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NOMENCLATURA

A continuacion se incluye la nomenclatura utilizada
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Entalpta

Entalpia del liquida

Entalpia del vapor
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INTRODUCCION

En la ingenieria quimica la separacién de una mezcla en sus
componentes puros es una de las operacidénes de mayor importacaia, par
el valor dr estos productos para la obtenciaen de diversos
satisfactores provemientes de estos. Para ello se tienen una gran
variedad de operacidnes para lograr esta separacién ( destilacién,
absorcidén, intercambio idnica, etc). El tener una separacién de farma
eficiente, ridpida y general a motivado el surgimiento de una
inmensidad de métodos para solucionar el problema. Con el tiempo se ha
dado la tendencia a utilizar frecuentemente modélos mis complicados
para describir y obtener resultados mas certanos a la realidad, lo
ctual ha originado que sean practicaménte desconocidos otras
posibilidades que en ciertos casas pueden auxiliar por ser rapidas y
de facil compresidn; entre estas tenemos los métodos cartos, los
cuales abren la posibilidad de comprender estos tendmenos y algunas
variables de operacién en especial para destilacion.

En el presente trabajo, por la diversidad de opcidnes, ne a
delimitado el problema a destilacién convencional por ser la mas
utilizada para fines didaicticos, asi como el uso de un métodos corto y
un método rigurosao, si1endo el abjetivo conocer ventajas,
aplicabilidad, suposicidnes y limitacidnes de los métodos en base de
los resultados.

La metodologia seguida para realizacidn de este trabajo tfue la
siguiente:

a)Revisién bibliografica de conceptos de destilacien y de
mezclas multicomponentes.

b)Algaritmos y elaboracién de un programa de cémputo para la
generacién de resultados, con opciénes para simular diferentes tipos

de condicidnes.

c)Estudio de algunos sistemas.



d)Analisis y conclusidnes.

La distribucién llevada para este trabajo se considerd como la
maAs adecuada:

Capftulo 1: Se dan las general:dades de la operacién unitaria,
asi como de conceptos basicos de mezclas multicomponentes y

destilacién.

Capitulo 2: Clasificacioen de métodos de destilaciéani eleccian de
los métodas a comparar y su explicacidn.

Capitulo I: En este capitulo se presentan los algoritmos y los
métodos numéricos utilizados as! como la justiticacion del lenguase de
programacién seleccionado.

Capitulo 4: Se muestran los resultados cbtenidos.

Capitulo S: Se analizan los resultadas.



CAPITULO 1

GENERALIDADES SOBRE DESTILACION Y MEZCLAS

MULTICOMPONENTES.

Ye..hay una razén para vivir!. Podremos
alzarnos sobre nuestra ignorancia,
podremos descubrirnos como criaturas de
perfeccidn, inteligencia y habilidad...*

Juan Salvador Gaviota




1.1 DESARROLLO

La destilacion es una actividad gque se realiza de farma
desapercibida desde muchos afios atras, pero su estudio como operacién
unitiria inicid con los trabajos de Sorel (1893), continuandolos
Rayleigh, Lewis, etc. . quienes haciendo usoc de los principios
fisico-quimicos y aplicandolos en la explicacion de estos fensmenos,
encontraron modélos matematicos que los representaran, €n la
actualidad ha tomado mayor auge esta operacidn unitaria para la
separacién de mezclas de hidrocarburcs provenientes del petraleo,
aunque se utiliza en otras industrias.

1.2 DEFINICION '17:18:24,22.27.37.40,42)

l.a destilacidn es aquella operacidn unitaria Que tiene <como
finalidad principal la separacion de los caomponentes con diferentes
presidénes de vapor a una temperatura determinada, por lo cual se crea
una segunda fase en la que se tendran separados los componentes. Esto
se logra mediante el uso de un equipo que recibe £l nombre de columna
de destilacién el que se muestra en la figura 1.1. La columna consta
de 5 partes primarias gue soni un condensador , un rehervador, zona de

alimentacién, zona de agotamiento o de tondos v zona de rectificacien.

