de la mezcla original.
b.1) No forma azedtropo con ninguno de los componentes
b.2) Forma azedtropo con uno de los componentes

b.3) Forma atedtropo con ambos componentes

c) Agente separador con punto de ebullicidén mayor que el de
cualquier componente en la mexcla original
c.1) No forma azedtropo coen ninguno de los componentes
c.2) Forma azedtropo con un componente

c.3) Forma azeétropo con ambos compeonentes

Todas estas clases excepto la a.1 y la c.l son destilaciones
azeotrdpicas. La clase a.l reguiere tal cantidad de calor para
efectuar la separacién que nunca ha sido aplicada a escala
industrial, La clase c.l es mayormente conocida como destilacidn
extractiva.

No se conocen ejemplos especificos de la clase b.Z pero se puede
demostrar tedricamente que si se encuentra tal componente serviria
para separar un azedtropo en una columna sencilla con  producto
destilado pure y residuo puro, Yy el tercer componente se
acumularia en los platos de la porcidn central de la columna.

La destilacidn extractiva no se puede aplicar a operaciones
intermitentes, porque reguiere introduccidén continua de disolvente
nuevo.

En la destilacidn azeotrdpica, puesto gque se aqrega desde el
principio todo el agente separador al sistema, es posible efectuar
la destilacidn. Por igual razén, este tipo de proceso ha tenido
m&s aplicacid4n en destilaciones batch que la destilacién
extractiva,



1.3

. DESTILACION AZEOTROPICA.
La destilacién azeotrépica se refiere a los procesos en que se

afade un compenente para formar un azeédtropo con uno o mas de los
componentes de la alimentacién y dicho azeétropo se retira ya sea
como producto del domo o del fondo, por lo comin es el primero. El
componente adicional se denomina " disolvente o arrastrador". El
proceso se puede utilizar para separar componentes que forman un
aredtropo o hierven en puntos de ebullicién tan cercanos uno del
otro que la separacién por destilacién simple requeriria:
demasiadas etapas.

1.3.1. COMPORTAMIENTO DEL SOLVENTE.

Una gran variedad de teorias han sido desarrolladas para conocer
las caracteristicas del sclvente en destilacidén azeotrépica. EIL
solvente debe tener capacidad de reducir la tendencia de atraccién
entre moléculas. For ejemplao, un solvente no polar puede ser
adicionado & una mezcla de moléculas polares en orden de
incremento de volatilidades de 1os compuestos mas polares
relativamente, a3 1los menos polares. Las sustancias comunes,

listadas en orden creciente de polaridad son:

&) Hidrocarburos
b) Eteres

c) Aldehidos

d) Cetonas

e) Esteres

f) Alcoholes

g) Glicoles

h) Agua

Si el solvente es altamente polar. la volatilidad relativa del
compuesto menos polar es incrementada lo que permite al compuesto

. con alta polaridad ser removido como un producto sobrecalentado.
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Cuando la alimentacién contiene dos componentes ambos de
diferente polaridad como son acetona y metanol (una cetona y un
alcohol) 1la destilacién azeotrédpica con un hidrocarburo como
agente, disminuye la volatilidad del menos polar (cetona).

Un solvente eficiente debe mostrar ciertas caracteristicas como
son:

a) No corroer el equipo.
b) No reaccionar con la linea de alimentacién y formar un
producto indeseable.

~

c) Producir un cambio suficiente en las volatilidades de

los componentes a ser separados, para que la mezcla

pueda ser separada con un nGmero razonable de etapas y

una relacién de reflujo econdmica.

d) Tenga un punto de ebullicidn cercano al de
los componentes de la alimentacidén a ser separados.

e) Tenga una volatilidad cercana a la del componente
deseado en el producto de domos.

1) No ser téxico.

g) Ser provechoso en cantidades suficientes y debe tener
un precio razonable,

Para que la destilacién azeotrépica sea econdbmicamente atractiva
se debe efectuar la recuperacién y recirculacién del agente., FPara
1o cual existen varias formas de recuperacién las cuales dependen
de las caracteristicas de la mezcla que forme el agente con los

otros componentes. Entre estas formas de separacién se encuentran:

a) Decantacidn (cuando el agente es inmiscible).
b) Destilacidn con variacion de presién.

c) Absorcion.

d) Destilacién fraccional ordinaria.

e) Extraccidn.



1.3.2 DESTILACION AZEOTROFICA BATCH.

Anteriormente se menciond que las mezclas azeotrdpicas no pueden
ser representadas graficamente para mas de tres compuestos. Un
numero mavoer requeriria aproximaciones y suposiciones en la
representacidn de los datos fundamentales. Sin embargo, en los
procesos mas importantes de destilacidn de mezclas azeotrdpicas
con varios componentes sélo se tratan tres componentes (como en gl
casp de destilacidn ateotrépica ). Nunca se han obtenido datos
sobre egu1librio en sistemas mas complejos, por lo cual no seria
posible efectuar cdlculos rigurosos ni aun disponiendo de métodos
simplificados (excepto para muy pocas mezxclas).

La representacidn grafica para la separacidén de un azedtropo
binario formado entre ciclohexano y benceno se muestra en la
Fig.(1.14), El disolvente eleoido es acetona, debido a que forma
un atedétropo con el ciclohexano de punto ebullicion menor a 10°C
al otro punto azeotrdépico, y ademds cumple coan las caracteristicas
antes mencionadas.

En la figura el punto (1) representa la carga inicial del
alambique y conforme transcurre el tiempo de la destilacidn la
composicidn se aproxima al punto (2) que representa 1a carga final
en el alambique y la mezcla azeotrdpica A,C en el destilado.

La cantidad de disolvente aoregado a la wmezcla es determinado

pror medio de un balance de masa.

1,4 FUNDAMENTOS DE LA DESTILACION BATCH.
ta destilacidn batch consiste en cargar una mezcla lfguida a wun
recapiente y vaporizar sus componentes (sin agregar alimentacidn)
por ebullicién del liquido. La composicién de los vapores y del
residuo varian en todo el curso de la operacidn.
El mavor atributo de esta operacidn es su Tflexibilidad. La
destilacidn batch es oreferida sobre la destilacidén continua por

las relativas pequelas cantidades de mater:al que es manejado., en
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programas de periodos irregulares (usualmente menores a 1.0
millones de libras por afo).

Los alambigues batch son principalmente usados en la actualidad
en la industria farmacéutica, fines quimicos. tintes, cosméticos vy
procesos de licor donde la frecuente practica es procesar una
variedad de productos en cantidades relativamente pequeNas.

l1.4.1. DESTILACION SIMPLE O DIFERENCIAL.

La teoria de la destilacidén simple fue establecida por Lord
Rayleigh (1902). Esta operacaidn consiste en una etapa simple la
cual es un alambique, Fig.{1.1), illeno inicialmente de una mezcla
liquida, calentado a una velocidad consatante. El vapor se retira
del alambique. siempre en equilibrio con el liquido remanente. El
liquido gque no vaporiza es removido como producto de fondos al
final de la operaciédn .

La expresidn desarrollada por Rayleigh relaciona la composicién
del destilado y fondos de la etapa simple con la fraccién del
alambique batch. Dicha ecuacion es:

Wo Xo
I -2 _ o in( Wo/ws ) = I -dx (1.1)
X1

Un diagrama de X v.s 1/{y-x») permite la integracién grafica de
la funcisén dx/(y-x) la cual esta representada por el Area formada
bajo la curva.

Utilizando la destilacién simple no es posible obtener una
completa separacién de un componente puro a menos gque la
volatilidad relativa sea infinita. Sin embargo, su aplicacion es
usualmente restringida a recuperaciones preliminares que
posteriormente sigue un método de destilacidédn mas rigurose., o en
producciones que No se requiere de alta pureza y en procesos de

mezclas facilec de separar.
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1.4.2. DESTILACION BATCH CON RECTIFICACION.

Una unidad batch con rectificacién consiste primariamente de un
recipiente en donde se genera el vapor, una columna rectificadora
a través de la cual el vapor se enrrigquece en contacto a
contracorriente con una linea de liquido que desciende, vy un
condensador que condensa todo el vapor que se obtiene del domo.
Farte del liguido se refluja a la columna y el resto de vapor
condensado se obtiene como producto.

Como la corriente liquida desciende por la columna, estad es
enrriquecida progresivamente por 1 componente mas volatil y como
la corriente de vapor asciende éste es enrriquecido por el
componente menos volatil.

£n este tipo de destilaciones como la composicién del destilado
y el alambique cambian conforme transcurre el tiempo de operacién,
se tienen dos tipos de destitacidén, con reflujo variable y con

reflujo constante.

l1.,4.2.1. DESTILACION BRATCH A REFLUJD CONSTANTE.

En este modo de operacién, la columna tiene un cierto numero de
etapas teédricas y opera con relacién de reflujo constante vy
composicién de destilado variable.

La determinaciodn de las composiciones en el destilado y en el
residuo se efectdtan mediante la aplicacién del balance de masa,
obteniendose una ecuacién llamada linea de operacién que
interrelaciona la composicién del destilado en funcidn de 1la
composicién del residuo, una ver fijada la relacién de reflujo vy
el numero de platos de la columna.

La representacién grafica utilizando el diagrama de
Mc.Cabe-thele se ilustra en la Fig.(1.195).

16



1.4,2,2. RECTIFICACION BATCH A REFLUJO VARIABLE,

La operacién de una columna batch bajo condiciones de reflujo
variable requiere del ajuste continuo del reflujo, que mantenga
una pureza de destilado especifica (constante). Este ajuste se
realiza hasta alcanzar un valor maximo limite que corresponde al
funcionamiento de la columna a reflujo total.

E]l tiempo necesario para lograr una separacién especifica se
puede determinar con la ecuacién (1.2).

Xo
¢ = Yol Xt = _Xe ) J dXw

v (1 - /W) (%D ~ xw)®

(1.2)
Xw

Para obtener el flujo de destilado se utiliza la ecuacién (1.3)

(1.3)

La representacién en el diagrama de Mc. Cabe - Thiele se muestra
en la Fig.(1.16).

1.5 MODELOS MATEMATICOS PARA LA SIMULACION DE COLUMNAS BATCH
Las caracteristicas primordiales para el desarrolloc de estas
modelos, es la consideracién de un minimo de suposiciones. Es
decir, que sea tan general como sea posible para que pueda manejar
varios procesos de destilacidn.
Los modelos matemdticos que describen la separacién por etapas
maltiples estan descritos en principio, por un conjunto de
ecuaciénes fundamentales, que son las siquientes:

a) Balances de masa (M)

b) Relaciones de equilibrio (E)

c) Sumatorias de fraccién mol (S)

d) Balances de calor o energfa (H & C)
17
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Este conjunto de relaciones Se denomina comunmen te como

ecuaciones MESH.

1.9.1. MODELO MATEMATICO DE DISTEFANOC.
El modelo de Distéfano' es formulado de acuerdo a las siguientes

suposiciones.

a) Operacion adiabatica en todo el sistema.

b) Voldmen constante de la acumulacién del 1liquido
(holdup constante).

€) La acumulacion del vapor se considera despreciable
comparada con la del liguido.

d) La carga del reboiler y el condensador se consideran
constantes en un intervalo de tiempo.

Debido a los diferentes cambios en la composicidn de cada plato,
la suposicidén de la acumulacidén constante (ya sea en unidades
molares o masicas) es invalidada en los procesos de destilacion
discontinua. Debido a lo anterior es empleada la suposicién de
fraccidn volumétrica como constante. Y las variaciones en mol o en
peso en las acumulaciones de los platos, son tomadas en cuenta por
las variaciones de la densidad del 1liquido acumulado, como una

funcidn de la composicidén.

Condiciones Iniciales.
Reflujo total a régimen permanente. El estimado inicial de 1la
composicién en el rehervidor fue la de tada componente en la carda

inicial de la columna.

i Distéfano, ©G. P.j; "Mathematical Modeling and Numerical
Integration of Multicomponent Batch Distillation Equations",
AIChE Journal. 14, 190 (1968).
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Balances de Masa y Energia
Estos balances se realizan alrededor de las tres secciones de la
columna mostrada en la Fig. (1.17), Esto es, en el condensador en

un plato arbitraria, y por Gltime en el rehervidor.

Fara la primera seccidn de la columna tenemos:

Lo=R # D

(1.4
dUo -
—————= U2 - O~ D=Vt - DR + 1) (1.5
dt
b
gieXel | . Vs - Loxo - Dxo (1.8
dt
Sustituyendo la ecuacidn (1.5 en (1,&) tenemoss
-2X0 o (wbe) tYe - X a.m
dt

Resplviendo la ecuacidn {1.5) para Vi1 y usando una aproximacidn
fnumérica de la derivada de dio/dt (gque opuede s&r denotada por
J;Uo). resulta.,

Vi = DIR + 1) + j Uo

t

Para el balance de energla total alrededor del sistema parte
superior. resulta:

. (1.8

————————— = VHg ~ (Lo + DIho —~ Reo (1.9}

Sustituyendo (1.5) en (1.9), y resolviendo para 0o (y ademés
usando wuna aprosimacidn numérica a la derivada de dho/dt denotada
por J;ho), tenemos:
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f'o = Va(H1 = ho) - Uo(I ho ) (1.
t
Para un plato arbitrario )(1 £ j £ N) en la columna (seccién
el balance de masa total, el de componentes y el de energila
respectivamente:
I I USRS (1.
dt
SGIUIXIY o Gy Vies + Ljes Xjma = V5 Y5 - Ly X5 (1.
=24
S9LIRI) o Ges Hies + Lies hiss = Vj Hj = Lj by (1.
dt

Sustituyendo la ecuacidédn (l.ll)en las ecuaciones (1.12) y (1.

resulta:

S9XIl o Ll gV - X eeLialXiot = X§) = ViV =X3)
dt U
{1.
Y también tenemos que:
vpr = mmmmedeee (st = pid = Liatnrs = py usI i)
Hjss = hj t
(1.
Donde 1la derivada dhj/dt ha sido reemplazada por

aproximacidén numérica Ithh Resolviendo la ecuacién (1.11) para

se obtiene:

Lj = Vjea + Lj-1 ~ Vj = IU,} (1.
t

10)

11
son

11)
12)
13)

13)

14)

15)

una
Ly

16)



Por analogla, las ecuaciones que resultan para el rehervidor

son:
ax .
=14 TP B [-v.mcnm — ANes) + LNIXN - x»«n) (1,17
dt UNs s
Ademas:
QNet 2 UNet(HNet ~ hNet) + LN(AN = hNew) + u»m(J N (1,18
3

Resumiendo: las ecuaciones que describen la wvelocidad de las
variables con respecto al tiempo, estan dadas por  las ecuaciones
{1.7y (1.14), (1.17) y las que describen las velocidades de flujo
de liguido y vapor estan dadas por las ecuaciones (1.4), (1.8 y
(1.16),

Debide a la suposicien de la acumulacidn volumétrica constante,

tenemos oue la acumulacidn molar se obtiene por:

Ui = 6§ & (1.19)

Donde: .

Gj = volumen de la acumulacién del liguide en el plato j.
Zj = densidad del li{quida en el plato J

Para completar 2]l cilcula de la acumulacidén malar, s2 necesita
de una expresidén para densidad del liguido como una funcidn de 1la

temperatura, presidn v composicidn, es decir:

gj = f(¥3 Ti FP) 1,20

f.a acumulacidn del rehervidor a un determinado tiempo se calcula

por una combinacién algebridica de laoas cambios iniciales, el



material en la columna v el material total removido de la

comos
N
o z
UnNer = U - UN -~ DitoraL
Nt
=0

Relaciones de Equilibrio.
La relacidn de equilibrio mis comunmente usada para
multicomponentes es la representada por:

Yii = Fjii Xj,i

Donde, normalmente:

Fii = fulXii s Tj,Pj,Yii)

For lo tanto el problema es encontrar Kj,i , y que:

columna

{1.21)

mezclas

(1.22)

(1,23)

(1.24)

Que es comunmente reterido al calculo de un punto de burbuja.

Ecuaciones de entalpia.

hj = f{X}§.Tj.Pj}

Hj = t{¥§,T3.Fj)

Estas ecuaciones de entalpia son para los componentes

como una funcién de temperatura. Y para mezclas se utiliza

de mezclado para el cilculo de las entalpias.

(1.25)

(1.26)

puros.,
reglas



1.5.2 MODELD MATEMATICO DE BOSTON Y BRITT.

Las ecuaciones descritas por el modelo de Boston v Br‘itt’. son
esencialmente las mismas que describe el modelo de Distefano
(1966). La diferencia estribs en la variacién de la alimentacion,
los productos, las pérdidas de calor latente v en la adicidn de
una ecuacidn mas, para el producto de los acumuladores. Las
ecuaciones de balance de masa y energla. y las relaciones de
equilibric, que conforman el modelo. estan descritos de manera
rigurosa. Este modelo considera el volumen constante en las etapas
de equilibrio, asimismo la acumulacidn del liguido, ya sea molar o
masica, se considera también constante. Ademds la acumulacidn del
vapor se caonsidera despreciable en relaci®& a la del liguido.
Basandose en la idea de gque ] modelo basico de un plato, en la
operacidn de una columna de destilacidén maneja una serie de
pérdidas independientes por etapa, Boston y Britt realizaron un

estudio sobre una etapa tipica, tomo la mastrada en la Fig.(1.17).

Balances de Masa y Enercia.

Las ecuaciones de balance de masa y eneragia, descritas a
continuacidn. involucran sclamente a la etapa en equilibrio. Los
términes de la alimentacidén y calor son  inclufdos de manera

general.

Balance de Masa por Componentes.

UJXJef) o go (i w Lpatliim) = (Lj+ SLPXhi - (Vj+ Svj
at

Yii + ViralYj i~ (1.27)

2 Baston, J. F.. Britt, H. 1., Jirapongphan, S. and Shah, V. B.
“An Advanced System for the Simulation of Batch Distillation
Operation", Found. Comput-Aided Chem. Proc. Des., 2, 203 11981




“alance de Masa Total.

~SHl 2 R e Ljma - L) - S - V) - Svj + Vit (1.28)

dt

Balance de Enerogia.

SGLUIRI) L o Ejthrg) 4 Limsthim1) - (Lj + SLihy — (V5 + SvilHj
dt
+ Vits(Hp+) + Q) (1.29)

Relaciones de Equilibrio.
La ecuacidédn para la relacidn de equilibrio. basicamente est&

representada por la ecuacién {1.22).
Equivalencia de la Acumulacioén.

Up = Gite)MLi( X)) (1.30)

Estas ecuaclones se resuelven para la composicién, temperatura,
razén de flujo y acumulaciédn en cada intervalo de tiempo.

Para resolver las ecuaciones descritas arriba, se utiliza una
combinacién de métodos implicitos apropiados en el manejo de
sistemas rigidos de ecuaciones diferenciales ordinarias, y un
algoritmo eficiente aplicado al régimen permanente de procesos de
destilacién,

Las condiciones presentadas en 1la solucién de ecuaciones a
reflujo total son tomadas como condiciones iniciales para la

primera etapa de operacién.



1.9.3 MODELO MATEMATICO DE HOLLAND.

El modelo de Hclland' realize las siguientes suposiciones para
el planteamiento de las ecuaciones del balance de masa y energla.
Desprecia la acumulecidn del vapor en los platos, debido a que en
comparacidn con la acumulacidén del liguido es muy pequefia.

Supone que la composicidn del liguido es la misma en todo el
plato ) a diferentes tiempos “t".

Las ecuaciones diferenciales que representan los balances de
masa y energla, total y por componentes son las ecuaciones (1.31),

(1.11) y (1.13) respectivamente.

= v ittt + lj it — vt — 1j.i (1.31)

Relaciones de Equilibrio.

Yit = Ej (G O (Xj 0 {1.32)
Donde:
Eji = vjit /7 Yt (1.3
Yink = Kitexj i) (1.34)

La eficiencia es expresada como la eficiencia modificada de
Murphrée.
“

E.i Nl {vjel = i it 7yt = yj ite) {(1.35)
.

3 Holland, C. D. and Waggoner, R. C.;"Solution of Problems
Involving Conventional and Complex Columns at Unsteady State
Operation”, AIChE Journal. 11. 112 (1965,

1y
i



For lo tanto:

Ehv = EM + 1 - g™ ) SYdeirsl (1.36)
PR ot
La temperatura del residuo liquido en el plato "j", es la Tj > ©

donde:

t(Tp = Ejo ity 2 (Xjyi) = 1 1.37)

1

M

1

Balances de Masa por Componentes.

Existen dos métodos generales para el tratamiento del balance
do masa por componentes. En el primer método cada balance de masa
incluye solamente un plato, Fia. (1,20), en el segundo método el
balance incluye un plato dado "j" y el fondo de la columna,
Figq. (1.18), el cual se considera como una seccidn donde son

recalicados los balances de masa.

Método 1

Las diferentes ecuaciones diferenciales para cada componente son
convertidas a una ecuacidn lineal diferencial, con coeficientes
variables, por el uso de una técnica numerica llamada el ‘“método
implicito". En este método la diferencia de cocientes por la
derivada, es aproximada por el uso del valor promedio al tiempo tn

v tn + At, como :

o= +
dt

dt

- U;.tJ
duj. i Gz ek o _____tn + At £n (L3e)
tn + At tn

Donde el factor de amortiguamiento esta enm el intervalo? = p <1

cuando las derivadas de la ecuaciédn (1.38) son reemplaczadas por

2]
o



Fig. (118> Esquema de unoa columne de destilacién
batch para el modelo matemdtico de
Holland.



los valores dados de la ecuacién (1.31), resulta.

Bivipl + 1 i-2 = wvii = 1§41 + (1 = mlvjier + 1lji-t =
tnt At
[ - Ui
Ith + At tn
Vit = 150 = (1.29)
tn At .

El mismo resultado se puede obtener al integrar la ecuacidén

(1.31) con respecto al tiempo.

tn + At
j (Vieiea + 1§ =g = vji = 1j,0dt = ujt =
tn + At
tn
Ujy i = uji (1.40)
tn + At tn

Al.reemplazar la integral por una ecuacidén numérica (método
implicito) a los valores de la integral a tn + At v tn, se dan los
valores de py (1 - ), respectivamente.

Cuando 4 = 1/2, el método implicitoc se reduce al método numérico
llamado “regla trapezoidal®.

Cada balance de masa por componentes puede ser establecido en

términos de cualaquiera de las variables siguientes: vj i s, lini s
O Ujyi 5, por el uso de la siguiente relacidén.

lint = A Llvi.d)

viii = 8§ (1.0 (1.41)

¥ uj b = Ui/l (Ag i » vij )



La sorie de valores de las variables de cada incrementc

tiempo (tn + At) son denotados por, vii, lji, y ut.

de

La serie

de valores de las variables al inicio de cada incremento de

tiempo. se identifica por el superindice "o", ejemplo

Q . Q .
CRIRt 1i.4

v?. t. Cuando establecemos el balance de masa en términos de las

. .8
Ve d tenemos:

o2 W)+ Ve = R °
AJetat (VN L) = Pt (Vi) + Vi ies = =Pj i (1 € 3§ SN

ANy L (VN, Y = pHesy i (VNet, 1) = ~FNeg,

Donde:

Pt = 1+ Aj 1 + T4 V)

(1.42)

Fii = 2 + 2% + Vi iet® = (AL 1V, 1% A ina®(V), i=4D) +

(1%, Vi 1% /p

Para j = f-i3 para 4 = f § para todas las otras
== (Tt = = 0.