En la torre se introduce la alimentacidn en algun punto y nor
el calor que se abtiene del rehervidor parte del liquido se convierte
en vapor, €l cual va ascendiendo por la columna por una mencr densioad
que la del l{quido que desciende, con lo cual se va realizango un
contacto intimo entre las dos fases por el mezclado de estas en etanas
de equilibrio; este vapor va enfriandase gradualmente y condensando

los tes mas a mientras que el liguido aumenta su

temperatura por la vaparizacién de los componentes ligeéros, el wvapor
que llega a la parte supericr de la torre entra al condensador y 4ahl
el calor que tiene se remueve obteniendose un  liguido ¢ una mezcla
liquido - vapor en equilibrie, parte oel liguido se recirculara para
repetir el procesa mientras que la otra se obtendra como producto

destilado, dependiendo la fase del tipo de condensador usado.



sgccion

FIG 1.1 COLUMNA DE DESTILACION CONVENCIONAL.



1.3 TIPOS DE DESTILACION '7i¥1%:4%.21.2233,40;

Existen diferentes tipos de destilacién dependiendo esto de
los medios ¢ manera en gue se realice esta operacién.

1.3.1 DESTILACION INSTANTANEA

Es conocida tambien como destilacién en el egquilibrio, en donde
se realiza la evaporacién parcial de una mezcla liquida en una s=ola
etapa, en esta se permite que se establezca el equilibrio entre el
vapor y el liquido, separando y eliminando las fases resultantes.

1.3.2 DESTILACION DIFERENCIAL

Esta es una extensidn de la destilacién instantinea aplicaoa
sucesivamente, puesto que en cada operacién solo una pequefla parte
(diferencial) se evapora del lfquido, en esta el primer destilado que
Se obtiene es el miAs rico en el componente mis volati), al continuar
esta se va concentrando el liquido en los componentes mas pesados,
@sto implica que euta operacidn se realiza por fracciones y se tienen
productos con diferente pureza.

1.3.3 DESTILACION FRACCIONARIA

Es muy comun este tipo de destilacién y se basa en tener una
mezcla que entra en una columna multietapas, en esta el vapor que se
forma en la alimentacién se eleva y se enriquece del componente mas
volatil que proviene del ligquido que se condenso en la parte superior
¥ que regreso como reflujo (atra se obtiene como producto final), el
liquido se vaporiza en el calentador y parte sale por el fondo con los
componentes mas volatiles, las liquidos y vapores se encuentran en sus
puntos de burbuja y rocioc respectivamente. En cada plato se tienen
cuatro flujos que pasan por el, siendo: a)liquido que escurre del
plato schreyacentej; b)vapor que entra del plato subyacente; c) liquido
que escurre del plata adyacente; <) vapor gque asciende del plato

sabreyacente.

La precisidn de este tipo de destilacion es muy alta en wmezclas
mult'i:ompunentes. ya que la separacion puede llevarse a cabo a traves



de intervalos de temperatura de hasta 0.5 C. Los equipos de
destilacidn fraccionaria® se dividien en simples ¢ complejos, de
acuerdo de acusrdo al numero de corrientes y equipos que Se manejen.

1.3.4 DESTILACION AZEOTROPICA

Esta se utiliza en los casos de diflcil separacién de mezclas
por fraccionamiento coman, se logra la separacidn por la formacidn de
un azedtropo de punto de ebullicién mis bajo que del camponente
or:iginal, esto se logra por el uso de un componente “arrastrador®.

1.3.5 DESTILACION EXTRACTIVA

‘- La forma de realizarla es similar a la anterior operacién, solo
gue aqui el componente que se le agrega se conoce como “diselvente” v
altera la volatilidad relativa de los componentes, aste debe ser de
baja volatilidad; estos disolventes tienen alta selectividad para
alterar los equilibrios, facilidad de disolver los componentes v no
formar azeotropos. Estos procesos dependen de obtener la no 1dealidad
entre el disolvente y los componentes (con mayor volatilicad).

1.3.68 DESTILACION AL VACIO

Es utilizada en aquellas substancias en las cuales el
calentamiento a temperaturas normales de ebullicidn las aescompone,
por lo cual la presién y temperatura se disminuyen acemas de un tiempo
minimo.