Fara una dada serie de valores, para las eficiencias L/V''y

i'*z = vn

temperaturas al final del incremento de tiempo, el balance de masa

par componentes i. constituye una serie de ecuaciones
lineales =n las Vj o' "

Método 1

fara una columna convencional, el balance de masa
comprende el fondo de la columna y un plato dado "ji*
f-1) v estA dado por:

tn + At 3 3

J (Vi tot = Vit = Vo,0dt = ¥ Ukt - Sk
L tn + At A Jtn

tn 1=1 k=0

algebraicas

encierra o

(para J 2

{1.43)



Ecuaciones similares pueden establecerse para Ji = f-1, haciendo
j = N, cuando los valores de la integral se apreoximan por el
método implicito, v cuando laz 1, %y uji'® se establecen en
términos de las ULi". una serie de ecuaciones simultineas en las
Vi i° ®son obtenidas.

Para un componente i, estas ecuaciones pusden ser representadas

en notacidn matricial comos

AY) = P (1.44)

Donde la matriz A, es una matriz triangular de la forma.

ag, t 1 ) [}
ae,2 1 [a]

an=1,4 an=4,2 an-4,9 one 1

anyt  an, 2 an s an, n

La matriz A es de orden (N + 2) y contiene los coeficientes de
las VLL". Las matrices V y P, son dos columnas de (N + 2). Este
modelo toma las temperaturas finales del periodo de tiempo (tn +
At) como variablee independientes, sobre la base de suponer un
perfil de temperaturas para la columna al tiempo tn + At. Los
balances de masa por componentes se resuelven para la velocidad de
fluic del componente y para su acumulacidén correspondiente, se
aplica el método de convergencia Theta "@", para encontrar la
serie de valores de los componentes en el destilado (di) y las
acumulaciones uht", ambos corresponden al balance de masa por
compenentes. De acuerdo a los valores especificados de la
velocidad del destilado total y las acumulaciones totales al
tiempo tn + At, se realian las correcciones de compesicidn, y se
calcula el nuevo perfil de temperaturas,

Entonces las velocidades de flujo totales se calculan usando los
balances de masa y energia. Este procedimiento es reopetido para

cada periodo de tiempo, hasta que la velocidad de flujo de los



componentes v las acumulaciones dan el grado de precisién deseado,
entonces el procedimiento se repite para el siguiente incremento
de tiempo.

De las suposiciones que realiza este método, 1a que mis afecta,
es la que considera la composicién de cada etapa constante a
cualquier variacién del tiempo, lo que no ocurre en una columna de
destilacién batch, pues en ésta, la composicién varia con el

tiempo.

1.5.4. MODELO MATEMATICO DE S. DOMENECH Y M. ENJALBERT.

€1 modelo matematico para columnas de rectificacién discontinuas
presentado por 8. Domenech v M. Enjalbert‘, permite determinar
simul taneamente el perfil de concentracién de toda la columna, vy
los flujos molares del liquido y vapor.

Es un modelo que wutiliza un minimc de suposiciones, y
consecuentemente los resultados obtenidos son muy cercanos a 1la
realidad. La Fig.(1.19) ejemplifica 1la columna en la cual se
realizan los balances de masa y energia que constituyen el modelo
matematico de S. Domenech y M. Enjalbert sobre columnas de
destilacién discontinua. La columna se compone de N platos,
numerados de abajo hacia arriba, empezando por el rehervidor que
denota la etapa cero y termina en el condensador que denota 1la
etapa (N + 1),

Balances de Masa y Energia.

Las ecuaciones que estructuran el modelo matemadtico, se escriben
empezando por el rehervidor, posteriormente para una etapa "j", vy
finalmente para el condensador.

4 Domenech. S. et Enjalbért, M.; " Modele Mathematique D’'Une
Colonne de Rectification Discontinue - [I1.Etablissement Du
Modele"”, Chem. Eng. Sci.. 29, 1519 (1974).

3¢
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Flg. (119 Esquema de uno columno de destilacidn
batch para el modelo motemdtico de
S, Domenech y M. Enjolbert.



Balances en el Rehervidor.

giusher

Balances

du

JR-1_F JVY

v
e -ty - ve
dt
v,
gtle¥el _ | (xa1 - VolYo
dt
v,
dieHe) . | ((ho - VolHo) + Os
dt

en la Etapa 1,j.n

v
- (S R Vit + Ljra — Vj— Lj— SLj -~ Svj

dt dt
deog™ x i) L dewg¥yy
L . 2 A I_YJL o Y0 o+ LieatXjen) = (Vi + SvPY§ -
dt dt
{(Lj+ SLpXj
dwy™ hjy L gV
4-_hil o, i HAL o Yjg Hjma + Lot hjes = (V) + SuiHj —
dt dt
(Lj + SLjphj — Q)
Balances en el Condensadar.
L. v
diUnes ) | _dlUNes) UM ~ LNet = D
dt dat

i
-

(1.4

(1.46)

(1.47)

{1.48)

(1.49)

{1,550}

(1.51}



L
d{UNet XNe+1) diUNes” YNes)

+ = VN YN = LNet XNes — D XNos
dt dt
(1.52)
d(UNss® hns ) d(UN+ 1" Hues)
+ - 22l = UN HN = LNet hNet = D hNet
dt at
- Q¢ {1.53)
con : R o= ~ENt (1.54)
D

Relaciones de Equilibrio.
Como ejemplo. se representa la relacidén de equilibrio para la

etapa "i".
=Y EJF P (XP+Y ja(1-E) =0

La temperatura en cada etapa es la de equilibrio entre la fase
liguida y la fase vapor. La composicién del vapor se determina a
partir de la relacidn de eguilibrio, es decir:

Yi= Yjiall = Ej) + EjKP (X)) (1.55)

La composicidn y temperatura de las fases liquidas y vapor
permiten calcular las entalpias molares, y las densidades
correspondientes en funcidn del Xj. LOs platos tiemen las mismas
caracteristicas, considerando que la acumulacidén volumétrica es
constante en todas las etapas, Yy ademas se desprecian 1los
voldnenes de me=clado, y por lo tanto, la acumulacién molar se
calcula de la siguiente manera:

Ty SR 11 7% "N (1.58)
2 (MU i) (X g0
1

“
18]



Restricciones.

~La mezcla se considera operfecta en cada etapa, Y como
consecuencia el liguido y el vapor tienen composiciones v
temperaturas uniformes en cualguier punto del plato.

~La eficiencia local (eficiencia de Murphrée) es la misma en
cualquier punto del plato.

~Las pérdidas de carga entre las etapas se consideran
despreciables.

-La presidn de operacidén eos constante en toda la columna.

Desarrollo del Modelado.

Dos puntos de vista resaltan al considerar la utilizacién del

modelo matematico.

1. Se basa en la concepcidén de la columna y determina el nuamero
de platos y ciertos parametros de entrada para obtener la
separacién deseada de 1os componentes a destilar, a las
condiciones de operacidén.

2. Se apoya en un desarrolloc o analisis Qque determina el
funcionamiento y operatividad de la columna, donde el numero
de platos y algunos par&metros de entrada estén fijos. En
este ultimo caso, existen 2N + 1 grados de libertad: la
cantidad de calor del rehervidor, la razén de reflujo, 1la
cantidad de calor del condensador y los diversos flujos de
salida laterales del 1liquido vy el vapaor, Sujy Swviy
respectivamente. El estado del sistema despues de su periodo
de arranque determina la evolucién del mismo. Su conocimiento

permite calcular las parametros iniciates: caudales
composicién y temperatura de los caudales laterales de
salida.

En estas condiciones, aparecen tres incégnitas principales por
etapa, Xj Ljyv Vj-1.

Por tanto las eccuaciones del rehervidor se pueden escribir como:



T . .
Go-OX2_ 4 Go-fUsll = Lg(X0) ~ VolYo)

dt dt
dx © duos™ :

Wo-S22- 4 Wo-5=2—— = Lithe) — Vo(He) + Om
dt dt

Donde: Po. Go, Wo, Po, Geo y Wo son funciones de Xe.

(1.57)

(1.58)

(1.59)

Eliminando dUo"“/dt de las ecuaciones (1.57) y (1.58), se

obtiene.

[Ea _ _9253_] _953_] =
Po’ dt

De la misma forma, ahara eliminando dXo/dt de las

ecuaciones tenemos.

] = La [x. - —E-:—-) + Vo (—P-;- - Yo]

(1,60)

mismas

(1.61)

Ahora con respecto a las ecuaciones de una etapa "j", #stas se

pueden escribir de la siguiente forma:s

Fi =980 = Vi 4 Ljse = Vj - Lj - 5Lj - Svj

dt

65 9o = Via(Yio + Lpa(Xpe) = (Vi + SvpY§ = (Lj - SLYX)
dt

Wi —924_ = ViaHjeo + Ljssthjet) = (Vi + SvpHj = (Lj - SLphj
dt

- Qj

11.62)

(1.63)

{1.64)



Donde Pj. Gj, Wj son tunciones de Xj.

Como se observa se obtiene asi para cada etapa, un sistema de
tres ecuaciones con cinco incégnitas que son Lj, dXji/dt, Vi1,
Ljss ¥ V4§, Las tres primeras que no aparecen en las ecuaciones de
la etapa 3+1 son tomadas como incégnitas explicitas de la etapa
“j*. Por lo tanto, eliminando (dXj/dt) de la siguiente forma:

Py -9 = yja + Ljss = Vi -Lj - SLj - Svi (1.65)
dt

Li = B (Vi-n + BAVH + B (L) B%(SL) + BB (Svi) (1.66)

Vit = A= ARt un + ARa®(Liea) + Aja*(Sun (1.67)

Donde los coeficientes Akla v B]a son funciones de Xj
Ahora, reescribiendo las ecuaciones del balance, respecto al
condensador:

Psn[—gfﬂii—] + P’ [—95'1-] = Un - LN..[—B-LL (1.68)
dt dt R
GN.;[—‘—’5§-‘-1—] + GNes [—‘—’51'—) = UN(YN) - Lot (Xneq) [-B-2-L0 (1.69)
dt dt R
wnu[—gl"—‘ll—] + WNes —955—] = UN(HN) = Lnea(hnes) —3—3-3-]
dt dt R
- Qe (1.70)

Donde PNes, GNest, WNes son  funciones de XNes. Y FPHes’, GNes’
WNes sod funciones de Xn, porque la acumulacién molar Unes se
expresa en funcidn de YN y posteriormente de Xw.

Si se sustituye dXn/dt en la ecuacién (1.68) por una expresién
andloga a la ecuacidn (1,65), tenemos:

vl
o



.
~Exzsl i.u - UNet + s;.n] (1.71)
PN

Considerando, ahora el balance de energia global de la columna.

N N+1
Lo,
O = Qc + -'=l‘—"3—]nm. + StevjHp + sejehpa + S-S hi
R L L. 4t
3 =1 i=0
N Net
v
+ Sy e SoduaZ vy (1.72)
L Lo g¢
i=1 §=0
Que se reescribe comoi
N N "
., A A due
08 = Qe + (LNet/RIhNes + Qj + [(Svj(H)) + SLjithP] + Zo f-—==-
“— dt
j=1 j=a
dX 4 (1.73)

N ZZj[_ at

Donde Ze y 2Zj son funciones de Xe y Xj respectivamente,
permitiendo eliminar Ge¢c en la ecuacidén (1.70).

Si1 se sustituve el término de variacién dXj/dt en todo el rango
de la columna (0 £ j £ N+1) por sus expresiones, que son las
ecuaciones (1.69) y (1,70), permiten determinar los flujos molares

VN v LN

A
[



N-13 N+t N
N = Zc;‘ vy o+ Zc,’ Ly + Z(Cj' Svj + Cj* sui) + » (1.78)
j=o i=1
1, 2 B, . 4
Lows = Zm v + Zn, Lo+ Z(m Svi + DSy + & {1.75)

Donde: p, 6, Cja, Dja son funciones de Xj.

El conjunto de todas las ecuwaciones anteriores, demuestra que
los flujos molares, se obtienen al resolver un sistema lineal de
2N + 2 ecuaciones y 2N +2 incédgnitas que son. Vo,..,Vn vy
Lty..,LN+1. Resolviendo el sictema algebraico lineal, ecuaciones
(1.74) y (1.75), se obtienen las variables extensivas: los flujos
molares de liquido y vapor.

El sistema diferencial, ecuaciones (1.460), (1.63) y (1.71), al
integrarlo permite determinar las variables intensivas, como son:
la composicién  de la fase liquida y vapor, asi como la
variacién de la acumulacion del rehervidor, ecuacion (1.61).



1.5.5. MODELO MATEMATICO DE JOHN L. GUY.

Jobn L. Buv® desarroila un modelo matematico en el que considera
una etapa tedrica vy posteriormente desarrolla el modelo
considerando una etapa real. La Fig.(1.20) muestra una seccidén
transversal de la columna. la relacidn de flujo de las lineas de
vapor y liguido, el holdup de las etapas y el vertedero.

Las principales suposiciones que hace este modelo son:

a) Acumulacion de la fase de vapor despreciable.
b) Acumulacién molar del liquido constante.

c) Las etapas se encuentran en equilibrio.

Un balance de masa alrededor de la etapa “"§" produce:

dlgt Un)j_ , _dlev Uv)j
dt dt

= Vj-1 + Ljeg -Vj — Lj + Fj - Suj

= Svj (1.76)

Asumiendo que puede ser despreciada la acumulacién de vapor la
ecuacién (1.76) puede ser simplificada a:

~dler YLdi. o yig 4 Ljes - Vi - Li + Fj - Suj - Svi (1.77)
dt

£1 procedimiento de simplificacidén es el asumir una acumulacién
molar constante, Uj v de asumir una etapa en eqguilibrioc. Se

aproxima la etapa hidraulica por estimacidn de una constante de
tiempo hidraulico (€). En forma de ecuacidn se tiene.

3 Guy, J. L.: " HModelinao Batch Distillation in Multitray
Columns ", Chem. Eng., 99 (1983).
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Fig. (120> Modelo de John L. Guy.



“8hi_ o il (Vju 4+ Lps - V) - Ly + Fj —BLj — Svi) (1.78)
dt )

Con el procedimiento de simplificacién, se puede derivar un

balance de masa para el componente "i" en la etapa “j".
SAHILEILE )l o gy Vil + Lies Xiesai + f3 Zj,L = (VS + Svj)
dt
Yk = (Lj + SnjdXjit (1.79)

Eliminando Yj,i de la ecuacién (1.79) mediante la sustitucidn de
la definicién de la constante de equilibrio, ecuacién (1.22), se

obtiene:
-9 PRV Y [v;-. Yi-td + Ljst Xjraut + Fj Z4t ~

dt Uj
X t(Vy Kjad + Svj Kjui + Lj + Su‘)] (1.80)

Un balance de energia alrededor de la etapa "j" produce:

~dihj) o L [v,'-. Hj-s + List hiss + Fj HFj = (Vj + Svi)Hj
dt uj
- Ly + suny) (1.81)

Ahora se tienen las ecuaciones suficientes para simular una
etapa en equilibrio. E1 procedimiento para obtener una solucién
es:

1) Intearar la serie de ecuaciones que son dadas por la ecuacidn

(1.81). "una ecuacién para cada componente".

2) Normatizar al calcular las fracciones mol.
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3) calcular la temperatura de una etapa y una composicién en
equilibrio del vapor para el cdlculo del punto de burbuja (la
temperatura de ebullicidn inicial)

4) calecular la entalpia del liquido para la temperatura v

composicién del liquido en los pasos 2 y 3.

S) Integrar la ecuacidn (1.78) para resolver la velocidad de
flujo que se retira de la etapa.
&) Rearreglar la ecuacidn (1.B1) y asumir que el cambic en la

entalpia del liguido es pequefia (esta suposicidn reduce el
tiempo de calculo) y resolver para la velocidad del vapor
directamente de:

{(Vij-24 Hj-2 + L jes hjes + Fj HFj = Svj Hj - SLj hj)
Hj

Uj = (1.82)

Modelado de una Etapa Real.

Se puede simular la operacidn de las etapas con un procedimiento
mas sofisticado, y el siguiente es recomendado para un trabajo mas
exacto, se simula una etapa real en lugar de una etapa ideal.

La Enmposicidﬂ del vapor que sale de la etapa puede ser deducida

de la eficiencia de Murphreé en una etapa, que es:

Yizs.l (1.83)
Yi-t,i

Rearreglando la ecuacidn (1.83) se obtiene:

Vik = Vit + micYid™= Y (1.84)

Tedricamente la eficiencia mnji varia con cada componente sobre
cada etapa. Se puede calcular el cambio en mji con la velocidad



del flujo liguido, flujo de vapor y propiedades fisicas scbre los
cambios en cada etapa, vi{a algun método apropiado. Reescribiendn
la ecuacidén (1.77),

d(on U) j

—————————— = Vi1 + Ljrs - Vj— Lj+ Fj =~ StLj - Svj (1.85)
dt

El cdlculo para la relacidn de la etapa hidraulica del volumen
del liquide (Uj}), con la velocidad de flujo Lj, es dade por la
ecuacidn (1.85).

El c4lcule de la caida de presién en una etapa seca, es via la
maximizacién de las ecuaciones (1.86) y (1.87) para valvulas en
las etapas, y via la ecuacidn (1.88) para el enrreiado de la
etapa. La calda de presién de la etapa seca es funcidén de la
velocidad de flujo del vapor y las propiedades fisicas de la etapa
(i — 1). La densidad del 1ligquido es factor de conversidn de
calculo del valor de la calda de presién a pulgadas del liquido.

Para valvulas en las etapast:

Adry = 1.35Tm(om/pL) + Ka(vm 3¢ ov/ oLy (1.86)
APdry = KatUm Z(pov/ pr (1.87)

Para el enrrejado de la etapa:

APdry = Ka Vn(pv/pr) (1.88)

El volumen del liquido en los vertederos (pulgadas del liguido

en la columna) es dado por:

pde = He + 0.4(BPM/Lo0 2% (AP dry + Hao) —-——91'————] (1.89)
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La acumulacidén del liquido por volumen del vertedero (ft? es el
producto de las pulgadas del liquido en 1la columna multiplicado

por el area del vertedero.

(uL) de = de(ARA’12) (1.90)

ta acumulacidén del liguido por volumen en la cubierta de la
etapa es el producto de la altura del liquido (ft) y el Area
activa (ft™ la ecuacieén (1.91) desprecia cualquier gradiente del

liquido sobre la etapa.

(U aa = Hv + 0.119(pph/Lwi )27 (1.91)

-
Donde pph es fluio en lb/hr. La acumulacidn total de la etapa es
la suma del! liquido en el vertedero y sobre la cubierta de la

etaoa.

Uj = (UL)raatAa/12) + (uL)de (1.92)

Con referencia a la Fig. (1.20) se puede hacer la similacidn atn
mas sofisticada calculando 1los balances de masa total y por
componentes alrededor del vertedero y las cubiertas individuales
de las etapas.

Para la acumulacidén molar variable en la fase liquida, la

ecuacidn (1.79) se convierte en:

............. = Vit Yj=o,i + Ljsa Xjesi + Fj Zjl —

(Vj+ SwidYii - (Lj+ SLpXjd (1,93)

Sustituyendo la ecuacidén (1.84) en la (1.93%)

-gXial o Vit = (Vj+ Svd (1 = LT Yiesol + Ljrt Xjesid
dt

+ Fj2ji— XjllLj+ SLp+ (Vj+ Svp 5t Kii



+glen) 3 (1.94)

Para este caso el procedimiento de solucidn es:

1)

2

“

4

S)

&

Calcular las derivadas de 1las ecuaciones (1.85) y (1.94)
estas son una solucidén para cada companente.

Integrar la ecuacidén (1.94) para calcular la fraccién mol de
cada componente y normalizar,

Calcular la temperatura del 1liquido en 1la etapa, via un
calculo de punto de burbuja.

Calcular la composicidn actual del vapor con la ecuacidn
(1.84) usando la composicién de vapor en equilibrio del paso
3. Calcular la temperatura del vapor con un calculo de punto
de roclo.

Integrar la ecuacidn (1.B5) en orden para calcular el cambio
en la acumulacién molar. Usando un procedimiento apropiado
para estimar la densidad, se puede estimar la acumulacién del
liquido sobre la superficie de la etapa y el vertedero.
Resolver para el flujo de 1iquido de 1la etapa usando el
resultado de la etapa S y las ecuaciones (1.868) y (1.92).
Estimar 1la entalpia de vapor por algun procedimiento
apropiado, usando los valores de la composicidén del vapor vy
la temperatura del paso 4.

Resoclver para el flujo de vapor de la etapa, via la ecuacidén
(1.92).

&
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Nomenclatura

<
D
[$78

Ej
~
Ejd

hNes
L3}

Fii

Ljes
L1
1ji

LN

Balance d
Destilado
Equilibri
Eficienci

Eficienci
etapa J.
Flujo en
Fluja en
Entalpia

Entalpia
Entalpia
Entalpia
Entalpia
Entalpfa
Entaipia
Entalpia
Entalpia
Entalpfa
Entalpia
Constante
Constante
Flujo del
Flujo del
Flujo del
Flujo del

Fiujo del

e calor en la etapa j.

o del componente i en la etapa j.
a de Murphree en la etapa j.

a modificada de Murphree del componente i

el plato
el plato
de vapor

de vapor
de vapor
de vapor

de vapor

de
de

en

en

en

en

en

del liquido

del liquido

en el plato

del liquido

del liquido

del liquido

alimentacioén j.

en

alimentacién j del componente i.

la
la
la

la

de equilibrio

de equilibrio

liquido
liquido
l1i{quido
liquido

liquido

en

en

1a

la

la

la

la

etapa
etapa
etapa
etapa

etapa

la etapa j.

la etapa j—-i.
alimentacién j.
la etapa O.

la etapa N.

la etapa N+1.
en la etapa Jj.

en la etapa j del componente i.

etapa
etapa

etapa

etapa j del componente i.

etapa
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3.
J+1.
0.
N.

N+,

3.
J+1.

i-1.

N.

la



Lo
LN+
th
Mii
Mo, §

]

NE

Pl-s

Pjes

Phi
Pi
Ge
Qc
Go
8j

Qnes

Suj
Svj
{Sx)}
{Sy}i

Ti

Flujo del liquide en la etapa 0.

flujo del liquido en la etapa N+1.

feso molecular del componente i.

Ealance de masa del componente i en la etapa Jj.

Peso molecular del liquido en la etapa 3.

Ralance de masa en la etapa j.

NMamero de etapas.

NaGmero de componentes.

Fresion en
Presién en
Prasién en

fresién en

la etapa j.
la etapa i-1l.
la etapa j+1i.

el plato de alimentacidn.

Coeficiente del vector columha en la matriz A.

Coeticiente inicial del vector columna en la matriz A.

Flujo de calor en el rehervidor.

Flujo de
Flujo de
Flujo de
Flujo de

Relacion

calor
calor
calor

calor

en

en

en

en

el

la

de reflujo.

condensador.
etapa O,
etapa i.

etapa N+1,

Salida lateral del liquido.

Salida lateral del vapor.

Sumatoria de fraccidn molar del liquido en la etapa j.

Bumatoria de traccién motar del vapor en la etapa j.

Temperatura en la etapa j.



Uo

Yneg

Temperatura en

Temperatura en

Temperatura del

Tiempo.

Tiempo n.

Acumulacidén en

Acumulacién en

Acumulacién del

Acumulacién del

Acumulacién del

Acumulaciéon del

Acumulacion det

Acumulaciédn del

Acumulacién del

Acumulacion del

Acumulacién del

Acumulacién de

Acumulacidén

Flujo de
Flujo de
Flujo de
Flujo de
Flujo de
Flujo de

Flujo de

vapor

vapor

vapor

vapor

vapor

vapor

vapor

la etapa j+1.
la etapa j-1.

plato de alimentacién.

la etapa Jj.

la etapa Q.

liquido en la etapa j.
vapor en la etapa j.

vapor en 1§ etapa 0.
liquido en la etapa 0.
liquido en la etapa N+1.
vapor en la etapa N+1.
componente i.

componente i en la etapa j.
componente i en la etapa k=j.

la etapa N+1i.

l1fquida volumétrica.

en la etapa j.
en la etapa j+1.
en la etapa j-1.
en la etapa N.
en la etapa 0.
en la etapa 1.

en la etapa N+i.
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W Cantidad de liquido en el alambique

Wo Cantidad de liquido cargado inicialmente en el alambique
Xj Fraccién molar del liquido en la etapa j.

Xid Fraccién molar del componente liquido i en la etapa J.
Xjes,i Fraccién molar del componente liquido i en la etapa j+1.
Xj-s Fraccién molar del iiquido en la etapa j-1i.

Xo Fraccién molar del liquido en la etapa ©.

Xj-g,i Fraccién molar del componente liquido i en la etapa j-1i.
XN Fraccién molar del liguido en la etapa N.

XNet Fraccién molar del liquido en la etapa N+i.

Y3 Fraccién molar del vapor en la etapa j.

Yk Fraccién molar del vapor del componente i en la etapa j.
Yies,i Fraccién molar del vapor del componente i en la etapa j+1.
Y j-1.i Fraccién molar del vapor del componente i en la etapa j-1i.
Yjes Fraccién molar del vapor en la etapa j+1.

Yo Fraccién molar del vapor en la etapa O.

YN Fraccién molar del vapor en la etapa N.

Yz Fraccién molar del vapor en la etapa 1.

;j Vector de composicién liquida en la etapa j.

;ks Vector de composicién liquida en la etapa j-1.

;N Vector de composiciédn liquida en la etapa N,

iuu Vector de composicidén liquida en la etapa N+i.

;1 Vector de composicidén vapor en la etapa j.

;ps Vector de composicidén vapor en la etapa J+1.

YNel Vector de composiciédn vapor en la etapa N+i,

Zitk Fraccidédn molar de los componentes en la alimentacidén.



cAPITULOO 2

PROPIEDADES TERMODINAMICAS



2.1, EOQUILIBRIO.

El equilibrio implica una situacién en la que no hay camblos
macroscédplcos con respecto al tiempo. En termodindmica se presta
especial atencién sobre una cantidad particular de materia, en 1la
cual no existen cambios en sus propiedades con respecto al tiempo.
Cabe recordar que un estado de equilibrio verdadero posiblemente
no sea alcanzado nunca, debido a cambios en 1los alrededores. E1
equilibrio regquiere un balance de todos los potenciales que pueden
causar un cambio. Sin embargo, la razén de cambio, v de ella la
razén de aproxaimacién al equilibrio es proporcional a la
diterencia de potencial entre el estado actual y el estado de
equilibrio, Por tanto, la razén de equilibrio se bhace muy lenta
cuando se aproxima al equilibrio. Para fines practicos se supone
que se alcanta el equilibrio cuando no se pueden detectar cambiops
por 1los medios de medicidn disponibles. En problemas de
ingenieria, la suposicién de equilibrio se justifica cuando los
resultados calculados de acuerdo a métodos de equilibrio son
satisfactorios.

El criterio termodinamico de egquilibrio entre fases es eupresado
en términos de ciertas propiedades; siendo la termodinsmica la que
proveé las ecuaciones que relacionan éstas.

2.1.1. EQUILIBRIOC ENTRE FASES.
Para cada fase en un sistema cerrado, multifase Y
multicomponente, la energia libre de Gibbs esta dada
funcionalmente por la siguiente expresidén.

G = B(T,Fun 0 yeeean) (2.1)

Donde no= moles de 1a especie "i*,
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La diferencial total de la ecuacidén (2.1) es:

dG = [—95—] a7 + [—9‘—3—] dF + [—95—] an, (2.2)
) &T P.n.‘ =14 T.n‘ 6n,L T,F',n“_“i
Donde j » i. De la termodinAmica clasica:

d6 = = S(dT} + V(dP) (2.3)

Comparando las ecuaciones (2.2) y (2.3)

[_EE,] = -5 (2.4)
dT “P,n
L

[_QE_ a (2.9)
dP T,n‘

Definiendo el potencial quimico de la especie "“i" como:

u o= _é@_] (2.6)
&0 JP.T,n.
3 F)
Sustituyende las ecuaciones (2.4, 2.5 y 2.6) en (2.2)
N
d6 = - S(dT) + V(dP) + E:u‘(dnt) (2.7)
i=1

Cuando esta ecuacidn es aplicada a un sistema cerrado que
contenga n fases en equilibrio a presién y temperatura constantes
y donde cada fase es un sistema abierto capa:z de transmitir masa
con la fase adyacente, entonces de la termodinidmica clasica se
definen dos criterios de equilibrio,
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dG = 0
(2.8)
ds = o

PaJjo estas condiciones la ecuacién (2.7) queda:

n NC ‘
Z [ Zl-lka(dn‘a)] =0 (2.9)
o=zs

ict

Donde "o" esta retferida a cada "n" fases,

De un balance para cada especie puede escribirse:

n
dni = - Z dnla (2.10)
o=

Sustituyendo la ecuacidén (2.10) en {(2.9)

n Ne

Z [Z("‘o— ut‘)dnta] =0 (2.11)
Oo=2 i=1

Como la variacién en el ntmero de moles en una fase es igual a
la varicién en el nUmero de moles en la fase o entonces, para que
se cumpla la ecuacién (2.11) es necesario que:

T NC

o_ E s =
Z[Z‘“L ,,L,] o 212
o=1

i=a

Por lo tanto. en un sistema de equilibrio de fases se tiene:

=u = ut s (2.13)



Esta ecuacidn representa el tercer criterio de equilibrio
termodinamico, que es la igualdad de potenciales quimicos.

El potencial quimico de cualquier especie en un sistema
multicomponente es igual en todas las fases cuando el sistema se
encuentra en equilibrio.

2.1.2, EQUILIBRIO LIQUIDO VAFOR.
Para relacionar el potencial quimico con cantidades fisicas mas

comunes, G. M. Lewis propuso en 1901 que:
M= u" = ReT [mm/P')] (2.14)

Donde el superindice “r" denota algun punto de referencia. El
valor escencial de esta ecuacién es el de relacionar una
abstraccidn matematica con una propiedad intensiva, la presién.
Como la ecuacidn (2.14) fue derivada para aplicar estrictamente a
los gases ideales puros, Lewis detinio una propiedad
"f" (fugacidad) para generalizar esta ecuacidn. De esta manera
para un cambio isotérmico de cualquier componente en cualguier
sistema (sélido, liquido o gas) puroc o mezcla ideal o no ideal, se
establecid que:

.
u - u" = ReT [ln(fl/fk')] a T =cte. (2.15)

i

Como y“ = ylz entonces, la ecuacidén (2.1%5) queda:

I"‘ £ ”“ rl 2 rl)
p, t 4 ReT (m(f_‘ z5 )] = P ReT [ln(f‘ z8 ] (2.16)

Si también se toma como punto de referencia el gas ideal:

r "
4 2

uot=u
¢ * (2.17)
+ rs = ¢ ra

i i
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For lo gque la ecuacién (2.16) queda:

N ¢ {(2.18)

2 2 L] n

fL = f‘ = f‘ ® Lissae.T f‘ (2.19)

Esta ecuacidn constituye la base para el c&lculo del equilibrio
de fases.

Dada la {intima coneccidn entre la fugacidad y 1la presidn, es
necesario definir la relacidn entre ambas.

Fara una sustancia pura:

o= 1p
. * . (2.20)
o=t b

Donde o& es el coeficiente de fugacidad y fL la fugacidad del
camponente "i" puro. Si el sistema es multicomponente y existe un
equilibric de fases, se definen en forma similar para el

componente "1"” en la mezcla como:

V= Z_ﬂﬁ__]
¢ o
Y. 2.21)

'~
13
- fi
P ]
x"P

El simbolo "~" implica que ambas cantidades son para el
componente "i" en la mezcla, siendo V y L subindices que denotan a
la fase vapar y liquido respectivamente. €n el limite cuando el

v

comportamiento del vapor se aproxima al gas ideal, entonces, ft



tiende a ser igual a P y por lo tanto, ¢iv= 1, analooamente ?Lv

tiende a ser igual a yktP Y aivs 1. Asimismo, cuando se presenta
el compartamiento de la fase liquida como solucién ideal fiL
tiende a ser ig&al a Plo v ¢iL = P‘°/P y también ¥ib tiende a ser
1qual a xi!P v ¢lL = PiolPl, donde Pto es la presitn de vapor del
componente puro "i".

Para formar una relacién de equilibrio, las fugacidades son
reemplazadas por expresiones eqguivalentes involucrande fracciones
mol. Se tienen dos pares comunes:

Par 1:
~V v v
WErove
lal B L L
TN

(2.22)

Par 2:

oy ~y
tV= v Prce ™)

T ~ 0
f‘ xl(P)(éi )
Sustituyendo (2.23) en (2.19):
~ v, “u
Y (PY (@ ) = x‘(P)(¢L ) (2.24)

Esta es la ecuacidn fundamental del equilibrio liquido-vapor.
Donde por definicién.

K, @ —ote (2.25)
i

KAL = gpeficiente de reparto o constante de equilibric (en

el punto arzeotrépico es igual a la unidad).

n
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Sustituyendo la ecuacidn (2.24) en la ecuacién (2.25):

o

- (2.28)

@
@

Los coeficientes de fugacidad parcial pueden ser obtenidos de
una ecuacidén de estado. Cuando ninguna ecuacidn de estado es
suficientemente exacta como sucede para algunas mezclas

azeotrdpicas entonces, se introducen los coeficientes de

actividad.

{2.27)

t Y= fugacidad del componente puro "i" en la fase liquida

r = coeficiente de actividad del componente *i"

¢iL = coeficiente de fugacidad del componente puro "i"

Sustituyendo la fugacidad en el coeficiente de fugacidad se

tiene:
b=y ot (2,29

Sustituyendo la ecuacidén (2.29) en (2.26) obtenemos la ecuacidn

de la constante de equilibrio para mezclas altamente no ideales.
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K‘ B el (2.20)

En donde el coeficiente de fugacidad (¢ es la correccidén a la
idealidad para la fase de vapor y el coeficiente de actividad ()
es la correccidn a la idealidad para la fase del liquido.

2.2, | ECUACIONES DE ESTADO.

Las ecuaciones de estado son relaciones de presién, temperatura
velumen y composicién, a partir de las cuales se calculan los
coeficientes de fugacidad y demas propiedades del sistema, tales
como la entalpia, densidad, entropila, energia libre de Gibbs
energla interna, etc.

La eleccidén de la ecuacidn a usar en un determinado problema
depende de las caracteristicas particulares de cada mezcla por lo
que no se puede recomendar una ecuacidén de forma general. Sin
embargo eristen ecuaciones de estado que predicen el
comportamiento de un gran numero de mezclas con un porcentaje de
error aceptable.

Las ecuaciones de estado comienzan a surgir desde el afio de
1662 que predecian el comportamiento ideal. Desde entonces un gran
numero de ecuaciones han sido desarrolladas.

En este trabaip s56lo se mencionan las mas utilizadas.

2.2.1. ECUACION VIRIAL.

{.a ecuacidn virial originalmente se propuso en bases puramente
empiricas por Thiesen (1885) y fue desarrollada completamente por
Onnes (1901}, pero al final fue desarrollada de un analisis de
mecanica estadistica, iniciado por Ursell (1927). L.a ecuacién

virial es:
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- =1 +B/V+CVE+ L.,

RT

(2.30)
Z2=1+8/p +C /R L.

El coeficiente de fugacidad para una sustancia pura es

rapresentado por:

~ n(2) (2.32)

NC NC
- P
tn(g ) = --F—- + 0.5 &5, , -6 (2.33)
neep == 7 {Bj.t [Z" Zl):j ykfz iot j.k]]} 33

Dondet
NE Nc
B-E zyL Yy By (2,34)
j=4 img
2 - - 2
61.1 = -BJ" BivJ BL.{ (2.35)
6j.k = ZBJ.R - Bj.J - Bk.k (2.38)
Fara incrementar la exactitud y extender el rango de
aplicabilidad y validez, se han propuesto un gran nGmero de

modificaciones. En ciertos casos estas modificaciones se han
caracterizado por una estructura de complejidad creciente, en
otras, las demandas de mayor precisidn y ampliacidn de los rangos
de aplicacidn, resultan en el incremento del nomero de
coeticientes a ser determinados empiricamente. Sin embargo el

atractivo de las ecuaciones cortas es su simplicidad.
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2.2.2, ECUACION DE VAN DER WAALS.

En 1873 J. D. Van der Waals con la finalidad de incorporar
mejoras a las predicciones hechas para algunas sustancias por la
ecuacidn del gas ideal, propone una ecuacidén para definir el
comportamiento de un sistema gaseoso.

P o= —S-c- - 2o (2.37)
V-b v
Donde:
b = constante positiva de la sustancia en cuestidn.
P = presidén,
T = temperatura.
V = volumen.

a = 27(TH (T 764 (Pe) (2.38)
b = T(Te) /B8P (2.39)
T = 8(Pe) (Vo) /3T (2.40)

Para mezclas:

NC — =
a, = (Ey,‘vat ] (2.41)
t=1
NC
b, = zy‘(b‘) (2.42)

iag

El término a/V® es 1la correccién debida a las fuerzas de
atraccién entre las moléculas, lo que hace que la presidn sea
menor que la ejercida por un gas ideal.
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La constante "b" en é#sta ecuacidén proved la existencia de un
volumen finito positivo (volumen molecular) para el gas a 0%
bajo cualquier presidn.

Con esta ecuacidn VYan der Waals pretendia mejorar las siguientes
deficiencias que se tenian:

1) La suposicidén que establece que el volumen que las moléculas
poseen en forma individual, es despreciable comparadoc con el
volumen total del sistema

2) El error obtenido al no considerar el efecto de las fuerzas
intermoleculares, fundamentalmente a bajas temperaturas Yy
presiones altas

El ceoeficiente de fugacidad para una sustancia pura estd dado

por:

In@m B o - 2ta)_ _ l,,[ zft - _B_]] (2,43
VvV -b RTV v

Y el coeficiente de fugacidad parcial por:

—
tn¢ = ——=to- ln[ z [1 - -E—]] - 2 i . (2.44)
v RTV

Aunque la ecuacian (2.37) representa un gran avance frente a la
ecuacidn del gas ideal, no es muy precisa, sobre todo en cdleculos
cercanos a la regidn critica. Quizas las mayores virtudes de ella
sean haber predicho un estado critico, aunque poco exacto, ¥
establecer una excelente relacidén del comportamiento gas-1liquido

(tendmeno de licuefaccidn).
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2.2.3. ECUACION DE:REDLICH Y KWONG.

Esta ecuacidn fue propuesta en 1949 y es una modificacién a la
ecuacién de Van der Waals. En ¢sta se introduce una funcionalidad
de las fuer:zas de atraccidn intermoleculares con respecto a la
temperatura, Esta ecuacidn tuvo gran aplicacidn durante mucho
tiempo a pesar de sus deficiencias para predecir presiones de
vapor. La ecuacidén original es:

PR i S 2 (2. 45)

vV -b Ty o+ o

Donde las constantes "a” y "b" estan en funcién de 1las

propiedades criticas de la sustancia en cuestidn.

a = 0.42748 (k% (T rPe

(2.46)
b = ¢.08664(R) (Te)/Fe
va 2RI (2.47)
=
Y presenta las siguientes reglas de mezclado.
NC
D
vRe (2.48)
c ic
S IR
i=g =1
/
= (2.49)
A va, s,
En términos del factor de compresibilidad, la ecuacidén es:
2" -z*+za+B-BH -AM® =0 (2,50
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£n donde:

A= =g
T (2.51)
B = -2-T.
Para mezclas:
NC NG
A = v, y, A .
moL Z’l‘ PR (2.52)
=
B = i"s B (2.53)
i=t

Y el coeficiente de fugacidad parcial esta dado por:

m

{2.954)

No obstante obtener mejores resultados gue la ecuacién de Van
der VWaals y poder utilirarse para calcular con buen grado de
exactitud propiedades volumétricas de componentes Qaseosos puros y
algunas de sus mecclas la aplicacién de esta ecuacidén en  las
predicciones de la fase liquida y del equilibrio liquido~ vapor
frecuentemente resultan con desviaciones considerables. Esta
deficiencia no puede ser atributida exclusivamente a la
imperfeccidn de las realas de mexclado (que sélo aplican  para
sistemas con componentes no polares), sino que. se tiene que
considerar también el error en 2] que incurre al no representar
acertadamente 1a influencia de 1a temperatura.

Redlich kKwong incurre en un error al modificar uUnicamente el

término de atraccién, mientras que inadecuadamente mantiene el



término de repulsiédn.

En su intento por desarrollar una ecuacién de estado aplicable a
ambas tases, sin descuidar las desventajas de su forma simple,
muchos autores han tomado como modelo a esta ecuacién, usualmente
suponiendo para el término de atraccién, una diferente dependencia
de la temperatura e incorporando constantes empiricas determinadas
de datos experimentales.

2.2.4. ECUACION DE SOAVE ( SRK ).

En 1972 Soave introduce una nueva funcionalidad de la constante
"a" con la temperatura por medio de la multiplicacién del
parametro original de Redlich -~ FKwong, con un factor gque se
eypresa como una funcidn de la temperatura reducida (Tr)a, y del
factor acentrico "W", con esto se aumenta la aplicabilidad a
regiones cercanas al punto critico y ademas con el uso del factor
acéntrico, se corrige la no esfericidad de 1las moléculas, La
expresién obtenida por Soave esy

- - - (2.55)
ViV + b)

Donde:

a = 0.42747(R*) (T*) /Pe (2.56)

b = 0.08664(R)(Te)/Pc (2.57)

2
a= [1 + [0.43509 + 1.55171(W) - 0.15513“4’)](1 - Tr"’)] (2.58)

En términos del factor de compresibilidad, la ecuacidén es igual

a la ecuacion (2.50). Donde:
A = 0.42747(a) (Pr)/Te? (2.59)
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B = 0.0B664(Pr)/Tr (2.60)

Fara mezclas:

Nc NG
aa =73 2"\ vy taar (2.61)
i=1 j=1
NC
5 = zyt(b‘) (2.62)
iz
NC NC
Am=2 ):v.t T (2.63)
izg j=12
Ne
B = zvi B, (2.64)
iz
(a a)i'j = (1 - kt.j) /(aa)i (aa)j {2.65)
0.3
= - k A .
AL, =t Ly AR (2.66)

£1 coeficiente de fugacidad parcial estA dado por:

. B A B
tng, = ~-t-(z-4) - inz -8y + 2 fbo_ E_ PRFLGLL U
N B m B B aa i bl
- m - Pm

B
u-.[x + ——-T—] (2.67)
z

La ecuacién de Scave es una ecuacién senciila de wutilizar,
requiriendo sélo tres parametros para cada sustancia (P, T vy W).
predice adecuadamente la presidén de vapor y el equilibrio de

hidrocarburos y compuestos no polares. Falla en el calculo de 1la
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densidad de la fase liquida. Este modelo se considera como el mas
popular para la estimaciédn del equilibrio liquideo - vapor a altas

presiones.

2.2.5. ECUACION DE PENG Y ROEINSON,

En 1974 Feng vy Robinson introducen una nueva modificacisan a la
ecuacién de Redlich - Kwong colocando las constantes "a" y "b"
como una funcidn de la temperatura. Esto produce predicciones
razonables de presiones de vapor vy volumenes de liquidos

saturados. La ecuacidén propuesta tiene la siguiente forma:

R_T a

P o= - (2.68)
v-b VIV - b) + bV = b)

Donde:

a = 0.45724(R%) (Tc%) /Pe (2.69)

b = Q.O77B80{(R){(Te)/Fec {(2.7Q0)

.
a= [1 + E3.37464 + 1.54226(W) - o.zaqqz(w’)](1 - Tr"’)] (2.71)

En términos del factor de compresibilidad,. la ecuacidn es:

2 -1 -mz* + (p-3B - 2Bz - (AR - B2 - B") = 0 (2.72)
Donde:
A = 0.45724(a) (Fr)/Tr? (2.73)
B = 0.07780(Pr)/Tr (2.74)
Para mezclas:
NC NC
= 5
taa) =3 Yy, v, taa), (2.7%)
izt j =1
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b= J¥, b, (2.76)

i=1
R

(@@, = (1 -~ k. ) flaw (acd (2.77)
L. [ 1 Y i i
NEC NC

Am=2 Zy‘ T (2.78)
ize j=2
NC

B = Ey.‘ B (2.79)
i=g

—_—
AL ==k D 7 AAD (2.80)

El coeficiente de fugpacidad parcial esta dado por:

-~ BL Am Bi.
tng = == (2 - 1) - In(Z = B ) + ————=Fooee [._.___.

B " 4a.g2a¢8) Llp

m m m

>
S Ey [aar ] * tn | -2-Z_2.21220m0 ] (2.81)
aa 3 -4 Z - 0.414(8)

Los aspectos importantes de esta ecuacidén son ¢

1) El error de estimacidn absoluto es muy pequelo para muchas
sustancias (para la evaluacidén de la presidén de vapor) excepto
para el isopentano.

2) Puede ser utilizada para predecir con mayor aproximacidn
presiones de vapor de sustancias puras y egquilibrios para mezclas,

3) Puede predecir densidades de vapor y entalplas con razonable
precisidén.

4) Es tan buena o mejor que la de Soave-Redlich-Kwong y muestra
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sus ventajas en la prediccidén de volumenes en la fase liquida y en
sistemas préximos a la regién critica.

S) Es una ecuacidén gque requiere de poco tiempo y espacio de
computadora por lo que la hace accesible.

&) Puede predecir densidades del liquido saturado a altas
presiones y bajas temperaturas.

7) Predice el comportamiento volumétrico para mezclas binarias
en la regidn de una fase.

8) No predice el comportamiento de sustancias polares.

2.2.6. ECUACION DE TEJA - PATEL.

Esta ecuacién fue propuesta en 1982 y es wuna entensién a los
trabajos de Soave, Peng — Robinson y Schmidt y Wenzel. La ecuacidén
de estado que se propaone usa ademas de la Te y Fe, dos parametros
mas que dependen de la sustancia Zec y F. Fara fluidos no polares
estos parametros pueden estar relacionados con el factor
acéntrico.

La ecuacidn propuesta es:

P oa =BT 2 (2.82)
vV -b VIV + b) + C(V - b
Donde:
2 2
a=w --’3——15--Ja(n) (2.83)
a
Fe
b= [—5--15--:] (2.84)
b
Fe
C=ow _F.S._IE_] (2.85)
< Fe
@, = 1.0 - 3.0 (2.86)
@, = 3ZeH + 3 01 - 2l + L: + L1~ 3(Za 1 (2.87)
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Y 0, es la raiz menor de:

o+ 12 - Swe el + 3 - gt =0 (2.88)

a2
alTy) = [1 + F(t - Tr"')] (2.89)

Los valores de F y ZIc para diferentes sustancias polares y no
polares se encuentran reportados en la literatura. Se puede
extender la ecuacidén de estado a nuevas sustancias generalizando
las constantes de la ecuacién. Los valores de F y &c han sido

correlacionados con el factor acéntrico, obteniendose:
F = 0.452413 + 1.30982(w) - 0.295937 (WD) 2.90)
Ze = 0,I2903T2 - Q0.07679%(w) + 0.0211947 (wh (2.91)

Sin embarge, las ecuacienes generalizadas aplican solamente  a
sustancias no polares.