1.3.7 DESTILACION MOLECULAR

Se lleva a cabo a presiones reducidas (de 0.132 a 0.0133 Pa ) en
substancias sensibles al calor , se basa en que la rapidez de
evaporacién aumenta al disminuir la presién y evitar gque por los
chogques de las particulas se regrese parte al liqutdo. La rapidez se
da par:

1.1

para mantenerla se renueva constantemente la superficie del lfaquida.



1.4 CONCEPTOS BASICOS DE DESTILACION?PA%4040:24,22.20,27.33 30,40}

A continuacisén se dan algunas conceptos importantes en esta
operacien unitaria.

1.4.1 COMPONENTES CLAVE

Recibe el nombre de componentes clave a aquellos componentes gue
se escojen como punto de referéncia para llevar a cabo la separacion
de una mezcla. Se conoce como Clave Ligero (LX) al componente que es
mas ligéro © mis volatil especificado en el producto de base y el
otro coma Clave Pesado (HK), siendo el mas tijo 6 menos volatil del
destilado.

Para 1la seleccién de estos componentes en una mez2cla
multicomponente, se basa en las siguientes critérios por parte del
disefador:

a)Componantes a separar. -

b)Factilidad de realizar la separacidén.

En base a esto se escojen los claves lograndose la separaciéon oe
todos los demas ya que los mas pesados que el clave pesado estaran en

el fondo y los mAs ligéros que el ligéro en el destilado.

1.4.2 ETAPAS DE EQUILIBRIO

La separacién de una mezcla bimaria ¢ multicomponente. caomo se
menciono se realiza en una columna de destilacion, la cual en su
itnterior tiene accesarios para promover la transteréncaia de
matéria. Estos accesaorios pueden ser platos ¢ empagues, dependiendo
esto de las caracteristicas del sistema y reciben el nombre de etapas
de equilibrino, puesto que se intenta el mayor intercambio de matéria
el cual se logra en el equilibrio.



1.4.3 CONDICION TERMICA DE LA ALIMENTACION®

La alimentacidn puede estar en cinco diferentes estados para ser
suministrada a la columna, siendo eéstos 1 ltquado saturado, vapor
saturado, mezcla liquido-vapor, vapor sobrecalentado y liquido
subenfriado. (fig 1.2)

La condicidn tarmica modifica la localizacidn dei plato de la
alimentacién, asl como los flujos de cada corriente. (fig 1.3 y t.4).

El valar que representa la condici®n térmica de la alimentacisn,
se llama ¢ ,el cual esta definido como:

moles liquido saturadas
moles allmehtadas €1.2)

tomando los balances de matéria y energia se tiene también 1la
siguiente definicien:

g=.b S Lo W - wm (1.3

F v = Ho

los valores de g denotan la condicidn de la alimentacidne

qQ>1 liquido subentriado

Q=1 liquido a punto de burbuja
0<q<t mezcla liquidao-vapar

qQ=0 vapor saturado

Q<0 vapor Scbrecalentado

1.4.4 NUMERO MINIMO DE ETAPAS

Para realizar una separacién se necaesita un namero de etapas,
éste dependera de la mazcla en particular; de tener un proceso en el
cual la fuerza impulsora fuera maxima en cada etapa para la
transferéncila de matéria daria por resultado que el numero de etapas
seria minimo por tener una eficiencia del cien por cienta. La forma de
‘obtener este minimo numero se puede lograr mediante un regreso a la
torre de todo el destilado en forma de refldjo, no obteniendo fondos y
sin alimentar maAs & por medio de simuladores en las Que el reflujo se

hace muy grande en comparacion del destilado.



FIG 1.2 CONDICION TERMICA DE LA ALIMENTACION.
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Para mezclas multicomponentes se tiene una ecuacién para obtener
el numero minimo de etapas, la cual es la ecuacién de Fenske:

oo [ (1) (2-]] a.e

log oij

Newn o

1.4.9 REFLUJO MINIMO

Se conoce como reflujo minimo a aguella relacién de refluldo en
l1a cual se necesitarian un ntmerc infinito de platos para lograr la
separacidn daseada, Este reflujo es finito y se pueden obtener
productos asf como alimentar. Una columna no puede operar a estas
condiciones para tener una separacidn de los componentes por el namero
infinito de platos. A la zona donde Ge ubican estos se le denomina
zona de (nfinitud. En este caso al tener una zona infinita de etapas
no existen cambios de compasicién entre cada una de las corrientes.
Este corresponde a la carga mAxima del rehervidor y du enfriamiento
para el condensador,

Para los sistemas binarios se presenta la zona de infinitud en
la mtapa de alimentaci¢n, mientras que para los multicomponentes, se
tienen dos casos: uno similar a los sistemas binarios y otro en el
cual no hay una distribucién de todos los componentes, esto es que uno
© mas componentes no aparece an el destilado ¢ fondos.

Underwood, desarrolld una expresion para obtener para sistemas
multicomponentes el reflGjo minimos

<
auzir 1.5
E — =1 -q
e al [
E aixid -1 + Rm (1.6)
ot - @

u=g)

Esta ecuacién puede . resolverse por medio de algun método

numérico (biseccisén,secante,etc.)

11
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El refldjo minimo es de qran utilidad, puesto que limita los

puntaos en los cuales se puede llevar a cabo la separacién. En la tig.

1.5 se obgervan estas condiciones de reflujo minimo y total.

1.4.8 REFLUJO DE QPERACION
Conociendo los limites de operacidn (Rm  Riotal,Nm), se puede

obtener @l refltio can el cual se puede obtener la wmejor separaciédn

posible al numero de etapas actuales. Ex
relacionan esto,

ste correlaciones que
1a mas popular es la de Gilligand de 1940 (fig 1.&),
en la gque se tienen las candiciones limitantes
8 obtuvo para 8 diferentes sistenas ,

(Fiotal NmyRm ). Esta
1as limites soni

Numero de componentes

T 2a 11
Q ) 0.28 a 1.42
Presién . 3 Vacia a 600 psig
a 3 1.11 a 4,05
Rm : 0.33 a 9.09
Nm B

3.4 a 60.3

1.4,7 ETAPA DE ALINENTACION

Para sistemas multicomponenetes, la etapa de
puede cbtener de acuerdo a:

alimentacion  se

a)Diagrama de Mc Thile moditicada para los componentes clave.

blLa suma residual de cuadradas de composiciénes del

olato vy
alimentaci¢én tiendan a cero.

blLa temperatura del plato de alimentacion es
temperatura 1la alimentacion.

gimilar a la

1.4.8 FLASH ISOTERMICO

Para poder realizar & conocer la cantidad ce una mescla gue asta

vaporizada se utiliza un flash. Como en nuestro caso se conocen la

presién, compasiciénes y temperatura del sistema, se evalua con  este

tipo de flash considerando que es una condicion puntual.
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La ecuacién del flash isotérmico se ‘obtiene por medio de un
balance de materia que da la siguiente ecuacién:

o _zill = KU

af.m =0 v = V/F (1.7»

de aqui{ se pueden obtener la cantidad que existe como liquido & vapar
en la alimentacidén y la condicién térmica de la misma. Esta ecuacidn
puede ser resuelta para sistemas donde las K's no depende de la
composicidn por el método de Rice-Racthcford. Para ello se usa el

método de Newton-Raphson por ejemplo, donde se necesita la derivada de
{1.7), gque es:

02
E TRy " © (.72

8

y las fracciones mol de la fase liguida y vapor se aobtienen por:

£

NE = T (1.78)
- z1Ki

WF T RTT = xirFki (1.7c)

Ly = F(1- y) (1.7d)

Q = HvV + HuLL — HFF {1.7e)

El parameto y ademas de dar la cantidad vaporizada, indica si se
producira una mezcla liquido-vapor & su condicion térmica de acuerdo
a: (fig. 1.7)

yve (0, 1) Mezcla liquido - vapor
=0 Liquido saturado.
=1 Vapor saturado

w=0 ()50 Liquido subentriado.
=1 T{w)<0 Vapor sobrecalentado.

1.4.9 PRESION DE OPERACION.

La presisn de operacién de la columna por lo regular se tija por
la temperatura de condensacién del destilado de acuerdo con el
candensador empleado , 2! cual dependera de la temperatura del media

15




de enfriamiento disponible. En aquellos casos en que esto no sea

posible por manejar materiales sensibles al calor, se especificara la
presidn de operacion tomando en cuenta la temperatura de burbuja de
los fondos (cuidando que no sea tampoco la critica & de
descomposicion), y dando un valor maximo y en base a esto se calcula
la presién y la temperatura del condensador; esto denota la
importancia de conocer las propiedades de l1os materiales a manejar asi
camo de los servicios auxiliares.