Y la expresidén para el coeficiente de fugacidad est& determinada
port

NC
-

. b, Z"J“L.j
tnd = - Inz - B x(..;:_]{sz]_ {J-RTd ]mfrg'::

(

{aa,‘-c‘) ]‘ a
(2 - a® Jlaw

.] F‘(Sb + ¢} + b (3Jc + b)] *
T d M

(2ad ]+Ln’°*d] (2:92)
Ug? - a2 la -«
Donde:
Q=va+ 225 (2.93)
2
s = -2 (2.94)
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e
d = /be + ==—--== (2.95)
4

Esta ecuacidén puede reproducir con precisién suficiente las
densidades de la fase liquida y vapor y ofrece predicciones de
equilibrio ligquido - vapor muy adecuadas. Esta ecuacidén es tan
buena como la de Peng - Robinson y la de Socave para mezclas de
hidrocarburos ligeros. Fara sistemas que contienen hidrocarburos
pesados y sustancias polares, esta ecuacién es superior a las de
Soave y Peng - Robinson.

2.2.7. ECUACION DE PAUL MATHIAS.
La ecuacidn propuesta por Mathfas en 1983 introduce las
siguientes modificaciones a la ecuacidn de Soave (1972).

1) Propone un parametro (p) ,como funcién de cada sustancia,
para la evaluacién de presién de vapor, el cual introduce en la
expresidén para el calculo de o, obteniéndose de esta manera una
mayor flexibilidad que le permita realizar una evaluacién de a
para compuestos polares.

2) Para intentar mejorar el equilibrio 1liquide - vapor en
sistemas con condiciones super criticas, se propone una ecuacidn
diferente para el cialculo de a

3) En la parte correspondiente a la evaluacién del equilibrio

liquido - vapor en mezclas, modifica las reglas de me=z=clado.

La ecuacidn gue Mathfias toma comp base para su estudio es:

p = -R1I - a (2.96)
V- VIV - b

a=aa {2.97)

&7



b = b(te (2.98)

z 2
alTo = o -S--Te (2.99)
a
Fe
b(Ta) = w -E-Is (2. 10m
®
Fe
y @, = 0.42747; @, = 0.08&54

Para la evaluacidén de a se propone lo siguiente:

Para Tr < 1.0

a'?a 1t +mit - T - i1 - TR 0.7 - TR (2.101‘>
Para Tr 2 1.0

o' = ExP te (1 - Te %) (2.102)
Donde

p = parametro polar caracteristico de cada compuesto

m = 0.48508 + 1.5S517(w) - 0.15613(wD (2.103)
e = -9 1. (2.104)
d
d=1+ -2 4 0,3(p (2,105
2

Para hidrocarburos el parametro "p" toma el valor de cero, por
lo que la expresidén (2.102) se reduce a la propuesta por Soave-RK.
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Al exntender el trabaje a mezclas:

NC N
a = E] b a
i i,
‘Z‘ fudt ’ (2. 106)
NC NC
b= 2"& %Py
i=e j=u

Para el cdlculo de a" y b‘ se propone:

3

- j % 3 - © - .
a = ta a) [1 Koo kc“'p(Tll(!OO)] (2.107)
b i * b_l o
S S - -k 2.
b, " [1 Koup kbm_n/xoooo] (2. 108)

Y para evaluar el coeficiente de fugacidad la expresidén queda

determinada comor

NG
~ (B A (Z_+B Y.
m"‘_szJb"’_b]lstz-b) * bB[lnl ; ]

i=t

] - in (Z - B)
Z+B

{2.109)

Mathias trata de dar una mayor flexibilidad al ajuste del
equilibrio al utilizar cuatroc parametros de interaccién, y
baciéndolos una funcién de temperatura; sin embargo no recomienda
que se utilicen los cuatro parametros a la vez, considera que se
deben probar las distintas combinaciones para determinar la que

mejor se ajuste al sistema.
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2.2.8. ECUACION DE SOAVE (ECUACION MODIFICADA DE SDAVE).

Socave propuso en 1972 su primera ecuacidén como una modificacidén
a la ecuacidn de Redlich - ¥Kwong, en 1984 propone una nueva
ecuacidn de estado, basada en la ecuacién de Van der Waals que es
la ecuacién de estado cubica mas simple y con un mejor soporte
tedrico.

Soave, en su primera modificacidn (1972), desarrolla ecuaciones
que resultan bastante adecuadas para el caleulo de propisdades de
componentes no polares; pero gque resultan inadecuadas para el
tratamiento de sistemas con componentes polares.

Siguiendo la misma aproximacidn de la ecuacidn de R~K, Soave en
1984 desarrolla una nueva expresién intentando extender su
aplicacidn a compuestos polares, La ecuacidén propuesta es:

poa-BT Al (2.110)

ae = ~22- _5__12__] (2.111)
&4 FPe

b = -1 _B_Is_] (2.112)
8 Fe

a = ac a (2.113)

Fara compuestos no polares.

2
a-= {1 + me1 - Tr““>] (2,114
m = 00,4998 + 1.5928{(w) — 0. 19563(wz) + 0.025(w’) (2.115)

Fara compuestos polares propone la expresién:
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a =1+ m(t - Tr) + h[———— —l] (2.116)

Donde m y n son constantes empiricas que pueden ser oObtenidas
por la correccidn de datos experimentales de presién de vapor de
componentes puros.

Con la incorporacidén de los parAmetros m y n se espera que 1la
constante a = f(T) sea la adecuada para utilizarse con compuestos
polares, gases cuanticos y sus mezclas, desde el punte triple
hasta la regidén critica.

La ecuacién (2.110) puede escribirse como:

- 7%(1 + B) + Z(A) - A(b) = O (2.117)

r4

Para mezclas, Soave descarta las reglas de mezclado
tradicionales por no tener un fuerte soporte tedrico para sistemas
binarios y no aplicar adecuadamente a sistemas multicomponentes,
es por eso que parte de la expresién general de la energia
excesiva de Gibbs a condiciones limite de presién infinita para la

determinacién de sus reglas de mezclado.

NC NC
a= 2 z x, Kj ahj (2,118)
i=sg j=1
NC NC
b=y Yo g by (2.119)
img j=1
Donde:
a, = (2.120)
b, + b
b = (1 - D Je—temeodo (2.121)
(%] i 2



C..=D =20 Para toda i=Jy

El coetficiente de fugacidad esta dado por:

“ bt AL 3
Ing =~ In (2 - B) + —==—= (Z ~ 1) - P—-- - lnv ] (2.122)
i i
b Bi
Donde:
a. 4
A, = ————eee (2.123)
i R® T®
b, P
R (2.124)
RT

Estas reglas han tenido una buena aplicacidn a sistemas con
compuestos polares, desafortunadamente, varios autores han
demostrado que aunque est&n bien soportadas tedricamente y
completamente adecuadas a sistemas binarios, todavia fallan al ser

aplicadas a mezclas multicomponentes.

2.2.9. ECUACION CADENA DE ROTADORES.

La ecuacién cGbica de cadena de rotadores es inicialmente
presentada por Chien, Grenkoin y Chao en 1983 y desarrollada mas
ampliamente por Tlan - Min Guo, Hwayong Kim, Ho — Mu Lin y Kwang -
Chu Chaoc en 1985. Esta ecuacidn es usada para el calculo de
propiedades termodindmicas de sustancias polares y no polares.

La ecuacidn es representada por:

F o= RT_[1 + 0.77(b/V)1 + c® Q.055(R) (T) (bsV} _ a _
vV - 0.42(b) V = 0.42(V) ViV + O
b(d)

(2.125)

VIV + CY(V - 0.42b)

Donde el primer término del lado derecho representa la presién



de repulsidn de la ecuacion de van der Waals [RT/(V - b)) la cual

simula la gcuacidn de Starling - Carnahan para fluidos esféricops
rigidos.

El segundo teérmino del lado derecho eupresa la presidn
rotacional de mpléculas poliatdmicas. Este término desaparece para
moléculas esféricas monoatdmicas para las cuales la libertad
rotacional wc® es igual a cetoj Yy éste ©5 mayor a cero para
moléculas poliatanicas no esféricas. La libertad rotacional wp
ha sido correlacionada con el factor aceéntrico de Fitzer (W), posr
medioc de la expresidn:

c® = 24.867Tw - 33.3e8wd + S7.266w para w 2 0 (2.126)

cC =0 para w < 0O (2.127)

Los dos Gltimos términos de la ecuacidn (2.125) representan la
presién de atraccidén., En donde:

a = atw) (RY (1M rpe (2. 128)
b = w (R)(Te)/Pe (2.129)
€ = rlw) (R (Te) /Pe (2, 130)
d = ud(R’> Teh /Pe (2,131
El centro de volumen de una molécula, b/4 v ha sido

correlacionado con Ze a traveés de una expresién para w, que es:
@, = 0.4756 = 3.396Zc + 8.2362c" (2.132)

LLas constantes R N son determinadas por las condiciones
del estado critico VP = Ve, (:557/6\”‘r = 0y (é’P/é\)z)T = 0. De este

modo a= y =1 a Te, por lo gue:



W= 0.82(w) ¥ 1.0 - T.00Ze) (2.133)

G o= 0LAZCw () + e+ [0.77 + 0.055(C™) 1w + 3.0(2eT) (2.134)

w, = ([0.77 + 0.055(C™) Jo M (w ) + 0.42(w 1w ) - Z MW (2.135)
b < a b b

El tactor de compresibilidad critico "2c" es correlacionado con
el factor acéntrico w mediantes

Ze = 0.291 - 0.068(w) (2.136)

a v y de la ecuacion (2.128) vy (Z.130) son funciones de la

temperatura.
y = EXF [Ca(l - T:C%)) (2.137)
a= [1.0 + A1(1/Te% - 1) - pz(1 - 17507 aTrs1
wa (2.138)
a = EXP [As(Tr ~ 1) - Ae(T:% - 1)3 aTr>1
Donde:
A = 0.3IB349 + 4.88359(w) + 14,2113 (w’) (2.139)
Ae = 1.1754% + 14,3109(w) + 30.5032(w%) (2.130)

Mientras que las constantes A1, A2. €1 vy Cz son determinadas
experimentalmente con datos de FVYT y presiones de vapor. Cuando
no se cuenta con datos experimentales una buena aproximacién se

obtiene mediante las expresiones:

Ci1 = 7.08333 - 5,00422(w) + 1.88597(w?) (2.141)
Cz = 0.23177 + 0.16896(w) + 0.03179(w?) (2.142)
AE = 2.66709 + 5,51320(w) — 2.653I3(w?) - 0.01148(u)? (2.143)
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Az = 0.18471 + 0.38357(w) ~ 0.32706(w®) - 0.002078(u™ 2 (2. 1449)
L]
Donde x4 es el momento dipolar reducido, dado por:
- 2 2
0"y = 4*/09.B694E-05(RT) ¥/Fel (2. 145)

El coeficiente de fugacidad parcial estd dado por:

in'¢ = {2.8333 + 0.13095¢C. ™ + [ ] f—
t t 0.42(C + 0.420) *

di’ di(bi’ =b) ] [_ v ]
-+ In p————me——- +
0.42(C + 0.42h) (€ + 0.420) % V - 0.42b

[1.19 + 0.055(C™ (b

alCi’ ~ Cy _ _[btdi’) — b(d) + bi'(d)]

c* C(C + 0.420)

+

bed)(CL7 =€), _b(d)(Ci’ =€) , _0.42(h)(d)(bi’ = b)
cc + 0.4200 F c*wc + 0.42b) cec + 0.4200 2

ol sl R v rrerrd R el

il e

I dfpt’ _=_b) ] - inz (2.146)
(C + 0.425) (V — 0.42b)



Donde:

NC
R
a e 2’1‘\.;‘ (2.147)
i=1
NG
b =2 2::1 by, (2.148)
js1
NC
€ =2 2;:)_ € (2.149)
ims
NC
=2 2.
d, =-2x1dw (2.150)
i=a
- - w2
ay= -k 0taa) (2.151)
F v /9 *
b . = [(b *+b )/2) (2.152)
(¥} t.i Jod
C‘J = (1 - l:m_hj’)(t:l'k + CLB/Z (2,153
_ 12
4= W d,) (2.154)
c®=«® +c s (2.155)
[ 9% ) i dod
Las mayores desviaciones entre valores calculados y

experimentales se observan a temperaturas relativamente baljas
donde la fraccidn mol de la fase liquida del componente ligero vy
la fraccidn mol del vapor del componente pesado son pequefias. La
incertidumbre esperada para estas fraccgiones mol son mayores que
las experimentales, lo cual limita el rango de aplicacidn de la
ecuacidn.

La ecuacidn de cadena de rotadores ofrece buenos resultados a
condiciones muy cercanas al estado critico, siendeo ésta su

principal ventaja por sobre otros modelos.



2.3. COEFICIENTES DE ACTIVIDAD.

2.3.1. ECUACIDON DE VAN LAAR.

Van taar realizd uno de los primeros intentos por desarrollar un
modelo racional de la fase liquida no ideal. La ecuacién que
desarrolle ajusta la curva de coeficiente de
actividad—-composicidn, correspondiente a desviaciones positivas o
negativas de la ley de Raoult.

Debido a su flexibilidad y simplicidad de ajustar sistemas la
ecuacidn de Van Laar es ampliamente usada, siendo una aplicacidén
importante, el hecho de predecir azedtropos formados en
determinados sistemas. Los coeficientes de actividad para una
mezcla binaria estan dados por:

2
X Asz
iny = (2.156)
* Atz *
P + ———— - 1] x‘]
Azs
X Aas
in v, = (2.137)

)

Cuando x‘ = Q,==> ln r.“ = Asa2; cuando xi = O, ==r ln r’m = A
que son denominados coeficientes de actividad a dilucidn infinita,
Cuando las constantes del par binario de Van Laar no estan

disponibles, se recomienda seguir el siguiente procedimiento:

1) Para isdmeros y homédlogo con puntos de ebullicidén cercanos,
se supone la forma de solucidn ideal Asz = A2 = ©

2) Para pares de hidrocarburos no polares, se sigue la teoria de
solucién regular y se usa la siguiente ecuacidén:
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v
ALy = ——mmm B (2.158)
RT(&L -~ &) 2

Donde Yo T coeficiente de fugacidad de "i" en la fase liquida

&i, 6j = parametros de solubilidad

3) Para pares conteniendo especies polares y otros que no siguen
1a teoria de solucién regular, las constantes de Van Laar pueden
ser determinadas de coeficientes de actividad calculados a partir
de datos experimentales.

La ecuacidén de Van Laar es facil de manejar y puede representar
sistemas ligeramente no ideales, pero no  puede representar
sistemas fuertemente no ideales.

2.3.2. ECUACION DE MARGULES.
En 1895 Margules sugiere, que los coeficientes de actividad
para una mezcla binaria pueden ser representados por una ecuacidn
polinomial empirica. Las ecuaciones que obtiene son:

ny o=t [qu + 2 fxn - Au]x‘] (2.159)

tny, = x‘. [ﬁ\n + 2 fmu - Au]x.] (2.160)

Estas ecuaciones son conocidas como las ecuaciones de Margules
de dos constantes. Al igual que para la ecuacién de Van Laar, se
definen coeficientes de actividad a dilucién infinita y son:

@ x =03 in r‘“ = A1z
[« in rz“ = A2

Donde A2 v A24 son los parametros de interaccidén binaria de 1la
ecuacién de Margules.
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2,3.3. ECUACION DE WILSON.
Desde su introduccién en 1964, la ecuacién de Wilson ha <cado
ampliamente utilizada debido a su capacidad de ajustar sistemas
miscibles, fuertemente no ideales. Es eficiente para soluciones

diluidas vy es también particularmente wutilicada para sistemas

altamente asimétricos. tas ecuaciones propuestas por G. M.Wilson
son:
tn v, = ln[x‘ + Au(xz)] + Mz[ Baz - fz1 ]
xR, O+ Astzuu ) ¥, + Aza(x }
1 2 2 1
(2.161)
in Y, = - ln[xz + Az:(::‘)] - xz[ Aaz - Bzs ]
et Arz(x,) %y * Az:lx‘)
(2.162)
bonde:
vz 242
Mz = -22- gxpl- ——22- ] (2.163)
VXS RY
Vi 32
Az = -2~ ExP [— -——1~] (2.164)
Va RT
a. R + Parametro de interaccién binaria la‘ L aj i = 0)

\k. Vf Volumen molar del componente i y J respectivamente.

Para mezclas fuertemente no ideales miscibles. la ecuacién de
Wilson es marcadamente superior a las ecuaciones de Margules y Van
Laar. Es comunmente superior para soluciones multicomponentes,

Algunas de las limitaciones de la ecuacidn de Wilson son su
incapacidad para predecir sistemas no miscibles, asi{i como laos

maximos y minimos que presenta en’la relacion del coeficiente de
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actividad - fraccidén mol.
Cuando no se cuenta cen datos experimentales para determinar los

parametros binarios, se utilizan las expresiones a dilucidn

infinita
o«

In Y, = 1 - ln Az - Axs (2.169)
x

ln 7 = 1 - ln Az - Asz (2.164)

Donde se requiere de un método iterativo para la obtencidn de

Asz v A,

2.3. 4. ECUACION DE NRTL.

Renon y Prausnitz (1968) desarrollaron la ecuacién NRTL (Non
Random Tow Liquid), la cual presenta una extensidén del concepto de
Wilson,

Esta ecuacidn es aplicable a sistemas multicomponentes
liquido - vapor, ligquido - ligquido y 1liquido - liquido - vapor.
Las expresiones para una me:zcla binaria son:

Iny = " Tae EXP (- 20" Tal) . T2 EXF(~ a . 1") }
s oF 3 z 2

1 [ L+ ¥, EXPloa -r“)] [x: +n EXP(-a -r“)]
(2.167)

n oy = x 2  Taa EXP(=2a,, T, . Tgo EXPIZ @, To,!
2 + ] [x . % EXPl-o . T )J’ [x + % EXFl-a T )]’
2 Y 42 12 1 2 42 s

(2. 168
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Y la expresidén general es:

(2.1469)
Donde:

T,m By =B /RT (2.170)
= - e
Ty TG =6 (2.171)

= - 2.172
G, ;= EXP(-a, T, 0 (2.172)
Bii *B¢,y
B, =857 1
T T T
T T Tyt

La energla de interaccidn entre pares de mol éculas es
representada por Gi.j Y 13“'_L

E1l parametro al'j caracteriza la tendencia de las especies "i" y
"3i" a ser distribuldas en forma ho aleatoria. Cuando CH i = 0, la
fraccien mol local es igual a la fracciéon mol glnbal de la
soluci1dén, Generalmente al,j es independiente de la temperatura vy
depende saélo de las propiedades de las moléculas. AUn cuando ai.]
pueda ser tratada come un pardmetro ajustable, determinada a
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partir de datos experimentales. lo mAs comian es determinarla

partir de las siquientes reglas:

H aL.’ = (1,20 para mezclas de hidrocarburos saturados vy
especies polares no asociadas.

2y al.j = 0,30 para mezclas de compuestos no polares, excepto
fluoro. carbonos v parafinas; meczclas de especies no polares vy
polares no asociadas: mezclas de especies polares que muestran
desviaciones negativas de la ley de FRaoult vy desviaciones
positivas moderadas; mezclas de agua y especies polares no
aspciadas
= 0,40 para mezclas de Hidrocarburos saturados vy

) a
[
fluorocarburos homélogos.
aq) o f = 0.47 para mezclas de un alcohol vy otras especies
fuertemente asociadas con especies no polaress mezclas de

tetracloruro de carbono con acetonitrilos o nitrometano; mezclas
de agua con butilglicol o piridina.
Los dos parametros de la ecuacién, pueden ser obtenidos usando
las expresiones de coeficientes de actividad a dilucién infinita.
o

in v, =T, * T EXP(~ &g T‘z) (2.173)

o -
in Y, =T,,% T EXP( A, Tz') (2.174)
La ecuacidn NRTL es aplicable a sistemas multicomponentes

1{quido - vapor, liguido - liquido y liguido - liquido - vapor.

2.3.5. MODELO ASOG.

Este método fue propuesto por Derr Yy Deal en 1970,
Conceptualmente ASOG siaque la tearia de "solucidén de grupos" de
Wilson, peroc reduce los datos de coeficientes de actividad
obtenidos experimentalmente. la mayor relevancia en su aplicacién

es el limitado numero de parametros de interaccidn de los grupos
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publicados.

€1 método es representado por las siguientes ecuaciones:

in }'L = ln rLc + In ri'

. \ 4
tn 7 %= in ——3-] 1 - -t
. x
i i
®_ - L
iny =S cinr -anr®H (2.177)
x S
= At
v, = ic
S
"5y
j=t
wNe
NC Ztl_ 4
LSy
lnl‘k——anak'La-l-;c—— -
L=4
2>'m L,m
m=4
NS
X .
L5 v
g = 438
L NC No
2 2 UV
jzs k=g
In AL = M + (nkL)/T
Donde:

(2.175)

(2. 176>

(2.478)

(2.180)

(2.181)

Si = nunero de atomos en la molécula "i"

x., = fraccidn mol del liquido del componente “i"

NC = nuamero de componentes

NG = nimero de grupos

~
[

coeficiente de actividad del componente "i'

i

(2.179)



Y. = parte combinatoria del coeficiente de actividad del
componente “i"

ri- = parte residual del coeficiente de fugacidad del
componente "i"
uk N = nunero de atomos del grupo "k en la molécula "i*
FlL = coeficiente de actividad residual del grupo "k" en el
componente puro “i*
r o=

coeficiente de actividad residual del grupo "k"
&L= parametro de interaccién de grupos, caracteristico de
.
- wpew W
los gtupos "k" v "L (ak& ” aLki
f, = traccidn del grupeo "L

ka Y nL= parametros independientes de la temperatura.

2.3.6. MODELG UNIQUAC (UNIVERSAL QUASI - CHEMICAL).
El modelo UNIQUAC fue desarrollado por Abrams y Frausnitz en
1975 utilizando la mecanica estadistica.

La expresidén general para los coeficientes de actividad en una
mezcla multicomponente es:

in r.= in ric + ln YL. (2.182)

Donde:

(2.183)

NG Ne o T
®_ - - (S . 1 2.184)
in v q; [1 ln[ 2 Gj Tj.i} 2 [ < ]] (2.18
j=t i=s e, T, j
k=1
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i1
(2.185)

2. 188)
u -u
YJA = EXP {- __J;i_____;l} (2.187)
R T
L= Z_](.. Q) - tr, - 1) (2.188)
i - i § j

El modelo UNIQUAC es tan preciso como la ecuacidn de Wilson.

pera la ventaja de este modelo es que se puede aplicar a

parcial o completamente miscibles.

Nomenclatura:
Y. = coeficiente de actividad del componente "i"

sistemas

r: = parte combinatoria del coeficiente de actividad del
componente i
rL. = parte residual del coeficiente de actividad del
componente “i*
v, = fracciéon de segmentos del componente "i"
e‘= fraccién de area del componente "i"
(UJA - UﬂA) = pardmetros de interaccidn 4 evaluados

experimentalmente )

Z = namnero de coordinacidn de Latice igual a 10
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2.3.7. MODELO UNIFAC.
{ Functional - group Activity Coefficients )

Este modelo de contribucidn de grupos fue presentado
primeramente por Fredenslund, Jones y Prausnitz y posteriormente
desarrollado por Fredenslund, Gmehling y Rasmussen en 1979.