Se debe tener cuidado tambien en las caidas de presion en la
torre ocasionadas por variables de operaciéon ( flujos de liquido y de
gas a travez de la columna), puesto que se pueden ocastonar llorigueo,

inundacidnes, arrastre, ectc. y salir de 1a zana de operacién
satisfactoria (fig. 1.5). En las referéncias se dan algunos valores de

caidas de presidn recomendadas por plato para presiones totales.
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1.5 GENERALIDADES SOBRE MEZCLAS MULTICOMPONENTES®™io10.21.22
.99.40,41,441
Como se van a tratar mezclas multicomponentes, son nRaecesarios
algunos conceptas 1mportantes sohre estas.

1.5.1 GAS Y SOLUCIONES IDEALES Y REALES

Se define por gas ideal , a aquel que cumnple con la ley de los
gases ideales:

PV = nRT 1.8)

Las condicidnes a las cuales un componente & mezcla se aproximan
-a este comportamiento dependen de la temperatura y presidén eriticas,
aunque es buena suposicidn a presiones bajas y seri mis precisa cuanto
mis alta se encuentre la temperatura con relacién de la temperatura
critica y mas bajo se encuentre la presién de la presidn critica. (por
lo regular se considera entre 207 a 345 kPa).

La ecuacién del gas ideal, aunque simple, tiene una aplicacién
restringida, (bajas presionss y temperaturas altas), a todo gas gque no
cumple con lo anterior se le denaomina gas real y debido a esto se han
propuaesto diversas ecuacidnes que los representen ampliamente. En
estas se encuentran carreccidénes a 1los parametros que no toma en
cuenta @l gas ideal, de donde surgen una amplia gama de ecuacidnes
para ello, como son la ecuacion de Van Der Waals, Soave,
Peng-Robinson, etc., asi rtoma de correlaciones en funcidn de la
temperatura,etc.

Para las soluciénes ideales, tambien se tiene una ley limite
como en los gases, la cual recibe el nombre de ley de Raocult, y
explica que la presién del solvente sobre la solucién es igual a la
presién de vapor del solvente puro multiplicado per la traccidn molar
del solvente en la solucién. Cumpliendose esta mejor a medida que las
soluciones se hacen mas diluidas, siendo la ecuacion que lo
representas



Pi = Pl (1.9

Se tiene que para carregir la no i1dealidad en solucisnes, se han
creado diversas .ecuacidénes que toman en cuenta las fuertes
interaccidnes entre moléculas como son Marqulies, Van Laaryetc.

1.5.2 EQUILIBRIO TERMODINAMICO

Para los problemas de destilacion, se tienen gque resolver un

conjunto de ecuacidnes con condiciénes fijas, siendo estas: las
relacidénes de equilibrio, balances de matéria y energia. Al tener
ciertas condiciénes de temperatura y de presidn, se encuentra la

coexistencia de fases liquida y vapor en equilibrio, en donde se
cumplen un equilibrio fisico ¢ termodinamica, y se satisfacen Jas
siquientes condiciénes:

a)Las temperaturas de la fase liquida y vapor son iguales. De no
existir eésto, existiri{a un gradiente de tempuraturas, lo cual
resultaria en flujo de calor entre tases.

™= 7Y a.oim

blla presion de ambas fases es igual, 10 cual i1mplica que no hav
un desplazamiento de la frontera que divide a las fases.