Este método estd basado en el modelo de UNIQUAC y las

expresiones de su algorf{tmo son:

in ri = 1ln yic + In rt- (2. 189)
tn 7%= 1tn --%- + Z-—](qi) in ————] -
2. 190)
O‘ = {2.191)
Oi = (2. 192)
Na
_ W
r VT vk Rk (2.193)
k=1
Na .
({8
= (2. 4
a = yvioa, 194)
kms
L = 3-]u~ —ap - (r = D (2.19%)
i -
Z =10 (2.196)
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Donde:

yk = coeficiente de actividad del componente "i"
r: = parte combinatoria del coeficiente de actividad
componente “i*

rl = parte residual del coeficiente de actividad

) componente "i"
¢‘ = fraccién area por superficie de molécula
% = fraccién volumen molecular
r. = volumen de Van der Waals
a = Area superficial de Van der Waals
R = parametro de volumen
0 = pardmetro de aArea superficial
= 10

KX
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(2.199)

12.200)

(2.201)
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o= fraccion mol del componente 1" en el liquido

vk(u= numero de grupos de clase "E” en la molécula "i"
NG = numero de Qrupos
NC = numero de componentecs
emm= parametro de interacciétn de grupos
Algunas de las ventajas de este mé&todo son:
— Esta basado teéricamente en el modelo UNIGQUAC.
- Los parametros son independientes de la temperatura.
- Existen parametros de interaccidén binaria vy de tamafo
disponibles para un gran numero de grupos funcionales.
-~ Fredicciones en un rango de temperatura de 27% a 42% ‘K.

- Comparacién con datops evperimentales.

Originalmente el modelo de UNIFAC fue utilizado para calculos en
equilibrio liquido — vapor, pero ha sido aplicado para otros
propésitos como el eguilibrip sélido -~ ligquido, liquide - liquido,
polimeros. prediccién de azedtropos y la estimacién de presiones

de vapor de componentes puras.
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2.4, ENTALFIA DE MEZCLAS REALES.
La entalpfla de mezclas reales es calculada en términos de
propiedades en exceso, mediante la siguiente relacidn:

NC
X
Ho= W™ Ty n? (2.202)
i=1
NC
ho=h™ e Fy T (2,203
i=1
Donde:

H, h = entalpla real del vapor y del liquido

Hlx. R = entalpia en excesc del vapor y del liquido

H°, h° = entalpia ideal del vapor y del liquido

yi. x‘ = fraccidn mol del componente "i" fase wvapor y

liquide

0O también puede ser calculada por medic de las propiedades
residuales, mediante la expresidn:

He= Ty Hp - a" (2.204)
h = Ex‘ n? - mt (2. 205
Donde:

AH., Mt = entalpia residual del vapor y del liguido
Estas ecuaciones son idénticas debido a que:
HEX = LAt (2.206)

FEero una u otra pueden ser mas convenientes en casas
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particulares. Cuando ninguna ecuacidén de estado es suficientemente
exacta para la fase liquida, como sucede con algunas mezclas
azeotrdpicas, las propiedades en exceso son expresadas en términos

de los coeficientes de actividad.

2.4.1, CALCULD DE LA ENTALPIA RESIDUAL FARA LA FASE GASEDSA
UTILIZANDO LA ECUACION DE FENG - ROEBINSON.
La ecuacién de Peng - FRobinson para el cilculo de entalpia

utilizando las propiedades residuales es:

M = RTY -7 4 B P + ————] P——- 23 ] (2.207)
2.828(Em) Z - 0.414(Bm

Donde:

_ o 4 (2 o
D = zzy‘y‘mj(l—k‘ /e o sa Ty 2.208)

Las demas variables son definidas en el punto 2.2.5 ecuacidén de

Feng - Robinson.

T.4.2. CALCULD DE LA ENTALFIA EN EXCESD PARA LA FASE LIQUIDA
La expresidn que representa la entalpia en exceso en funcidén de
coeficientes de actividad es:

S ln p
WEX _ _ g 72 z,. [_.__..___....] (2.209)
P, x

i=s

Donde ries obtenida de cualquier ecuacidén de coeficientes de
actividad ¥y (S ln r}/(é ™ e es evaluada numeéricamente bajo el

principio del calculo diferencial.

Ak (1.0001 T) - f(T)]

0.0001 T



El factor 1.0001 puede ser variado de acuerdo al grade de

exactitud deseado.

2.4.3. CALCULD DE LA ENTALPIA IDEAL PARA LA FASE VAFOR Y
LIQUIDA.
La entalpia para una mezcla de gases ideales es determinada
mediante:
NG
-] -3
H” = Eyt R (2.211)
i=a
NC
o _ o
n%= Fx h? (2.212)
i=a
Donde:
o T o
HT = [ ©pl a7 (2.213)
To
© T o
he = [ Cpg dT (2.214)
To
Cp: ¥ Cp: = es el calor especifico molar del liquido y vapor.
Esta dade como un polinomio en funcién de la
temperatura.
h°v H°t = @es la entalptia molar del liquide y gas del
componente "i" a una temperatura dada.
To = temperatura de referencia.
L fraccidén mol del liquido y oas del componente "i"

El superindice "o" denota el estado de idealidad.
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CAFITULO 3

TECNICAS DE SOLUCION PARA SISTEMAS DE ECUACIONES



T.1. SOLUCION DE ECUACIONES DIFERENCIALES.
tos métodos numéricos tratados en el presente capitulo para la
solucién de ecuaciones diferenciales. pueden clasificarse de 1la

siguiente manera.

¥ Explicitos (para problemas con valor inicial)

* 1Implicites (para problemas con valor a 1la
frontera)

% Semi-implicitos

La convergencia a la solucién exacta de la ecuacién diterencial
o si1stemas de ecuaciones diferenclales, s una caracteristica
deseable de cualguier método. Esto significa que mientras el
método se refina continuamente (se usan mis y mas términos de una
serie., o intervalos de tiempoc {(h} mids y mas peguefios entre
argumentos sucesivos), la sucesién de soluciones aproximadas que
se obtiene debe converger a la solucién exacta. De agqui que 1la
seleccién de uno u otro método depende de las caracteristicas del
sistema de ecuaciones a resolver, asi como de las caracteristicas

y restricciones de cada método.

T.1.1. METODOS EXPLICITOS.

Dentro de los métodos explicitos se encuentran:

método de Euler

1 método de Runge - Kutta de cuarto orden

-

Este tipo de métodos empiezan por si mismos, y tedricamente es
posible desarrollar un método que tenga cualguier grado de

precisién, Estos tueron los primeros que se emplearon en la

H solucién numérica de ecuaciones diferenciales.

0
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Método de Euler.

Este método considera la ecuacién diferencial de primer orden,
v'= f(u,y) (3.1)

Con la condicién ipicial, yv = O cuando ® = (0, Se desea obtener
la curva "v" en funciédn de x. Sin embargo, no se conoce la curva
puesto que y’' esta en funcién de "y". Comp <=p conoce el valor
inicial de "y", se puede determinar el valor inicial de vy’ a
partir de la ecuacién diferencial dada. El cambio en “y" desde
¥ = 0 hasta x = Ax se presenta mediante el area bajo la curva v’
entre los valores dados de x%. En forma matemAdtica, el Area se
puede expresar como:

At =y =y, = yotax) = yoh (3.2)

De donde:

v =y +vy

° 6 h (3.3)

Habiendo determinado una aproximacidédn al valor de v, por medio
de la ecuacién (3.3) (utilizando valores pequefos de h), se puede
obtener una aproximacidén a y; a partir de la aproximacioén dada, va

ques
y; = f(x‘. y‘) (3.1a)
Entonces para el siguiente incremento de x = 2 Ax
v,=y, *tvy, h (3.3a)
Procediendo de la misma forma, se puede determinar a v; de la
ecuacisn diterencial (3.1), utilizando el valor de yz obtenido de

la ecuacién (F.3a) v un valeor de H, = 2 A% = 2h. En forma similar
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se encuentran los valores sucesivos de yi Yy y;.
Un método simple para desarrollar la férmula de Euler, es a
través de una expansién de la serie de Taylor, truncada en sus dos

primeros términos.

fen) =

+ .. (3.4)

Para el caso particular:

Tix) = £(2) + £°(0) % (3.5)

Entonces el método de Euler puede ser representado como sigue:

- Ecuacién diferencial.

V; = fltn, vn) {3.6)

- Fredictor.

Yoos = Yo T RV (3.7)
hZ
e, = -:—[y“ (:)] 5 (tn < £ < tne) (3.8)
Donde:
h = tamaKo de paso
tnes = error de truncacidn

El error de truncacién también puede ser definido como:

tnet = v(tnu) -y (3.9)
net

25



bonde:
yi{tnet} = valor correcto de y al tiempo tnes
Yoo valor predicho de y al tiempo tnes
Mientras mas pequefi sea el intervalo "h" de inteagracidén, la
aproximacidén a la solucién ser& mas precisa, y con valores de "h"
grandes el método se vuelve inestable.
a pesar de ser un método facil de usar no es siempre el mas
adecuado, debido al tamafo relativamente pequefio gque se requiere

para “h", 1o cual se traduce en un tiempo mayor de cémputo.

Método de Runge - Kutta de Cuarto Orden.

Este método llamado aal por sus principales ‘autores, Runge vy
Kutta, fue uno de los mejores métodos desarrollados. Es
clasificado como tipo predictor porque hace uso del valor Yo @ t
para predecir yn. a t"

por medio de la expresidén en series de

1 +4

Taylor de y a tn.

La férmula para el predictor de cuarto orden es la siguiente:

Kt + 2 Kz + 2 Ks_+ Ke

Yo T Y0t (3.10)
&
Donde:
Ks = h f(t“, yh) {(3.11)
K2 = h f(en + h/2 , Yo+ K1/2) (3.12)
Ks = h f(t" + h/2 Yot Kz/2) (3.13)
Ke=h f(t_ +h, Y, Ee (3.14)

Este meétodo es diterente del predictor convencional en virtud de
que éste, contiene valores de la funcidn en tiempos y posiciones
intermedios, por decir th + hs2 , Yo + Ky2,
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El error de truncacién del predictor de cuarto orden es del

orden de h° denotado por:
3
tnet = O(hT) (3.185)

La ventaj)a principal del método de Runge = Kutta es que empieza
por s1 mismo y resulta facil de programar. Una desventaja, es el
requisito de que la funcidn f(x, y) se debe evaluar para varios
valores ligeramente diferentes de "x" y "y" en cada pase de la
solucién (en cada incremento de » en Ax). Este calculo repetitivo
de f(x. y) produce generalmente un método menos eficiente,en lo
que corresponde a tiempos de cédmputo, comparandolo con otros
métodos de precisidn en gque los valores previamente determinados
de la variable dependiente se utilica en pasos sucesivos, Otra
desventaja. es que resulta mas dificil estimar el error en cada
paso para las scluciones de orden superior de Runge - Kutta, que
para las soluciones obtenidas por otros procedimientos utilizados
comunmente.

For otro lado. una desventaja de este método con respecto al

de Euler, es que el numero de cAlculos para llegar a un valor es

tuatro veces el namero requeride por el método de Euler, sin
embarqo, con el método de Runge — Futta se alcanza mayor precisién
va gue la truncacién del método de Euler es proporcional a n?
mientra que el de Funge - FKutta es proporcional a h’.
besatortunadamente, los métodos de kunge - kutta, al igual gue el

de Euler, son 1nestables para sistemas de ecuaciones diferenciales
complejas. ademas de que no proporcionan un  estimado de la
precisidon que s2 esta buscando, de modo gue no se tiene manera de
sabher si el paso "h" que se estd usando es el adecuado.

Se puede desde luego, efectuar el mismo problema con  varios
valores de “h", y estimar la precisié®n comparando lpos resultados,
pero esto reculta impractice debido a la cantidad de tiempo de

cémputo requerido.
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3.1.2. METODOS IMPLICITOS.

Los métodos implicitos mas conocidos son:

* método del corrector trapezoidal o regla trapezoidal
+ método implicito de doble punto
+ método Gear

En aflos recientes ha sido ampliamente reconocido que los métodos
1implicitos son requeridos para la resolucidn de problemas de mayor
rigidez. Cierta clase de estos métodos poseen la caracteristica
importante de que no existe limite superior sobre el tamafio de
incremento debido al criterio de estabilidad numérica. Fara el
problema de destilacién batch esto significa que el espacio de
respuesta para un componente o una etapa intermedia con un valor
de tiempo pequefio puede ser manejado como un tamafo de incremento
bastante grande para representar la dindmica relativamente lenta
del reboiler (o condensador) con un namero razonable de
incrementos. Algo mas importante, es que el tamaMo de incremento
puede ser ajustado sobre las bases de error de ftruncacidn que
satisfagan los limites impuestos de criterio de estabilidad para
la rapida obtencid¢n de la solucién,

Método del Corrector Trapecoidal.

El método implicito conocido como la regla trapezoidal es
comunmente referenciado como un corrector. Fara cada cerrector, un
predictor es empleado usualmente y el método es referido como un
método predictor - corrector.

El predictor es usado para obtener la primera aproximacidén de
“y* a un cierto tiempo t = tﬂ. Este valor de "y" denotado por Ya
es el usado para iniciar el proceso iterativo entre el corrector y
la ecuacién diferencial.
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Predictor:
y =y +2hy’ (3.16)

Corrector:

h_f,. .
yn'l = yn * 2_ b'\’l * y'\] (3. 17)

El primer paso del procedimiento de cAlculo es el uso de
predictor para determinar yz(para n = 1) scgbre las bases de los
valores conocidos Yo ¥ y; necesitados en la ecuacidn (J.16). EIl
valor de Ve €5 determinado con otro método como el Euler de
segundo grado o el de Runge - Kutta, la utilizacidn del Euler de
seoundo grado es para evitar que el error de truncamiento sea
grande.

Esta caracteristica es la que hace que el método del corrector
trapezoidal sea un método implicito.

Después de que el procedimiento ha sido iniciado, los valores
previamente calculados de Yoee Y y"\ son usados en el predictor
para predecir Yo ¥ este valor de Y ey €8 usado en el corrector
para calcular y;”.. Una vez que se tienen los del predictor v
corrector se comparan dentro de una tolerancia de convergencia y
se prosigue con el siguiente incremento de tiempo, efectudndose de
la misma forma, con la diferencia de que para este paso (n = 2) ya
no es necesario utilizar otro método para determinar el valor de
Y-t

Los métados predictor -~ corrector tienen la ventaja de
proporcionar un estimado automatico de error en cada paso,
permitiendo asi{, seleccionar un valor &timo de “h" para una
precisién requerida, también son rapidos ya que sdélo requieren dos
evaluaciones funcionales por paso. Una de sus desventajas es el
que requieren un valor inicial proporcionado por otro método.
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Método {mplicito de Doble Punto.

El método 1mplicito de doble punto (o simplemante método
implicito) contiene un parametro  ajustable el cual puede ser
selectionado de tal forma gue el método se reduce al Eular o a la
regla trapezoidal.

€1 mé&todo puede ser aplicado a una ecuacidn diferencial o a la
ecuacidn inteqgral) de una diferencia., Como 1a siguiente:

trw;

Vet I*‘t’ vidt (%.18)

A
n
La cual puede ser reducida a la ecuscidn diferencial (3.6,
Cuando el método es aplicado a la ecuvacidn (3.18), consiste en
la aproximacidn de la integral por el uso de un valor asignado del

“"integrando" basado en sus valores de t“ Y tn como sigue:

*x

1

v -y = h [¢ f(tn . Vhd) + (L - @) f(tn . yn)] {3.19)

@ = factor de ajuste (0 £ ¢ £ 1)
h = tamaffo de paso
Y el error de truncacidn esta dado por:

2 ?
vt o= =001 - 24) vP>tn) + Bt - 34 yPltn) + O(RY) (3.20)
ned
2 &
Cuando ¢ = 0 la ecuacidn (3.19) se reduce al predictor de Euler
y cuando ¢ = 1/2, la ecuacdn {%.19} se reduce al corrector
trapeczoidal.

La ventaja principal del método implicito de doble punto, es que
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cuando éste es aplicado a la solucién de una ecuacién o a un
sistema de ecuaciones diferenciales, el problema se reduce a wna
solucidén de tipo algebraica, 1o cual es sumamente ventajoso,
cuando se tiene a parte de un sistema de ecuaciones diferenciales
sistemas de ecuaciones algebraicas, tal es el caso particular de
las ecuaciones que conforman el modelo en sistemas de destilacidn.

For otro lado tiene gran flexibilidad, en cuanto a poder ser
transformado a un método explicito (Euler) o el método del
corrector trapezoidal, dependiendo del valor empleadoc de ¢. Sin
embargo, tiene algunas desventajas, tales como el hecho de gue
pone el mismo valor del parametro (¢}, ¥y mientras mayor sea el
tamalMo de paso "h", mayor inestabilidad presentara el! método,
ademas de que entre mas grande sea el valor del parametro ¢, es
necesario un mayor nunero de iteraciones para llegar a un mismo
valor aproximado, a parte de tener que dar un valor inicial para

la aplicacidn del meétoda.

Método Gear ‘s,

Este método pertenece a los algoritmos de integracidén numérica
multipasos, los cuales tienen una solucidén exacta dada por un
polinomio de grado k.

El corrector para el meétodo de Gear esta& dado por:

o= Sak x ,*h[ﬁ (o fO: ., ¢t )] (3.21)
nes 2t n-i -1 neg neg
Donde la notacidn aL(k) y ﬂ_‘(k) se usan para notar el hecho de

que los valores de las a,"s v ﬁ_‘ dependen del orden "k" del

método. Los valores de estas variables son determinados mediante

la solucidn de la matriz de orden k siguiente:
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2
o 1 4 ? P %(k - 1 2 a_(k) 1
b4 =
o} -1 -8 -27 [—(L - 1)] 3 a (k) - 1
K k x x )
0 D% (ak Cnk ., [— k- 1)] . 6, 00 1
(3.22)
El predictor para el méctodo de Gear esta dado por:
k-1
o= Yaw « +h[Fa (k) G t)] (3.23)
n+s L * n-i (-] n n
i=o

Donde las barras sirven para distinguir los parametros del
corrector de Gear de orden k y cuyos valores son determinados

mediante la resolucidn matricial siguiente.

1 1 1 1 1 0 a, 1

o -1 -2 -3 [—(k - 1)] 1 a0 1
2 -

o 1 a 9 [—-(k - n] o a0 =1
L =

o -1 -8 -27 [—(k - 1)] o 3, (k) 1
k * " * -

o -D¥ 2% =mE L. [—(k - n] o f, <k 1

(3.24)
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Gear propuso la combinacién del corrector y el predictor, esto
es, restando la ecuacién (3.23) de la (3.21) se obtiene:

k-1
* =% #ﬂ[-n):‘ -‘_rxi*éhx'] {3.25)
ned ned -1 net L t n=t o n
i=0
Donde:
(3.26)
6,= B,/ A, (3.27)
ta cantidad ;;“ es definida como sigue:
k-1
= va_ o+ & h ox’ {3.28)
L i n-t o n
i=o

Entonces la ecuacidn (3.25) se puede reescribir de la siguiente

formas

: = x + ¢ - - 3.
Faet T Frea ﬁ_‘t‘l ¥ net h "nu] (3-29

Definiendo la cantidad "b" tal que:

X = x + 3 b (3.30

hx' =hx'_ =+b (3.31)
Ralhs

La cantidad b es determinada de tal forma que 1la funcidn

G(b)> = 0, donde:

G(b) = h f(x__+ b, t ) - (h X'+ b (3.32)
ney -1

neg nes
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Es necesario establecer el carrector y el predictor en forma

de
matri:z para el control del tamafo de paso y orden.

FPara esto se

define como:

- Corrector

T
[ [1“.‘ v N T x"‘k] (3.33)
-~ Predictor
- _ 4
oot T Fnol FL O T AL uh_k] (3.34)

Tambidn se detinen la matriz B y el vector T como:

% no %y % vt %ea %
Yo o ¥y 7, RN S P SV
B = 1 La} [a} 0 -se O © (3.35)
(o] Q 1 (e} aee O o
0 o 0 O aes 1 (]
c=:ﬁ_‘,1.o,o....,on' (3.36)
De acuerde a esto se puede verificar que:
X =Bx (3.37)
neg n
3 = +bC (3.38)
net net

Para efectuar facilmente un cambio simultdneo del tamafio de paso
y orden se hace usa del vector de Nardsieck
como:

{2) el cual se define
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(3.39)

® y =T % R

_Df £ h? m n¥ (kq
27 3t [

Una de las principales desventalas de las férmulas de multipasos
es que no se autoinician. En este método debemos de tener un
determinado namero de valores ( este numero de valeores dependen
del orden ) sucesivos antes de poder usar las férmulas.,

Por otra parte, las férmulas multipasos sélo requieren una
evaluacién de deraivadas por paso, en comparacién con cuatro
evaluaciones por paso de los métodos de FRunge - Kutta vy por
consiguiente requieren menos trabajo computacional.

S1 se escoge un tamafoc de paso apropiado, entonces la aplicacidén

del corrector conduciria a una mejoria siagnificativa en precisién.

F.1.3. METODOS SEMIIMPLICITOS

Método de Runge — Kutta.
£l método semiimplicito de Runge - tbkutta fue originalmente
propuesto por Caillaud y Padmanabhan, es un método de tercer
orden. La férmula basica de este método es la siguiente:

» =% + R ¥ + R ¥_+ R V¥ (3.40)
ney n 1 1 z 2 s 9
Donde:
K =nh [1 - hoa Jix )] TR (3.41)
1 1 n n
-1
K, = b [1 - na, J(.\:n)] £x, + b K) (3.42)
- " . 3 - = X
K= on [1 hoa, J(,.n)] [J()."))(bsl K, * by, k) (3.4%)
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R_= 16727
2
R.= 1.0
3
L 0,47T0B66¢
b = ~0,274684
LT
b__ = =-0,1008627

J(xn) = Jacobiano evaluado en el punto L

flx") = funcidn evaluada en el punto [

Este método se utiliza en la solucién de

ecuaciones diferenciales y es fuertemente estable a

valores del tamaMo de paso de integracién "h".

Método de Michelsen.
Michelsen propuso una versidn ligeramente diferente del

de Runge - Kutta, la cual varfa sélo en la expresidén

propuesta como:

-1
k= [1 -~ ha J(x )] (b K+ b L3S}
» 1 n TR s2 2

Y los parametros de Michelsen sons

a = U.435867

R = 1.03758
106
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R_ = 0.83494

b= -0.630172
L 1%

b:z = -=0.24235
Este método es uno de los mas eficientes para sistemas pegquelos
medianos y grandes de ecuaciones diferenciales ordinarias. Asy
migmo el tamaffio de paso puede ser grande o pequefo v la
estabillidad no decae.

Desventasas de los Métodos Semiimplicitos.

Se ha mencionado gque ambos métodos pueden utilizar cualguier
tamafio de paso de 1ntegracidn y esto es cierto. Aun cuando el uso
de cualquier tamafMo de paso sea aplicable, siempre hay un tamafio
de paso éptimo. Estos métodos no proporcionan estimativo alguneo de
la precisidn que se esta buscandoc con respecto al tamafo de paso,

pues no se sabe si el "h" usado es ] que da mayor precisidén.

3.2, SOLUCION DE ECUALIOMES ALGEBRAICAS NO LINEALES.
Los métodos de solucidén para sistemas de ecuaciones no lineales

pueden clasificarse de la siguiente maneras

1) Métodos de convergencia local.

Métodos que son localmente convergentes vy  queg  requieren  muy
buenos estaimados i1niciales. Como son:
= Newton y sus variantes

- Secante v sus variantes
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= Ouasi - Newton
¥ Broyden
* Schubert

* Erown, etc.

2) Métodos de convergencia expandida.
Métodos con amplio rango de convergencia y gque requieren
estimados iniciales medianamente préximos a la solucién. Como son:
~ Hibrido de Fowell
- Levenberg - Marguardt, etc.

7) Métodos de convergencia Global.
Métodos de convergencia local y que parten de estimados
iniciales eleqgidos arbitrariamente. Como =son:
=~ Algoritmos de Homotaoplas
§ Kubicek
t Abbot
* Chow - Yorke
* Rheinboldt - Burkardt, etc

Es dificil designar un método en particular como
extraordinariamente eficiente., Cada uno tiene ciertas ventaias que
lo hacen adecuado a&a determinadas situaciones. y ciertas
desventajas que lo convierten prohibitive para otras.

Los métodos de convergencia global a pesar de ser manejados por
los matematicos desde hace mas de die: aMNos, en general, son
métodos de 1ncorporacidn reciente a la Ingenierfa Quimica y por lo
tanto, aun no han sido aplicados con amplitud a problemas tipicos
y carecen de comprobaciones que promuevan su aceptacién.

Los métodos conocidos de homotoplas v de convergencia expandida
presentan varilas desventa)as. como son €l requerir altos recursos
computacionales, y para algunos problemas tipicos no son
competlitivos con métodos mas csamples, Otra desventaja es su  poca

flexaibilidad & los cambios en la estructura de los problemas a los
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que se aplican, requiriendo wuna cuidadosa seleccién de

las

funciones de iteracién y se requieren reglas confiables en 1la
eleccidn de una adecuada estrategia de cAlculo.

Los métodos de convergencia local tienen la desventaya de que

para cierto tipo de problemas la solucidn diverge. Ademas de que
requiere de un valor inicial aprosimado de la solucidn. Es por
estd que solo se mencionaran los mas usuales.

T 2.1, METODO DE NEWTON -~ RAFHSON.
Greendstadt y Cols, fueron de los primeros en aplicar g1 método
de Newton - Raphson a la solucidén de problemas de destilacidn,
Este método se utiliza para la solucién de "n" ecuaciones con
"n" incdgnitas.

- = 3¢ 3. 45
fk Jk IS x {3.45)

Donde; Jk es la matriz cuadrada Jacobiana de orden "n" y Ax

k
fk son los vectores columna correspondientes.
-] f‘ 6 f, _f_.f_l_
- & % ¢
1 2 n
& 1 &t S fz
3 = —2 2 L i (3.46)
[-38Y] ® & %
t 2 n
&t & f & f
———De _——r e —T
-2 S x & %
1 2 n
i, = 5t U3 t fees o & .47
IS [A,.‘ SR mn] (3.47)
= 3.4
fy [f‘, faoo Fan meen s fk] (3.48)
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También:
ij = x - %, (3.49)

De este desarrollo se obtiene el siguiente algoritmo:

1) Elegir un valor inicial apropiado para xk . en donde k = 0.

2) Evaluar Jk

3) Resolver el sistema lineal de ecuaciones (3.45) para Axk

4) Obtener xk“ = xk + A;:k

S} Probar convergencia. Si no se logra, hacer k = k + 1 y
regresar al paso 2

6) 5i se logra la convergencia, el problema estd resuelto

En la aplicacién de este método, se recomienda que las
caracteristicas de coﬁvergencxa sean probadas resolviendo una gran
variedad de ejemplos. También deben ser 1nvestigados diferentes

grupos de valores iniciales.

T.2.2. METODO BROYDEN (MODIFICACION A NEWTON ~ RAPHSON) .

El primero en aplicar el método de Broyden para la solucién de
problemas de destilacién, fue Tomich. El método de Eroyden esta
basado en el uso de aproximaciones numéricas para las derivadas
parciales & fi/é xjdel Jacobiano en la ecuacién (3.46) las cuales
son evaluadas todas al mismo tiempo. En cada ensayo sucesivo los
elementos de la matriz Jacobiana inversa se corrigen por medio de
los valores calculados de la funcidn ff

Broyden (196%) propuso varios métodos para resolver sistemas de
ecuacicnes no lineales. En éstos métodos no se utiliza una matriz
Jacobiana verdadera, $ino una aproximacidén a ella en cada etapa

del proceso iterativo, para 1o cual se define:

P, = = Bk {3.50)

Siendo pk un vector que modifica la direccidén en cada paso de
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btsqueda y Bk es una aproximacidn a la matriz Jacobiana en xr
A partir de una modificacién del método de Newton se tiene

L (3.51)
n &

En donde tk es un escalar que previene la divergencia del
procedimiento, mediante la reduccidn de alguna norma de f(x) en
cada etapa. Praosiguiendo con el desarrollo de Broyden, se tiene:

ke, k

. - - = 2
Y, = fix ) f(t sk) Sy B Py {3.52)
En donde

s, = x5t o (3.53)

S1 los calculos son desarrollados reteniendo la matriz B en la
memoria de la computadora, sera necesario resolver "n" ecuaciones
lineales para resolver el vector "p" usando la ecuacion (3.50
pero si la inversa de esa matriz es almacenada, esta operacidn se
reduce a una multiplicacién de la matriz por el vector, por lo

tanto se detine

Hh = = Bk (3.54)
Y las ecuaciones (3.50) y (3.52) se convierten en
- k
Dk—Hk tix")
(3.55)

Heed™ Ye = 7 56 Py
A pesar de que la matrizx Hk cambia en cada iteracidén, no se
requiere evaluar f{x) en cada etapa, v es asil como se obtiene una

ecuacidn de jteracién:



T

3 (3.56)

Sin embargo, se prefiere trabajar con Hk en lugar de bk por lo
que la ecuacidn propuesta es:

et K (S, Py * W y* ) pkf W
=H" - TR (3.57)

DkHy

El algorftmo propuesto por Broyden se resume asi:

1.- Elegir un valor inicial apropiado para xk, en donde k = Q

2.- Obtener un estimado inicial para H°. Esto se puede lograr
calculando la matriz Jacobiana y luego invirtiéndola.

3.- Calcular f(xk) .

4.~ Calcular Py = Hk fu(k).

S.- Seleccionar un valor de tk a fin de gue la norma para la
ecuacidén f(xk + tk pk) sea menor que la nporma de f(:«k);de
no contar con un valor adecuado se puede emplear tk =1

&.- Calculars x‘"‘ = xk + tk Py

7.~ Calcular f(xk"> y probar su convergencia. Si no converge
pasar al punto 8.

8.~ (Calcular yk = f():b’) - f(»:k) y s, = xk" - nk .

?.~ QCalcular Hk", mediante la ecuacidn (3.57).

10.~ Regresar al paso 4.



F.2.3.

METODO DE WEGSTEIN.

E€s muy comun, sobre todo cuando la convergencia

compor tamiento lineal, desear acelerar el proceso de
el

Aithen

método usado con mayor frecuencia es
(1958) en base a de
(1933).,

Fartiendo del problema base

propuesto

los trabajos (1925) vy

que es la solucién de un
ecuaciones no lineales transformado en:

t(x%)

v =
Que conforma un sistema iterativo de la forma:
b = f(xk)

Si1 el sistema de ecuaciones no puede ser expresado en

de la ecuacidén (3.58), entonces, se usa:

ket k

R A BT

En donde. T es una constante x 0.
Wegstein propone modificar el valor de 1la dudaltima
ket = ket
s ¢ Teemplazandplo por »
- ket =q & ):k + (1 - q)xk"
En donde:

Con lo cual se logra una convergencia cuadratica.
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Este procedimiento es exitoso en casos en gue la interaccidn
entre variables no es muy fuerte , por ejemplo, cuando la materiz
Jacepiana es diagonal dominante.

A pesar de que el método de Wegstein es utilizado ampliamente,
su ineficiencia para varias aplicaciones tipicas es cada vez Mmas
reconocida, como lo demuestran los trabajos de Mahalec, Kluzik y
Evans (1979) y Ferkins (1979).

3.2.4, METODD DE CONVERBENCIA THETA.

FPeriodo de Arrangue,

Durante cada periodo de tiempo, y para cada plato, se requiere
determinar las temperaturas que satisfagan los balances de materia
por componentes y de energla, ademas de las especificaciones de la
columna, para el final del periocdo de tiempo.

El método de convergencia theta permite, de manera indire:taf
elegir una nueva serie de temperaturas en base a los resultados
calculados con la dltime serie de temperaturas asumidas. E1l método
altera o corrige las tracciones mol en la torre fundandose en el
hecho de que estas cantidades reflejan el comportamiento de cada
componente en la torre, al encontrarse dentro de balance de
materia total, el cual ademas, debe de estar en concordancia con
los valores especificos de destilado y de acumulacidn total de
materia ( condiciones de la torre). Esto permitirad encontrar una
nueva serie de tempehaturas de equilibrio que estén de acuerdo con
las modificaciones hechas en cada plato a las composiciones de la
mezcla a destilar, La naturaleza del meétodo theta se relaciona con
la de los multiplicadores Lagrangianos en 1los que para cada
condicién de restricciédn o especificacién realizada en el sistema,
erxistird un multiplicador. En el caso de una torre de destilacién
por lotes, se tendrid unm multiplicador 1llamado theta por cada
acumulacidn de materia especificada.

Fara el arranque, si ademas de especificar la caraa térmica del
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rehervidor, se especifica la composicidn y la temperatura de
burbuia de la carga alimentada. asi como las acumulaciones totales
de materia U’. Uz' ese 9 Un las que a su ve: fijan la cantidad de
liguido alimentado, tendremos n-i, ejs independientes, definidas
de la siguiente manera:

u /u"i = ej(uj'l/u"t) ca (3. 68

Donde el subindice "ca" indica los valores obtenidos a partir de
ios balances de materia por componentes evaluados con la serie de
temperaturas supuestas.

tas ©'s tendrian que ser evaluadas de tal forma que las uL;
corregidas cumplan con los balances de materia por componentes
estén de acuerdo con los valores especifticados de las U}s. Fara
lograr esto, se requiere desarrollar una expresidn de la uL(s
que satisfagan lo anterior.

Si las uji‘s corregidas cumplen con los balances de materia por
componentes, y dado que no existen corrientes de entrada o salida

a la torre durante el perfodo de arranque, tenemos que:

n n
Ll L PN
u,, - u = (3.65)
o P B
jze i=1
De otra forma
Aal n
< < o - .
u = u, =0Ux . (Z.06)
PR o a’at
TS 1
En donde :
U = flujo molar de alimentacidn a la torre. al tiempo t=0
iq = fraccién molar del componente 1 en el flujo de

at
alimentacien, al tiempo t=0

Despejando Yos de (3.465) obtenemos:
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u (3.67)

Sustituyendo (3.64) en (3.65) y reagrupando:

u - (U‘x“)/(l +

o Qj(u ‘/u‘ ) ca) (3.68)

3! oA

St 1>

Esta ecuacidén permite el calculo de u a partir de parametros

conocidos, a partir de los valores o‘s..':\ partir de la ecuacidn
{3.68) y gracias a la ecuacidn (3.64) que permite establecer 1los
valores de las uu’l restantes en términos de los valores e's,
podemos calcular estos Cltimos, si se resuelve el sistema de

ecuaciones simultaneasy

ne
<
9, ( 0’. 0.. .‘, ses o .“) = Lu"‘ U‘
isg
(3.69)
ne
g, (@, 8,9, ..., @) =Zum-uj
i=s

Para j = 2, 3, 4, ... , n=1

Tal que se cumpla 9, @ 9, T secere T O .

De esta forma los valores e&'s pueden ser calculados mediante el
uso de un método de resolucidn de ecuaciones mdltiples no
lineales.

Posteriormente, las fracciones mal pueden ser facilmente
evaluadas por medio de la siguiente ecuacidén:

{u ru ‘)eo u

%= The 4.1t 1.4 (3.70)
v(u_ fu Jea u,
Jat 1,4 1,1
iy
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Donde:
T fraccion mol del componente "i“ en el plato "j*

&in embargo, es muy probable que para 1os componentes ma

pesados, el valor de u“ puede llegar a ser cero durante el

calculo lo que acarrearia problemas de divisién por cero En  la
ecuaclones (3.48}) y (3.64). FPara evitar esto se puede definir el
factor B, a partir de la ecuacion (3.6B) dividiendo entre

tu lea 3
i

U‘I ® o
o = " (3.71)
(U, dea * Ze (, ea
i i .t
i=z
Por lo gue:
Ui T Rty ee (3.72)
Y las funciones gj quedan establecidas comos
ne
g‘lez. e., e.... en ) = Z Dl(un.l)“ - Ul
(3.73)
nc
‘01(82' 9., 9‘. ey e ) = Ze} p. (U, . Jdca p
i=s
Para j = 2, 3, 4, ... ., n=1
(u Jea P
By = TpITTmTET TR (3.74)
(u)_ lea P,
i=1
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Asi, el algoritmo de calculo de}l método theta quedaria de 1la
siguiente manera:

1.~ Evaluar las ‘uj.L)cﬂ a partir de los balances de masa por
componentes.

2, Calcular los valores de p,L de la ecuacidén (3.71).

3.- Resolver las ecuaciones (3X.73)

4,- Obtener las xL;s corregidas con la ecuacién (3.74),

Feriodo de Produccién.

Durante el periodo de preoduccidén es necesario definir los
multiplicadores theta en funcidn de los valores d‘, para poder
contabilicar el efecto del destilado en la operacidn de la torre.
De acuerdo con esto, se tiene que las 9{5 pueden ser expresados

como:

(3.75)
u ,di = eo(unaldi)ca 3

. o= . . H j=1 veyn=1) (3.76)
uLx/d‘ ej(uj‘x/d‘)‘:a 3 (3=1,2, '

Ahora se requiere encontrar una ecuacidn qQue determine el valor
de d‘..

Analicemos primero el caso de un condensador parcial,

Al realizar un balance de masa por componente en toda 1la torre

tenemos que:

t + ¢ n
n -
(- d rdt = (u, -u, ) (3, 77)
! o R U
tn FETS n n



Aplicando el método i1mplicito del doble punta:

(u, - u?l)/(¢ At) (3.78)

Sustituyendo las ecuaciones (3.75) y (3.76) en (3.78) Yy

despejando dx"

n
- 0d®« [vu", . )/ (¢ A
i 4 i.d
i=t
d = {3.79)
n-1
<
1 + [Lej(ui,:/di):a* en(un.i/dl)ca / (@ AL)
=t

Fara un condensador total, dado que Ul y D se consideran

constantes, se tiene:
[t} /|:!i = UIID (3.80)

Esto hara que uti/dx sea constante, y por lo tanto, la ecuacidn

que se obtiene para di sera:

n
- A
adl+[Luj'i]/(¢M:>
d = ELE] (3.81)
1 n-g
1+ V.ou.l /d ) + © (u _/d.) / (¢ Abt)
L )i ca o ni’ i ca
=2
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Las funciones g estaran dadas por:

\d
9,(0,0,30,.0000 )

. <
( s
9O @ Op nane ) = ) -

e
n
"

* No se aplica para un condensador total.

Para evitar problemas por divisidén entre cero, se puede

el factor p; como:

Py = dy/d

For lo que @

n
o
- 0d® + [ u® ]/ (@ AL
i ¢ §dd

=1

Py =
n-4
{d)__+ < efu ) _+ o (u ) /(@ ALY
i'ca Z- o “ni’ca
=t

Donde:
1 para condensador parcial
it =
2 para condensador total
y
nec
-
g(eo,el,oz,..,en ) ___T' p.(d.)_ - D

-1 L_ 1 1 ca
1

=1

{3.82)

{3.83)

definir

(Z.84)

(3.8

(3.86)



nc
. =< _
gj(en' a‘,e’...., en_‘: = P, ej(uj,l)ca Uj (3.87)

(3 = 1 $24 00 nN—=1)
¢ No se aplica para un condensador total.

Los valores de theta se pueden encontrar de tal manmera que las
funciones g se vuelvan cero, para lo cual se puede utilizar el
método Broyden. Los valores de las fracciones mol NL‘ se pueden
evaluar por medio de:

xLi = (uLi/dl)ca x Pu /dl)cadl) (3.88)

I“l

n
(.89

Lig (uLx):a i l_ [ 11 ca )]

3.3, SOLUCION DE ECUACIONES ALGEBRAICAS LINEALES.
En este punto se mencionan os métodos para resolver el

siguiente sistema de "n" ecuaciones con "n" incégnitas.

1“(>:‘, Moy e
=0 (X, 90

L& S
z 1

n
L=}

fnn.‘. X



Si estas funciones son lineales en la x's podemos entonces

reescribirlas como:

b # +b x_+ ... +b x =U

+b_ x_ + ... +b_x =U {3.91)

b x +b x_ + ...+b x =U

En forma matricial:

B xy=Uy (3.92)

Donde:
B = es la matriz de coeficientes
» = vector solucidn

U = vector del lado derecho

3.3.1. ELIMINACION DE GAUSS.

Este método se basa en las operaciones elementales de matrices.

Sea el siguiente sistema de ecuaciones:

b_x_ +b_x_+b_x_ =U (3.

Como primer paso Gauss reemplata la segunda ecuacidn por
resul tado de adicionar a #sta la primera ecuacidén multiplicada
- b../b“. Similarmente, reemplaza la tercera ecuacién por
resul tado de adicionar a #sta la primer ecuacidn multiplicada
- b.‘/b“. El resultado es:
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14 1 19 » s

[ + b’ v +b. x_=1U (3.94)
22 2 22 s z

[ *bo%e * . = U.

En donde t:v'l i y U,‘ son los nuevos coeficientes, resultado de las
operaciones. Ahora multiplicando la segunda ecuacién del sistema
de ecuaciones (3.94) por - b‘.’/b‘zz y adicionando el resultado a

1a tercera ecuacidédn el resultado es en sistema triangular,

b »x +b «x_ +b x_=1U
111 13 2 12y 1
o + b'.:x’ + b':.x. = U: (3.95)
O + O + b= U’
ss’'s ]

Donde b'’ y U’’ son resultado de las operaciones aritméticas.

El sistema es facilmente resuelto con una sustitucidn regresiva.
En donde N‘ se obtiene de la tercera ecuacidn, ”z de la segunda y
"y de la primera. Para un sistema de mas ecuaciones se sigue el
mismo procedimiento.

3.3.2. ELIMINACION DE GAUSS - JORDAN.

Jordan hace una modificacidén al métode propuesto por Gauss. El
propone basicamente lo siguiente, se tiene el sistema de
ecuaciones (3.93). Supone g™t es requerida y forma 1la matric
aumentada ( B | U | I 1: Donde I es la matriz identidad.

| | 5
Py Paz Pus i Yy, i ! @ v
i 1 3
2 bu b.‘ i UI i o 1 O (3.96)
st 2 s | Yy ' o o t

El método inicia normalizando el praimer renglén al dividir por
el elemento pivote b“; entonces, reduce el primer elemento de la



segunda y tercera columna a cero de la misma forma que Gauss. El
resultado es:

(3.97)

Después normaliza el segundo renplén dividiendo por el elemento
- / .

pivote bu E:“ bll}n' entonces reduce £] segundo elemento del

primer y tercer renglén a cero de la misma forma que Bauss.

Ahora el proceso de reduccidn involucra los elementos superior e

interior de la diagonal principal. E! resultado es:

’ . ’
16 bas - 223 L bt B28L o
baa’ bza'
’ ’ .
o1 bzs’ bze’ bzs! Jo Y. o
baza2’ basz’ bza’ b2z’
. ’ . .
00 bas - 2232, payt - B2 B2 L0 pae - “lper
baz' baa’ ba2’ b2z

3.°98)
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Donde b;j denota los elementos de la matriz aumentada de la
ecuacién (3.97).
Finalmente normaliza el «dltimo renglén dividiendo por el
’
elemento pivote (bss" - b2 bs2’ .Entonces reduce los elementos
baz’
restantes de la tercer columna a cero utilizando el método de

Gausss. La matr:iz resultante es de la forma @

-t (3.99)

w

Donde » es el vector solucidn y B_‘ es la inversa de la matraz
de coeticientes. El mismo procedimiento puede ser utilizado para

un si1stema de "n" ecuaciones.

3.3.3. METODO LU (METODO DE CHDLESKID.
Este método depende del resultado del algebra maticial que

afirma que una matir:iz cuadrada "A" se puede expresar de la forma.
A=LU (3.100)

Donde L es una matriz triangular inferior y U es una matriz
triangular superior. La tnica condicidn impuesta a A es que los
determinantes formados con los "r" renglones y “r" primeras
columnas sean no nulos para r = (,2,3,...,n-1. Como L y U en
conjunto tienen nz + n elementos no nulos y A sélo tiene n’
elementos, los elementos diagonales de L o los de U se opueden
elegit arbitrariamente y los demas elementos Qquedan entonces
determinados de manera Unica. Dada la descomposicien de la
ecuacidn (3.100) en matrices triangulares , el sistema de

ecuaciones es:



Ax =5 ] (3. 101)

LY x=H

Estas ecuaciones son equivalentes a los dos sistemas de
ecuaciones ¢

Uwx =y (3.102)

Ly =8 (3.103)

La pcuacidn (3,103) tiene la forma:

LI =5,

Ly ® lzzyz =b, (Z.108)

LI R N TR LR I S

Que se puede resolver para y por sustitucidn directa, es decir,
Y, se encuentra en la primera ecuacidén, este valor se usa en la
segunda para dar Y ¥ as!i sucesivamennte hasta encontrar todos las
elementos de Y. El valor calculado de Y ahora se usa en la
ecuacidn (2.102), que tiene la forma.

U x + U, x_+ ... + ® =y
1472 iz 2 an ' n 1
caee (3. )
u ® + U ¥ =¥ 105
ne=t,Nn-4 n-g n—4,n n n—-1
+ U k3 =y
n,nn .Y

Este sistema de ecuaciones se resuelve sustituyvendo de abaijo
fhacia arriba, es decir, que un se encuentra primero en la ultima
ecuacidn, después an y asi hasta u;

t.as partes modulares del método es la descomposicidn de la

ecuacion (3.100 y ahora lo ilustramos para una matriz A de 3#3.
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for conveniencia,

la unidad, asi ague (3.100) es ahora:
b [} Q u a a
11 12 13 11 12 18
t o 0 = a a
21 22 F1 21 22 23
A ul
l“ L!: ! “ @ a8 a1 %3z ¥pa
Multiglicando el lado izquierdo tenemas:
u 13 u 12 v L9
l t_ v + U oo + U =
21 11 21 12 22 21 19 23
Lllult Lll 12 * Ll;in LSlUl' * l!AJlﬂ * Ull
a
te 12 13
a
24 22 23
a
a4 82 s

Este método procede por determinacidén alternada de un

se eligen los elementos diagonales de L igual

a

(3.108)

(3.107)

renglén de U

¥ una columna de L. El primer rengleén de U se encuentra
directamente i1gualando los elementos correspondientes del primer
renolén de 1a ecuacidén (3.107), lo que nos da:
u = a
14 Yy
u = a (3.108)
12 12
u = a
19 48
después la primera columna de L se comoleta 1gualando, los
elementos segundos y terceros de las primeras columnas de la
ecuacidn (3.107), dando asi:
,'n = a 1/U .
o (3. 109)
L= a_/U
" L 1Y 15



Los elementos del segundo renglén de la ecuacién (3.107) se

1gualan para completar el segundo rengldén de U con:

22 22 ‘2412
(3.110)

U!’ = a!l - l!lull

La segunda columna de L se completa de los terceros elementos de
la segunda columna de (3.107), a saber.

l'z =@, L“Uu)/Uz: (3.111)

Y finalmente al igualar el elemento restante se completa U con:

- - 3. 1122
Un = % Lnun luuzs (3.1129

Las férmulas generales para calcular los elementos de L y U

cuando A es una matriz de n % n son:

3. 11
U“ =8y { k3

i, =a /U (3.114)
i [T Ty

= =< < 3 I
U‘j " 1 21 =3 (3.115)
§-1
L= [a.-vl.. u .]/u.v iz3 > (3.116)
i 4 PRI 8 i3

=g
Estas ecuaciones se usan en forma alternada para completar U y

L. Este método suele usarse en los programas de computadora porque

es muy econdmico en espacio de almacenamiento. No es necesario
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almacenar los ceros de L o Uy los unos de 1la diagonal de L.
Ademas los elementos de A sdlo se usan una ve:s y el programa puede
arreglarse para reemplazar los elementos de R almacenados por

los
elementos de L v U.