L v

p* =P (1.14)

c)La tendencia a escapar de cada componente en la tfase liqu:ida a
la tase vapor es igual -a su tendencia a escapar de la fase vapor a la
liguida. Lo cual se cuantifica por medio de los potenciales quimicos,
de no existir, se tendria acumulacion de materia en alguna fasc.

u = 13,12

Aqui se logra el equilibrio y la mayor transferéncia de materia
en el proceso.
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1.5.3 SELECTIVIDAD Y COEFICIENTES DE DISTRIBUCION:

Todo proceso de separacién de fases, se puede describir en
funcién de un factor de selectividad, el cual relaciona las
composiciones de las distintas fases, representandose por:

1 z
aiy = ELoLZL (113

zy /2
donde ai; es el factor de separacién, los subindices son los
componentes , contenidas en las fases 1 y 2 . 8i o es 1 no es pasible
la separacidn, debido a una fuerza impulsora cero. si ad1 componente ¢
52 acumularia mas en la tase i que en 2 y la concentracién de 5 seria
mayor en 2 que en 1. HRearreglando la selectividad para dar la
proporcién de cada componente en cada fase, se llega a la relacién de
distribucién de equilibrio:

1
Ki = ==== (1.14)

Las valores de las constantes de equilibrio (K) pueden obtenerse
por wmedio de ecuaciénes de estada (Scave, Peng-Robinsan, etc)g
Emplricas (Antoine, Lay de Henryl; Métodos de Coeficiente de Actividad
(Wilson, Van Laar, Marqules, etc)3 Polindmias en funcidn de

temperatura,etc.

1.5.4 ENTALPIAS

Tomando el modélo de gas ideal, este depende de .la temparatura
solamente, por lo quela entalpia t;mbien sera solo funcisn de esta, lo
que da la siguiente ecuacién: "

H = Ho + ITdeT (1.15)
To

Si las corrientes de vapor san ideales las entalplas por mol  de
vapor sont

Hv= B(yWHL) (1.16)

Las entalplas del liguido séran:
(1.16a)
Hu= Pihixi?)
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Para corregir con respectc a .lns gases reales se le adiciéna un
‘térming que toma la no idealidad en cuenta.

1.5.9 REGLAS ‘EN MEZCLAS MULTICOMPONENTES LIQUIDO-VAPOR PARA
IDEALIDAD

tdeal idad

a)Mezclas de 1sémeras son soluciénes ideales.

biMezclas de hidrocarburos alifaticos con cercanos puntos
de ebullicion estan cerca de la idealidad

c)Mezclas de compuestos cercanos en peso molecular y
@structura no se desvian mucho de la 1dealidad.

diMezclas de alifaticos simples y compuestos aromaticos se
desvian poco.

@) Inertes (COz,H25,H2,N2) en mezclas las desvian.

fiMezclas polares y no polares se desvian tuertemente.

glAzestropos no son ideales.

no tdealidad.

1.5.6 PUNTO DE BURBUJA Y ROCIO

Se define £l punto de purbuja de una mezcla liquida al punto en
el cual a una temperatura y presidn dadas, se forma la primera burbuja
de vapor, esta cantidad de vapor es tan pequefia Que no tiene etecto
alguno scbre la composicidn del liquido.

El punto de rocio es aguel en el cual la combinacion de
temperatura y presidn son tales gque se condensa la primera gota de
liquido, siendo esta diferencial y paor lo tanto la composicien global

del vapar es practicamente constante.

tas relaciones de equllibrio describen el estado de eguilibrio
en un sistema de dos fases con N componetes:

PRSI 4 98 1.17)
Ki Y )
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Ne
Eye =1
=1
Ne
Ex = 1
tm1

(1.18)

(1.19)

De donde se tiene que el critério para la temperatura de burbuja

Nc.
T Kixt = 1
izt

Y el critério para la temperatura de rocios

Ne
Lyi/ke = 1
[T}

Estas scuaciones se resuelven por prueba y error, por

la constante de equilibrio tanto de la temperatura y presién
la composicién con algdn método iterativo.
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CAPITUWLO

METODOLOGIAS PARA DESTILACION,
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comunlcando lo que pionso, pues es una
forma de compartir 1la vida con los
demas™.,
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2.1 CLASIFICACLON -*%393®

En la actualidad se cuenta con das tipos de métodos, ya sea para
resolver los problemas de diseMo, optimizacion y/o simulacién en las
columnas de destilacion, los cuales son:

2.1.1 METODOS CORTOS®P1%12:14.10,18,21,20,27,33.33,37,38)

Los m¢todos cortos, son aguellos que en base a consideracisnes
en los balances de energlia, matéria, relacidnes de equilibrio y datos
termodinidmicos simplifican el problema, dando resultados aproximjdos,
los cuales se utilizan en estudios preliminares de costo, evaluaciénes
de variables de operacidn, separacidnes que no requieran . purezas
precisas (2j: contaminantes>0.5% en peso), diseMaos ‘detallados para
sistemas ideales & cercanus a la idealidad y diseffos en los cuales las
datos de equilibrio no son accesibles.