F.3.4. METODD DE THOMAS

Este método fue desarrollado para dar solucidén al sistema de
ecuaciones lineales representado como una matriz tridiagonal.
Dentro del método, se emplea una serie de formulas, llamadas de

recurrencia, que simplifican el manejo de la matriz para encontrar

la solucidn.

La determinacién de las ecuaciones de recurrencia son las
siguientes:

R d
172 n
a + + C_u = d
2t 2’ 2
% -+ + c_x =d .17
2 2 s )
a % +b u 4+cCc »n =d
1 n-2 netnet n-tn n-s
a x_ +b » =d
n n-g n n

La cual se puede expresar en forma matricial como:

(3.118)
En donde:

A = matriz de coeficientes del sistema de ecuaciones
lineales
vector de i1ncégnitas a determinar

D = vector de restricciones

La ecuacidn (3.118) tambien se puede expresar como:

-
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b o] o o ... © *
1 1 1 1
a, 2 2 (o] o ... © Xy d’
0o ...
3 ] c. ° x! ]
(3.119)
(o] (o] ees C
n-t n-g¢ Ll § n-% i
0 o} o] a b x d
n n n n
De la matriz (3,117) se toma la primera ecuacidn:
b x + €, X = d (3.120)
3 1 1 4 1
Dividiendo entre b‘ y reagrupando para Xt
x =d/b - x€C/b (3.121)
1 1y 1 t 3R Y [ 3
De (3.121) definimos F. Y 9, para (3.120), y tenemos:
F =0C /b
1 [Y |
(3.122)

9, = d./b‘
Sustituyendo F. y g, en la segunda ecuacidn de la matriz (3.119):

+ +
22" b:x' Ca*y = d:

a’(d‘/b‘ - c‘/b‘n’) + b’x: + C. xy = d‘ (3.123)

a:dnlb: + x.(b. - a’C‘/b‘) + C.x. =d

Dividiendo (3.123) ente (h:— a’Fl):

d_ - a_g
Kyt PR S xy = R 278 (3.124)
b, - F. a b_ ~- a_F
2 172 2 2 s
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De aqui se define F' Y g, como:

c
F = OIS S,
: b_ - F a
4 R
o faT %%
%2 b, - F a
4 2

c
. —
L
9 T3, 9,
g, = = --—-d--E0i-
L

Finalmente, por medio de las ecuaciones de recurrencia

se obtiene la solucién al sistema de ecuaciones comos:

% - F

PR ¥k

Con k = n=1, n=2, .... 5, 2, 1
Cuya representacién matricial es:

1 Fl [¢] ] o ... 0 N g,
Q 1 F’ ] 0 ... 0 * 9,
o) by F. ¢ ... O t = S,
0O ... o t ... F X -]
n-t n na
o ... 0 ... 1 X Q
n n
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CAPITULO 4

MODELADC



El

EES X CHRACTERISTICAS DEL MODELO

planteamiento del a@eodelo <e hece para una columna de

destilacién batch para mesclas ateotropicas v no ateotrdpicas, Las

caracteristicas. suposiciones, métodos v correlaciones utilizadas

en este modelo son:

Los balances de masa v energia t ecuaciones MESH 3 son
planteados para una columna batch multietapa. multicomponente.
La 3cumutaciéon del vapor en cada etapa se considera
despreciable.

No se consideran 1os problemas hidraulicos de la ceolumna.

El perfil de presién a través de 1la columna <e considera
constante por lo que el modelo no coneidera 12 variacidn de
la presién.

Los perfiles de temperatura, concentracién . flujo de vapor.
flujo de lilquido y acumulacién de liquido en cada etapa se
consideran variables a través de la columna.

FPara todas las etapas (excento el condensador v el reboiler)
la carga térmica es i1qual con cero.

La carga del condensador vy del reboliler son constantes a un
tiempo filo.

Inicialmente todas las etapas tienen una composiciédn 1qgusl  a
la composicién del liquido en el reboiler de 1a columna.

El pertil de concentraciones en cada etapa se considera
constante a un tiempo determinade.

Se plantea la solucién del modelo en el perliodo de arranque v

en el periodo de produccidn.

Se concidera un condensador total v un reboiler parcial.

fara 1a solucién simultanea del sistema de ecuaciones

diterenciales v alorbraicas se utiliza el método de Gear.

Fara la solucisn del sistema de ecuaciones alaebraicas no
lineales se utiliza 21 método de lewton Ranhson.

Fara la solucién ael sistema de ecuaciones aloebraicas

lineales se utiliza el método LU.




- FPara determinar los coeficientes de actividad se utiliza el
modelo UNIFAC.

- Fara determinar los coeficientes de fYugacidad se utiliza la
correlacidn de Feng—-Robinson.

- Fara determinar las entalplas del liquido y del vapor en cada
etapa se utilizan propiedades residuales en exceso y la
correlacidn de Feng-Robinson.

4.2, FLANTEAMIENTO DEL MODELO.
Los balances de masa y energla ( ecuaciones MESH ) son
planteados de la siguiente forma:
- Condensador total J =1
- Etapa en equilibrio 1 < J < NE
-~ Reboiler parcial J = NE

4.2.1. FERIODO DE ARRANQUE.

En el periodo de arranque la relacién de reflujo internoc es
1gual a la unidad

& o= ~E4_ o 1 4.1)
Vz
4,2.1.1. CONDENSADOR TOTAL.
En la Fig. 4.1 se ilustra la etapa J=1 para

el planteamiento de las ecuaciones MESH en el periodo de arrangue

Balance de Masa Total.
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Fla. (4.1> Modelo de condensador total para
el periédo de orronque.

Hu+t Xdn
Va4 hy
Y J41t Ly

Fig. (4.2> Modelo de la etapa “J’ en equilibrio para
el periédo de arranque y produccién.



Sustituyendo la ecuacidn (4.1) en la ecuacién (4.2)

=0 4.2, 1)

Balance por Componentes.

La variacién de la acumulacidn en la etapa J=1 es igual a cero
debide a que la relacién de reflujo es igual a la wunidad en el
periodo de arranque. Sin embargo, la variacien de la acumulacién
parcial de cada componenete varia con respecto al tiempo por lo
que el balance de masa por componentes es

Mgi = 0 = Vz K2,i X2i - (R V2) Xei - - (4.3

Balance de Energia.
Del balance de masa total se tiene que no hay variacién en 1la
acumulacién del ligquido , y como la entalpia depende de 1la

temperatura y no del! tiempo. entonces
Hs = O = VaHz — (RV2lhs - Q¢ (4.43)

Restricciones Mol.
Debido a que el condensador total no es una etapa en equilibrio

5610 se consideran las tracciones del li{quido

NG
Swi=0= 3 xui-1 a.5)
P

iss



4.2.1.2. ETAFPA EN EQUILIBRIO J (¢ 1 <J « NE ).
En la Fig. (4.2) se i1lustra la etapa 1 < J < NE para el
planteamiento de las ecuaciones MESH.

Balance de Masa Total.
M3 = 0 = Vig + Lot = Vs — L =~ —====—= (4.6)
Balance de Masa por Componentes.

M3l = 0 = Vaet Faesi Xdead 4 La-t XJ-a,i = Va Kol Xai

= Ld Xgi = —=m—mIEomtes—— 4.7

kBalance de Enetrgla.
Ha = 0 = Vies Haet + LI-1 ho-1 = VI Hs - LJ ha
- hg —eE=Ee— 4.8

Restricciones Mol.

z
o

- AY .
(Swa =0 = X4 = 1 4.9
Lo

-
n
-

(Syla = 0O = Kai Xai = 1 (4.1

NG

is1



4.2.1.3.
En la Fig. (4.3)

las ecuaciones MESH.

Balance de Masa Total.

MN = O = LN-g = UN - -—===

ETAPA EN EQUILIBRIO N.

Balance de Masa por Componentes.

d(UNXN,. 1)

MNL = O = LN-t XN-1,{ = UN KNI XNi = —=—Soostoi e

Balance de Energla.

HN = O = LN-1 hN-¢ = VN HN - hN ——===—

Restricciones Mol.

z
n

(SN = O = XNi — 1

™

z
o

{(Sy)n = 0 =

M

-
3

4.2.2,

KN XN =

PERIODD DE PRODUCCION.
El pericdo de produccidén se

caracteriza

por

la

se ilustra la etapa N para el planteamiento de

(4.11)

(4.12)

(4.13)

(4.14)

(4.1%)

obtencidén de

destilado , por lo que la relacién de reflujo interno es diferente

a la unidad.



HN X N-11
VN h N-1
Y Ny L N-1

Fig. (4.3> Modelo del reboiler total para el

peridédo de arrangque y produccidn.

¥ X
hi
Lt
Fig. (4.4) Modelo del condensaclor total para
el periddo de produccidn.



4.2.2.1. CONDENSADOR TOTAL.
En la Fia. (4.4) se ilustra la etapa J=1 para 1 planteamiento

de las ecuaciones MESH en el periodo de produccidén.
Balance de Masa Jotal.
fiplicando la relacién de reflujo interno. ecuacién (4.1)., el

balance de masa total estA definido por

Mg = 0= Va1 -KR ) ~D~ -====-- (4.16)

Balance de Masa por Componentes.

Mii = O = Vz kai xa3.i - ( Va R ) Xal — D Xap
o _dtUaxe.L) (8.17)
dt

Balance de Energta.

Hi= 0 = vz ( Ho — R ha ) - Dhs - hy ——S¥4_ _ qc (4.18)
dt
Restricciones Mol.
NC

(Gx's = 0 = 1,4 = 1 t4.19)

4.2.2.2. ETAFA EN EQUILIRRIO J (1 < J < NE
Las ecuaciones (4.6) a (4.10) correspondientes al periodeo de

arranque aplican al periodo de produccién.



4.2.2.3. ETAPA EN EQUILIBRID N,
Las ecuaciones (4.13) a (4.15%) correspondientes al pericdo de
arranque aplican al pericdo de produccidn.

4.3. APLICACION DEL METODD DE GEAR.
El sistema de ecuaciones MESH generado de los balances de ﬁLsa
y energia es un sistema de ecuaciones diferenciales y algebraicas
no lineales, por lo gque para formar un sistema de ecuaciones

algebraicas no lineales se aplica el método de Gear.

4.3.1. FREDICTOR DE BEAR Y VECTOR DE NDRDSIECK.
Aplicando el predictor del método de Gear definido por la
ecuacidn (3.33) y el vector de Nordsieck definido por la ecuacidn
13.39) al sistema de variables del modelo se genera el siguiente

sistema de ecuaciones

Flujo de Vapor en Cualquier Etapa.

8 2 2
Too= va® + at vs® & B 0 (4.20)
2
. . Vs
at Ty = at va8 + at* us® (4.21)
2z IRl 2 (Y
I PV (4.22)
2 2

{4.23)




-~ o' 2
At Uo = At Uo + AtT Vg (4.248)

_____ Ts = -8y, (4.285)

. . ‘e
§=0p°+ at p® + 21 p° (4.26)
-
at & = at p°® + at*D° (a.27)
LR z LR
= -8t po (4,28)

Fraccidén Mol del tiguideo en Cada Etapa.

o o'

Faio= Xaa + At X aa+ =25 x5y (4.29)
2
. o ot
at Ra,i= At Xa.i+ AtT xu.t (4.30
. o
-~
Ya,i = JAED Xa,t {4.31)

Entalpla de Vapor en cada Etapa.

- o o at? o'

Ho = Ha + At HJ + —==—- Has (4.32)
o o

ot A = At Hs + At® Hy - (4,33



. o'

-~ °
at Ca = at Lo+ AP Ls

z s z o'’
U AR i
2 2

Carga Térmica del Condensador.

~ \ 2
fc = a2 + at 02 + 25~ o

. ) '
at e = at 0 + at®*

Carga Térmica del Reboiler.

" o o’ 1 o'
Un = Qn + &t Qr  + —==—- "] 3

o* o’

e
at &n = at oa + at’ om
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(4.35)

(4.36)

(4.37)

(4.38)

(4.3

14.40)

4.41)

(4.42)

4.4%)



Londe:
El superindice (o) denota la funcién evaluada a condiciones

1miciales.

€1 superindice (o') denota la primera derivada de la funcidén con
respecto al tiempo evaluada a condiciones i1niciales.

El superindice (o'') denota la segunda derivada de la funcién

con respecto al tiempo evaluada a condiciones iniciales.

4.37.2, S5ISTEMA DE ECURCIONES ALGEERAICAS NO LINEALES.
Sustituvendo el sistema de ecuaciones (4,23) a (4.43) para
tormar la funcidén G(b)=0 del metodo de Gear definida por la
ecuacidén (3.32) se genera un sistema de ecuaciones aloebraicas no
lineales.
4.3.2.1. PERIODO DE ARRANOQUE.
frimera Etapa ( J=i ),

Fllse = 0 = (U2 + A an kai (2.0 + A, dav

- Uz + f, a2 R (X1.i + A, duv

. e
-2l (At Ui o+ co - < o (At Rt + da (4.44)
at At
FlIlg = 0 = (Va + A, av Az + A, to - Jz2 + f_, a2 R ha
(a.45)
(4.46)

FIVe = O =
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Segunda Etapa ( J=2 ).

Flz = 0 = (Ja+ a, ey - 2 + A, b2
1 .
- === (At Uz + c2) (4.47)
At
Fllzi = 0 = (Vs + A a9 Kat (Kot + g daw
- (U2 + A, an kat (Xzi + A, dai)
- Wa+ g ad R (Fui+ A deb
- W2+ A by (Rai+ p dav
1 ot 1 =t
~ === (At Uz + c2) - ~=- (At X2.i + dz.i) (4.48)
at at
FIllz= 0= (Us+ A_ am (Fa+ a_ to + P2+ 3 a2 K he
- (U2 + n, az (Hz2 + A, fa - (a2 + A, ba) ha
.
~ -h2 o 02 o+ ew (4.49)
at
NC
Flva=o0 = 8 (Rai+ p, g1 -1 (4.5M
i=a
NC
(4.51)

FVs = 0 = Z Kai (Rat + (5 daw) - 1



Etapa J ( 2 < J < NE ».

Fla = (Vuet + ﬁ_. aget) + ( Cu-g + ﬂ_‘ ba-g) - (Ju + ﬂ_‘ asn

~ ~
- Wav o bo - Sl At Ty 4 ew (4.52)
at

FIlai= O = (Uges + ﬂ_l aJdet) Kasi ()Thn.‘n + 3 " daes,i)

+ (Coeg + ﬁ-n bu-1) (Fa-si + n_. dJ-1,0)

Vo + 3 L aP K (Xai + A, dow

- W+ a by (Rai+ A dav

~ -~ '
-l (ab T4+ em - 2io At Rut+ daw (4.53)
at . at
Fllla = (\71': + ﬁ_. aget) (Havs + n_l faee)
+ (Ca-s +A_, ba=t) ho-s - Vs + A an (Fa + A to
~ hJ -~ !
- (La+ 3 ba ha - ===~ (At Us + cun (4.54)
-1
At
Nc
Flve =0 = S (Xai+ A dap -1 (4.55)
Z_ -
i=g
NG
Fus = 0 = 3 Koa (Xai+ A, da ~ 1 (4.56)

-
"

1
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Etaps N.

0= (Cnt+ g, bneo = Dns g am

FIN =
' s
- == (At On + o (4.57)
at
FIINA = 0 = (Cnet + B, bN-0 (Nt + B, dN-10
- Wnr o am ke (Tt + 4 dwd
1 ~ Y 1 )
-~ =2- (At On + o = =2 (TN, + dND (4.58)
At at
FIIIN = 0 = (Cn-t + A_ bN-0 hn-t+ (@ + 4 am
- (On + B, aw (AN + B, N
ot
- DB At On + e (4.59)
At
NC
FIVN = 0 = Z (XN + A, dnd -t (4. 60)
i=1
Nc
(4.61>

Fun= 0= % Kni (Fwi+ 4 dwi - 1
‘_ -t

i=zs

el periodo de arrangue se tienen NE(NC+4) - 2 ecuaciones

Para
incédanitas por lo que los grados de libertad en

con  NE(NC+4) - 2
el sistema son igual con cero.
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4.44) a (4.6 forma una matriz

€l sistema de ecuaciones
{4.5)., Este sistema

tridiagonal como la que se muestra en la Fig.
de ecuaciones esta formado por ecuaciones algebrdicas no lineales
por lo que se utiliza el método de Newton Raphson para su solucidn

(método explicado en la seccidn 3.4.1.).

2 PER10DC DE PRODUCCION.

4.3.2.2.
Frimera Etapa (J=1),

Fla= 0 = (J2 + a) (1 -RY -~ D+
1 "

.
S tat Us + o) (4.62)
at
Fllat = 0 = U2+ A an Kai (Fai+ 4 dab
- Was p an R (Rai+ A duw
- a0 Fuirp dow
-l st O o+ co - -Ee car oo+ deo (4.63)
at at
Fillla= 0= T2+ A an FHe+ o, o - T2+ 0 a0 Rhe
- (D A, o) he - DL (At Da + co
at
(4.64)

-~ (e + ﬂ_. qe)



4 D
BB &« O 0 O . e
Az Bz Cz 0 O oW o e
1] A B C 0

NN
~
~ N
~ N
NN
~NON
NN
NN
0 .. w w 0 Anz BNn-a™Cwz O
0 . . o 0 0 An-1 Bwv1 Cnt
. 0 o w o O 0 0 AN Bu

Fig. (45> Matriz tridiagonal

X1
x')E
X2

Xin-2
XiN-1

XN
Py

De
Da




z
3]

FIVe = 0 =

N

(Xai + A, g -1

-

=1

Segunda Etapa (J=2).

Flaxo=(Wa+p an + D2+ a0 R-1) - (De+ g bo

1 ~ 1
~- === (At Uz =+ c®
At

Fllzi =0 = (Js + o am Kai (Rap + o dap
+ Wa+ g an & Ko+ A dud
-~ (Vs + ﬁ_.al) Ka,i (i’z.t + ﬁ_. da,i)

- (Ca+p by (Rai+ p_ d2,0
-1 -1

1 )t 1 =
~ === (At U2 + cz - —=- (At Xz2,i + da.i
At At

FIIla= 0 = (Vs + a_, aw (Hs + A, to + V2 + A, a» R he

-~ Werp an Ha+p o - L2+ by he

- bz (at U2 + co
at
NC
Fiva=o0 =% (Xzi+ A dap) - 1
' -t
img
NC

i=g
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(4.65)

(4.68)

(4.67)

(4.68)

(4.869)

(4.70)



Etapa J ( 2 < J < NE ).
Las ecuaciones (4.52) a (4.56) correspondientes al periodo de

arranque aplican para el perlodo de produccién.

Etapa N.

l.as ecuaciones (4.57) a (4.461) correspondientes al periodo de
arrangue aplican para el perlodo de produccidn.

FPara el periodo de produccidén se tienen NE(NC+4) -~ | ecuaciones
con NE{(NC+4) -« 1 incdgnitas por lo que los grados de libertad son
1gual con cero.

El sistema de ecuaciones (4.52) a (4.70) forma una matri:z
tridiagonal como la que se muestra en la Fig. (4.5). Este sistema
de ecuaciones esta formado por ecuaciones algebriicas no 1lineales
por lo que se utiliza el meétodo de Newton Raphson para su solucidn

{método explicado en la seccidn 3.4.1.).

4.3.3. CORRECTOR DE GEAR.
Como ultimo paso el método de Gear determina el valor de la
variable al siguiente tiempo utilizando el corrector de Gear

ecuacidn (J3.337.

Fluao de Vapor al Tiempo (tn + at).

(negd ~
2 = Vs + 2/3 as 4.71)
. tnetd )
At vo = At Vg + ag (8.72)

+ 1/3 av 4.7
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Acumulacidén de Ligquido al Tiempo (tn+At).

(ned) -
s  =0s+ 2/3 cas (4.78)
s (nedy -~
at Us = at 01 + ca (4.75)
2 39 (AT 2 e
AT = LA 0T s 1 ey (4.76)
2 2

Flujo de Destilado al Tiempo (tn+At).

D =D+ 2/ ¢ (4.77)
4 tnvd )
At D = At D + g (4.78)
2 vy inTL) LI
_ak” D = Y-S D + 1/3 g (4.79)
2 2

Fraccidn mol del liguido al tiempo (tn+At).

(ne) "
XJ, 4 = Xai + 2/3 doi (4.80)
y tnegd o
At X a.i = At XJ,i + dai {4.81)
2 y s resd T g,
-4 Xa,t = LB Xo.i + 1/3 dai 4.82)
2 2

Entalpia de Vapor al Tiempo (tn+at).

Ha = Fa + 2/3 fa (4,83)
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v (nedd )
At Ha = At Ho + tyg

«ctney)
= HJ =

Flujo de Liquido al Tiempo (tn+at).

(et} —~
Lo = Ly + 2/3 bo
4 (Net) ~ 7
At Lo = At La + by
s netd JER)
L [ + 1/3 ba

Carga Térmica del Condensador al Tiempo

(neg) —~
De = @c + 2/2 Qe
« (Neg) .
at Qe = at fe + ge
2 v fned) 2 Ty
. Qe = BE Qe + 1/3 qe
= -

(tn+At) .

Carga teérmica del Reboiler al tiempo (tn+at).

(nedd -
[*] } = Qm + 2/Z gr
v inetd .
At QOm = At Um -+ on
2 + s Enedd 2 .
A S
b 2
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(4.84)

(4.85)

{4.86)

t4.687)

(4.88)

(4.89)

(4.9

(4.91)

(4.92)

(4.93)

4.338)



En donde las incdgnitas ad, bd, cJ, dui, tJ, g, Q& y qm son

determinadas al resolver el sistema de ecuaciones (4.44) a (4.61)

y (4.52) a

(3,.70) correspondientes al periodo de arranque v

periodo de produccién respectivamente.

4.4

Paso

Paso

Paso

Paso

Faso

Paso

Paso

1

7.

ALGORITMO DE CALCULD.

Suponer un valor inicial aproximado para las siguientes
variables en todas las etapas.

UJg = Acumulacidn del liquido (mol).

Vs = Flujo de vapor (mol/hr).

La = Flujo de liguido (mol/hr).

XJ,i = Fraccidn de liquido (adimensional).

YJ.i = Fraccidn de vapor (adimensional).

Ta = Temperatura (%),

Qe = Carga del condensador (BTU/mol).

Qm = Carga del reboiler (BTU/mol).

D = destilado (mol/hr).

Especificar el intervalo de tiempo a utilizar (At) y la
relacidn de reflujo interno ecuacidén (4.1),

Determinar la constante de equilibrio con la ecuacidn
(2.30).

Determinar la entalpla de mezcla del vapor y del liquido
con la ecuacidén (2.202) y (2.203) respectivamente.
Resolver las ecuaciones (4.,44) a (4.61) para el periodo
de arranque y las ecuaciones (4.52) a (4,70 para el
perlodo de produccidén.

Sustituir las variables aug, by, cJ, duai, fa, 0, qr Vv qe
determinadas en el paso § en las ecuaciones (4.71) a
(4.94) para determinar el valor de las variables al
tiempo tm+aAt,

Determinar la temperatura al siguiente tiempo aplicando

el método de Newton Raphson a la ecuacidn (2,202,
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“aeo 8. Cuando la columna alcanze el equlibrio durante el
periodo de produccién ir &l paso 10, Si la columna no ha
alcanzado e} eouwilibrio regresar al paso 3 con el nuevo
valor de todas las variables v tnet = tn +At,

Paso 9. S1i durante el operiodo de oproduccidn la mezcle
azteotrépica ha =ido totalmente retirada de Ja columna ir
al paso 10, si no rearesar al paso 3 con el nuevo valor
de todas las variables v tnet = tn + At,

FPaso 1. Fin del algoritmo de cilculo.

4.9 DIAGRAMA DE FLUJO DEL FROGRAMA.
Fara la elaboracién del programa se utilizé el lenguaje FORTRAN
77,
En la Fig. (4.6) se muestra el diagrama de flujo del programa.
El programa principal es llamado batch y hace uso de todas las
subrutinas mostradas en el diagrama de flujo.
DATA: Subrutina que se utiliza para introducir toda la
informacién gue requiere el programa.

EOUIL: Subrutina oue calcula la constante de equilibrio de
cualquier componente en todas las etapas y hace uso de
las subrutinas CDEAC., UNIFA, SYSTM, GREF, GCOME, GRES,
COFUL, COFUV, PAP, PAM, Y FAC.

COEAC: Subrutina gue calcula los coeficientes de actividad de
mezclas. Hace usp de las subrutinas UNIFA, SYSTM, GREF,
GRES Y GCOMB.

UNIFA: Subrutina que calcula 1los coeficientes de actividad.
Hace uso de las subrutinas SYSTM, GREF, GCOMB Y GRES.

SYSTHM: Esta subrutina lleva a cabo la formacion de 1la matric
compacta de parametros de UNIFA.

GREF: Subrutina que calcula los coeficientes de actividad
residuales de referencia.
BRES: Subrutina aque 'determina la parte residual de 1los

coeficientes de actividad.



@)

AnG. (4.6) DIAGRAMA DE FLUJO DEL PROGRAMA.



COFUL:

PAM:

FAP:

FAC:

ENTVAP:

ENTLIQ:

GEAR:

LUs

TACUM:

DhL1IQ:

TETAF:

Subrutina que determina la parte combinatoria de los
coeficientes de actividad.

Subrutina que calcula los coeficientes de fugacidad
parcial para la fase de vapor. Utiliza las subrutinas
FAM, FAC y FAF.

Subrutina que calcula los coeticientes de fugacidad para
sustancias puras en fase 1iquida. Hace uso de las
subrutinas FAF y FAC,

Subrutina que calcula los parametros de la ecuacidén de
Feng-Robinson para mezclas en fase vapor. Hace uso de
las subrutinas FAF y FAC.

Subrutina gue calcula los parametros de la ecuacidn de
FPeng-Robinson para sustancias puras.

Subrutina que calcula las reices de la ecuacidén cubica
de Peng-Robinson.

Subrutina que calcula la entalpla real de la mezcla en
la fase vapor utilizando propiedades residuales.
Subrutina gue calcula la entalpfa real de la mezcla en
la fase liquida utilizando propiedades en exceso.
Subrutina que aplica el método de Gear para resolver el
sictema de ecuaciones MESH. Hace uso de las subrutinas
LU, SGESL, SGECO, SAXFY, SSCAL y SGEFA.

Subrutina que aplica el método de LU para resplver el
sistema de ecuaciones algebraicas que resultan de 1a
aplicacidn del método de Gear al conjunto de ecuaciones
MESH.

Subrutina que calcula la temperatura de la primera etapa
(acumulador} mediante el balance de energla. Hace uso de
la subrutina DhLIQ.

Subrutina que calcula la derivada de la entalpia del
liquido de forma numérica.

Subrutina que calcula la temperatura para las etapas en
equilibrio. Hace uso de la subrutina DHVAF.




DHVAF: Subrutina gque calcula la derivada de la entalpia de
vapor de forma numérica.
RESULT: Subrutina gque se utiliza para obtener la informacidén que

genera el programa.



CAPITULO 5

APLICACION DEL MODELO



3

Destilacion

CASO 1.

Katch Cuvos Componentes no Forman

Caracteristicas de la columna :

La columna tiene un condensador total,

parcial.

doce platos y un

La carga al! alambigue es la siguiente:

CaHa 2.5 mol
1~CeHio 7.5 mol
n-CeHio 12.5 mol
1—-CsHi2 10,0 mol
n—~LoHi2 17.3 motl

La acumulacidn en cada etapa es la siguiente:

Etaoa Acumulaciodn
(mol)

1 (condensador) 4

2 a 13 1

14 (reboiler) 34

1548

un Azedtrono.

reboiler



RESULTADDS PARA EL FERIODD DE ARFANGUE.

Condensador Total.

Tiempo (min} X(CaHe) X(i-CeHio) X(n—-CeHso} X(n—CsHiz} X(i-CsHiz)

O 0.05 0,15 ©.25 .35 .20
10 0.23 0.27 .35 .11 ©.08
20 0.32 0.31 0.37 0.G0 0.00
30 0.37 0,30 0.33 0.00 .00
a0 0.43 .28 .28 0.00 .01
50 0.48 0.29 ©.22 .01 -
60 0.47 Q.34 Q.19 Q.00 -
70 0.44 0.39 0.17 - -
8O 0.42 .39 0.19 -— -
90 0.43 0.36 0.21 - -
100 0.42 0.36 ©.22 -— -
110 0.46 0.36 0.18 - -
120 0.46 0.38 0.16 - .

130 0.45 0.39 .16 - -
140 0.45 0.37 0.18 — —
150 ©.46 0.38 6.16 —-- -
160 .46 ©.40 .14 -— -




PERIODO DE ARRANQUE

0.5
’,/\\\A/m_.__
X 04 / /‘—"\'__,__./M
Fraccion
mol dei 93
liquida.

a2 \\K\VX/*"‘*\\‘\'__V/\\!L

0.1H
0 —— g = 3] 1 1 i 1 1
4] 20 40 60 a0 100 120 140 160
Tiempo (min).
—— Propano —+ |sobutano —¥— n-Butano
~&- n-Pentano —¥— |sopentmno

Fig. {5.1) Varlacion de l1a composlicion
on ol condensador,



Reboiler Farcial.

Tiempo (min) x{(CsHe) X(1-CeH20) x(n=CeHi1o) X(n—CsHiz) X(i-CsHi2)
o 0.05 .15 0.2% 0.35 0.20
10 Q.02 0.11 Q.21 .42 0.24
pedi] 0.01 0.06 0.19 Q.44 0.30
0 0.00 G086 0.16 0.46 0.32
40 0.00 Q.10 0.14 0,48 0.28
S0 .01 0.12 0,16 0.43 C.28
60 Q,00 .11 .21 0.43 0.25
70 - 0.08 0.23 0.47 Q.22
80 - .05 .26 0,45 0,23
0 - 0.03 0.23 0.48 Q.26
100 - 0.04 0.19 0.49 0.28
110 - 0.07 0.17 0.50 Q.26
120 - 0.086 0.18 0.50 0.26
120 - 0.0%9 Q.17 0.49 0.2%
1440 - 0.08 0.18 Q.47 Q.27
150 - ©.08 0.19 ¢.45 0.28
160 - 0.07 0,2 0.47 0.26




PERIODO DE ARRANQUE

Q.6 Py ;P'Q—‘Gq\—g\‘——
/a_/ﬂ\ A 4;//‘:

X Q.41
Fraccian

mol del 0.3 /’/\

liquida. . < '—_'\)‘;,:%”k\*—k-\w/""x\ﬂ
0.2k . k

0 20 40 80 80 100 120 140 1680
Tlempo {min).

—— Propano —+ isobutano —~¥— n-Butsno

—&~ n-Pentano —¥- |sopentano

Fig. (6.2) Variaclon de Ia composicion
en el reholler.



Datos Reportados en la Literatura®,

Condensador Farcial.

Tiempo (min) X(CsHe) X(1i-CeH1o) X(n-CeH10) X(n-CsH1z) x(i-C3H12)
Q G.05 Q.15 0.5 0.35 0.20
10 ©.17 0,27 0.30 G.16 ¢.10
20 0.26 0.30 0,30 Q.09 Q.05
30 0.32 .33 0.03 Q.02
40 0.36 Q.34 0.27 0.02 Q.01
S0 0.39 0.35 0.25 Q.01 Q.00
&0 0.41 0.36 0.23 Q.00 O.00
70 Q.42 0.36 0.22 — -
80 0.43 0.37 0.20 - -
{0 0.44 0.38 o.18 - -
100 0.44 0.38 0.18 - -
110 0.44 0.38 ©.18 - -
120 0.45 0.38 ©.17 hated -
130 0.45 0.39 C.16 - -
140 0.45 0.40 ¢.15 - -
150 0.45 0.40 0.15 b -
160 Q.49 Q.40 0.15 - -
170 0.45 a.40 0.15 - -
180 0.45 0.40 0.15 - -

1 Holland, C. D. and Liapis, A. I.; "Computer . Methods for

Solving Dynamic Separation Problems”,

MeGraw-Hill.

1986.
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PERIODO DE ARRANQUE

{Datos Roeportedos an Ja Literatura)

X 0.5

Fraccion 0.4 T ettt

mal del A
liquida. e

& 1 1 1. i L

a0 80 100 120 140 160 180
Tiempo {(min).

- Propano — lsobuteno —*- p-Butano

-8 n-Pentano —¥- lsopenteno

Fig. {6.3) Varlaclon de la composicion
en el ¢ondensador.



Reboiler Farcial.

Tiempo (min) X(CsHe) X(i-CeHto) X(n-CeHio) X(n-CaH12) X (i-CaHi2)
o 0.05 0.15 0.25 0.35 0.20
10 0.048 0,13 0.23 0.39 0.21
20 0,04 0.13 0,22 0.41 .20
30 0.0 .10 0,22 .44 0.23
a0 0. 01 0.08 0.19 0.46 0,26
50 0,01 0.07 0.20 0.46 0.26
&0 0. 00 0.06 .20 0.48 0.26
70 - 0.06 0.20 0.48 0,26
B8O - 0.05 0.21 0.48 Q.26
0 - 0.05 0.21 0. 48 0.26
100 - 0.05 0.2 0.48 0.26
120 - 0.05 0.21 0.48 0.26
130 - 0.05 0.21 0. 48 0.28
140 - .05 0.21 0.48 0,26
150 el 0.05 0.21 0.48 Q.26
160 - 0,05 0.21 0. 48 0.26
170 - .05 0.21 0.48 0.26
180 - 0.05 0.21 .48 0.26
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PERIODO DE ARRANQUE

{Datos Reportados en la Literatura)

05

X W 8—8—8—6—6—8—a—8—F
Fraccion 0.4;/9/9/9
mol del

liquida. 03l

0.2 W‘

0.1} .
\\‘ 5

(/] 20 40 80 80 100 120 140 160 180
Tiempo {min).

~~— Propaso ~+- jgobutano ~—¥— p-Buteno

—<— n-Pentano —%= isopen fano

Flg. (6.4) Variaclon de la composicion
en el reboller.



RESULTADOS DEL PERIODC DE PROLDUCCION

Composicién del Destilado.

Tiempo Cmin) XCCaHe) XCi-CeHio0d X(n-CaHi0d XCn-CsHi12d XCi-CsHizd

o] 0. 46 0. 40 0.14 ——— ———
10 0.35 0.48 0.17 -——- -
20 0.25 0.53 0. a2 ———— e
30 0.14 0.853 0.33 ——— -
40 ©.08 0. 45 0.47 —-——- -
50 0.04 0.38 0. 58 -
60 o.02 0.26 o.72 ———- 0. 00
70 0.01 0.18 0.79 0. 00 0. 02
80 0.00 0.186 o.78 0.01 0.04
80 ——— 0.14 0.75 0. 03 ©. 08
100 —— 0.10 0.65 0.07 0.18
110 -—— 0. 08 0.55 0.13 0.24
120 ———— 0.05 0.49 0.18 o.as
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PERIODO DE PRODUCCION

1
0.8 N S R e
x f - ‘4'\_.__
Fracclon e R N
mol del 96 R i
llquido e S~ Nt
™ T
0.4 ™ il ac ™
.. I .,
. A ~
-, o I 8
9.4ar __#e—-“"}i‘n\ ™ e Y P - A
i R e
—— — J— = - — |
o I ! 1 I M—_ﬁ;" - ' 1

[+} 10 20 30 40 &80 60 70 60 90 100 110 120
Tlampo {min)

—— Propano —— sobutano —~ p-buteno
—&- n-pentano —— leopentano

Fig (6.6) Composicion del Destilado



DATOS REPORTALOS EN LA LITERATURA.

Coﬁposicxén del Destilado

Tiempo (min) XCCaH8) XC1-CeHio0d XCn-CsHiod XC{n-CsH123 XCi-CsHizd

o} 0.63 o.z28 0.08 —— ———
10 0.44 0. 40 0.16 ——— -————
20 0.27 0.48 0.28% ———— ————
30 0.18 0.50 0.33 ——— —-———
40 0. 07 0.48 0.48 ——— 0.00
50 0.08 0. 42 o.82 0.00 0. 01
60 O.o02 0.37 0.58 0.01 0. 02
70 0.0t 0.32 0.63 0.01 0.03
B8O 0.00 0.26 0. 86 0. 03 0. 08
Q0 ———— 0.20 0.65 0.08 0.09
100 ——— 0.16 0.59 0.09 0.16
110 ——— 0.10 0. 48 0.17 0.24
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PERIODO DE PRODUCCION

(Datos Reportadoa an la Lliaratura}l

0.7
| . '-..w_,_p}—-—_u,_‘\
0.6 e \_‘“\
X hN T T
Fracclion 0.6 %, ’_4,—4—'—""'""%—?;."/’ *
mol del oal X7 P
liguido // N R
0.4 \ /-’ \‘\\
e T #®
L A, ~ L
0.2 = . Ve
¥ . o P
01 ~_ e
i} 1 L { & L‘;’;@ =1 - ; 2 3
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S.2. CAso 2.

Destilacion Batch Cuvas Componentes Forman un Azestronc?.

Caracteristicas de la columna
La columna tiene un condensador total . 73 platos y un reboiler
parcial.
La carga al alambique es la siguiente :
Metanol S0% mol
Acetona S0% mol
Estos compuestos forman un azedtropo a S4.6 °C y B6.5% de
acetona.
E]l tercer componente adicionado es cloruro de metileno que forma
un azeétropo con el metanol a 39.2 ° vy 94% de cloruro de
metileno. por lo que la carga inicaal es @

Metanol 40% mol
Acetona 40% mol
Cloruro de metileno 207 mol

Se suponen las siguientes acumulaciones en cada etapa :

Etapa Acumulacidn
{mol)
1 (condensador) S
2 a 74 1
75 (reboiler) 42
2 Ewell, R. H. and Welch, L. M.; “Rectification in Ternary
Systems Containing EBinary Azeotropes", Ind. Eng. Chem., 37,

1224 (1945).
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RESULTADOS PARA EL FPERIODO DE ARRANQUE.

Condensador Total.

Tiempo (min) Metanol Acetona Cloruro de Metileno
(s} 0,40 0.40 0,20
10 0.32 0.25 Q.43
20 Q.30 .21 Q.49
30 .28 0.11 Q.61
40 ©.28 Q.13 0.59
50 0.29 Q.08 0,63
&0 0.33 Q.02 Q.65
70 Q.29 0.00 Q.71
80 0.26 - Q.74
0 0.24 - 0.76
100 0.20 aind 0.80
110 0.17 - 0.83
120 0.11 - 0.89
130 G.09 - Q.91
140 Q.10 - Q.90
150 0.08 - Q.92
160 Q.10 nind Q.90
170 0.06 - 0.94
180 Q.07 - 0.92
190 Q.06 - 0.94
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PERIODO DE ARRANQUE
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Reboiler Parcial.

Tiempo (min) Metanol Acetona Cloruro de Metileno
] Q.40 0.40 0.20
10 0.41 Q.55 Q.04
20 0.23 0.69 0.12
30 0.16 0.70 0.14
40 0.10 0.75° 0.18
jale] 0.05 0.79 0.16
&0 0.05 0.83 0.12
70 0,10 0.B1 .09
8o .02 0.B5 0.13
90 0.00 Q.84 0.16
100 - 0.86 0.14
110 - €.89 O.11
120 - 0.88 0.12
130 - Q.90 0.10
140 faded .91 0.09
150 - 0.94 Q.06
160 - 0.93 Q.07
170 - 0.94 .06
180 - 0.96 .04
190 il .95 Q.05
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RESULTADOS PARA EL FERIODO DE FRODUCCION.

Composicién del Destilado.

Tiempa (min) Metanal Acetona Cloruro de Metileno
] Q.06 .94
10 .06 CG.94
20 0.07 —_— 0.93
20 0,08 ——— .92
40 G.09 - Q.71
S0 .10 - Q.70
&0 0.12 0.00 0.688
70 O.16 0.03 0.81
80 a.18 Q.08 0.74
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D3, ANAL 1515 DE RESULTADOS.

En las figuras S.,1 v 5,2 se muestran los resultados
obtenidos en el periodo de arranque para e caso 1, En estas
graficas se presenta la variacién de la composiciédn con
respecto al tiempo en el condensador total vy el reboiler
parcial.

Al comparar las figuras 5.1 y 5.2 se observa que al tiempo
igual con cero la composicidén en el condensador es igual a la
composicién en el reboiler (inicialmente se supone que todas
las etapas tienen la misma composicidn). A  medida que
transcurre el tiempo la composicién de los componentes mas
ligerps en el condensador aumenta, debido a aque estos
componentes se han distribuido en las etapas superiores,
quedando en el reboiler los componentes mas pesados.

Despues de un determinado tiempo las composiciones no varian
significativamente, 1o que indica que la columna tiende a
alcanzar el equilibrio.

En las figuras 5.3 y 5.4 se muestran los datos reportados en
la literatura, los cuales son similares a los obtenidos con
el modelo planteado.

Para el caso 1 en el periodo de produccién las figuras 5.9
y 5.6 muestran como a medida que transcurre el tiempo los
componentes mas volatiles disminuyen debido a que el flujo de
destilado esta siendo retirado por el domo. For 1lo que, la
composicidn de estos componentes disminuye en la columna y 1la
composicidn de los mas pesados aumenta.

En las figuras 5.5 y 5.6 se puede determinar el tiempo de
duracién de la destilacién, que es el tiempo en el cual el
componente deseado ha sido retirado de la columna. For lo que,
en el condensador la composicién de este compuesto tiende a

Ccero.



Para este periodo no se pueden comparar los resultados con
los datos reportados en la literatura, debido a que en este
trabajo se considera un condensador total para la elaboracién
del modelo, v el problema de la literatura considera un

condensador parcial.

Fara el caso 2 en ambos periodos se presenta el mismo
fenémeno que en el caso 1. sin embargo debido a que los
componentes forman una mezcla azeotrépica se pueden observar
ademids otras caracteristicas.

Para el periodo de arranque en el momento en que las
composiciones en el condensador (figura 5.7), tiende a un
valor constante ademas de i1ndicar que Jla columna esta
alcanzando el equilibrio indica la composicién y el tiempo en
el gue se puede obtener el atedtropo (metanol! - cloruro de
metileno). Mientras que en la figura %.B se observa como 1la
acetona que anteriormente formaba un azedétropo con el metanol
queda en mayor concentracién en el reboiler. En la figura 5.9
se observa como durante el tiempo inicial de la destilacién el
azeédtropo (cloruro de metilo - metanol) es retirado de 1la
columna. quedandose en el fondo la acetona, la cual empieza a
destilar a partir del minuto &0.

El tiempo de duracién de la destilacién es fijado al igual
que para el caso 1 cuando el azedtropo ha sido retirado

completamente en éste caso al minuto &0.
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CONCLUSIONES

La separacién de una mezcla azeotrdpica wutilizando 1a
técnica de destilacién azeotrépica se aplica en la actualidad
a nivel industrial con gran aceptacién debido a que es
sencilla y econdmica.

Los modelos matematicos para la simulacién de columnas batch
presentados en el capitulo 1 tienen la caracteristica de que
todos ellos plantean un sistema de ecuaciones diferenciales vy
algebraicas no lineales que describen el comportamiento de la
columna. Sin embargo, todos ellos difieren en las suposiciones
que se hacen y la forma de resolver el sistema de ecuaciones.
En éate trabajo se utilizéd el modelo matemdtico que Holland
propone para predecir el comportamiento de la columna a
régimen transiente, con la diferencia de que Holland utiliza
el método implicito de doble punto para 1la solucién de
ecuaciones diferenciales y posteriormente utiliza el método
Theta (e) para la solucién del sistema de ecuaciones
algebrdicas y en este trabajo se presenta la solucién del
sistema de ecuaciones diferenciales utilizando el método Gear.
Este método tiene la ventaja de ser altamente estable para
sistemas de ecuaciones rigidos como son las ecuaciones MESH.

Para la solucién del sistema de ecuaciones algebraicas no
lineales se utilizé el método de Newton Raphson. Otra
diferencia entre el modelo de Holland v el presentado en este
trabajo es la matriz tridiagonal formada para la solucidén del
sistema de ecuaciones. Holland plantea la matriz tridiagonal
por componentes par 1o que el ndmerc de matrices formadas es
igual al numero de componentes v en este trabajo se plantea
una sola matriz tridiagonal general que comprende todas las
etapas v todos los :ompnnen@es de la mezcla.
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De las ecuaciones de estado estudiadas los modelas que
proporcionan resultados aceptables son los de Peng - Robinson,
Tera v Fatel. la modificacién de Mathias a la ecuacidn de
Svave. la moditicacidn de Scvave al modelo de Van der Waals vy
la ecuacidn de Cadena de Rotadores. La aplicacidén de
cualquiera de estas ecuaciones depende de las caracteristicas
de la mexzcla y de la disponibilidad de los datos
experimentales reportados en la literatura para los parametros
de cada ecuacidn.

En este trabajo se utiliza la ecuacidn de Peng - Robinson
para el calculo de coeficientes de fugacidad y entalpias
debido a que no requiere de muchas parametros o datos
experimentales y predice de manera confiable el eguilibrio
tiguido — Vapor, Esta ecuacidn ha tenido un uso frecuente a
nivel industrial y es facil de implemeantar.

De los mondelas estudiados para determinar el éoefi:iente de

actividad, los que proparcionan resultados aceptables para
mezclas muiticomponentes son @ Wilson, NRTL, ASOG,
UNICUAC y UNIFAC. Entre estos modelos los de Wilson y NRTL bhan
encantrado una amplia aplicacién. Su popularidad se basa en au
simplicidad asi como en precisién comparable a la obtenida con
otros meétodos mas complejos. Sin embargo las ventajas que
tienen los métodos de contribicidén de grupos es la
disponibilidad de datos para una gran variedad de compuestos.

En este trabajo se utiliza el método de UNIFAC para el
calculo de coeficientes de actividad por las ventajas que
presenta el manejar parametros independientes de la
temperatura, el ser un método basado en la interaccidn de
grupos y por la disponibilidad de datos experimentales
reportados en la literatura.
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El modelo matematico se plantea csimultaneamente para el
periodo de arranque y produccidn obteniendose un algoritmo de
calculo para cada periodo.

Los resultados que se obtienen al resolver el modelo
utilizando el método Gear son similares a los presentados por
Helland en la literatura, quien utiliza el método implicito de
doble punto. For 1lo que el modelao propuesto describe
satisfactoriamente el comportamiento de las columnas cton 1la
ventaja de que se pueden utilizar intervalos de tiempo
variable ya que la caracteristica principal del método es su
estabilidad a intervalos de tiempo pequefos y grandes con la
misma exactitud, lo que permite simular la columna con un

numero menor de iteraciones.
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