Los métodaos cortos, a su vez se pueden clasificar de acuerdo a
. la forma en que se representa el problema en:

a) METODOS GRAFICOS

En estos encontramos el conocido Mc Thiele y el Ponchon-Savarit,
que suponen volatilidades constantes y tflujos molares iguales
obteniendo de manera rapida y confiable de acuerdo a los datos
empleados Rm, Ropy, Namero de etapas,Nr, composiciones ,etc. Es

aplicado casl exclusivamente a sistemas binarios.

b) METODOS ANALITICOS

Aqui se encuentran los métodos mas canocidos y utilizados para
mezclas multicomponentes como son Fenske, Underwood, Gilligand, los
cuales calculan algunos parametras y que Jjuntos dan métodos nuevos
(F.U.G.), a los cuales se les han adicionado correccidnes para
generalizarlos ¢ acercarlos mas a los valares correctos (Treybal, Van
winkle - Todd, Shiras, etc.) °
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Estos son bastantes comines y ficiles de utilizar, pera tienen
una gran cantidad de suposiciénes, por ejemplo la evcuacidn de Fenske
que se basa en componentes claves (los cuales si se ven modificados
darian una serie de resultados distintos)j la volatilidad constante &
promedio y flujos molares constantes afectan por ejemplo en la
ecuacidén de Underwood para el cilcule de Rm ya que no da una gran
confiabilidad para un rango amplio de ebullicidn.

c} METODOS DE GRUPO

La pasibilidad de extrapolar tadas los tfendmenos de
transferéncia de masa por medio de zonas generales en los equipos, dio
lugar a estos métodos los cuales se basan en un factor de absorctdn o
factor de desorcidn, que apliciandolos a cada etapa son rigurosos, pera
s{ se toman a los sistemas en I zonas (ahsorcion, desarcidn  y
alimentaci“n), proporciona resultados aproximados. Estos métados ban

sido desarralladaos para relacionar las corrientes de entrada y salida

con el namero de etapas da la cascada sin considerar los detalies

cambios de temperatura y -composicitdnes individuales. Kremser,

Edmister, Smith-Brinkley, Horton-Franklin, wetc. dieron una serie

métodos faciles de usar y rapidos en los que ge toman flujos

constantes y se obtienen resultados terminales rapidos.

2.1.2 METODOS RIGUROSOS'!7/O-18:21,22-24,20,28,98,05-57.43)

La necesidad de representar mis exactamente 1los sistemas

destilacién, dio orfgen a estos metodos, utilizandose en aquellas

casos en los que se requiere gran pureza, en sistemas con un gran

numero de componentes ideales & no ideaies, en sistemas que se conace
una gran cantidad de datos de eguilibrioy en los que se tiene

volatilidad entre los componentes ligéro y pesado mayor a 1.3 &
algunos de los componentes se encusntra cerca de la presion critica.

Se conocen como métodas riguroscos aquellos que resuelven los

balances de matéria, energia, relacidnes de equilibrio y sumatorias de

fraccisnes mol (MESH del ingleés), de manera simultinea por complicados

algoritmos matemidticos debido a la no linearidad de las ecuaciones.
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Histéricamente, la solucién de este conjunto de ecuaciénes ha
dependido del desarrollo de la computacién, puesto que los métodos
inicialmente reducian un sistéma multicomponente a un equivalente
binario par medio de componentes clave. No fae hasta 1930 que
Lewis-Matheson y Thiele-Geddes, publicaron métodas gue resolvian el
conjunto de ecuaciénes y en 1930 cuando estos métodos fueron
fuertemente implantados con la llegada de computadores digitales de
gran capacidad y de lenguajes especializados {FORTRAN,
PASCAL,BRSIC,etc), ademas de software y hardware alternados can
métodos matématicos desarrollados para la solucidn de estos sistemas
no lineales de ecuacidnes (método de Thomas, Brayden,etc).

Existen das clasificacidnes para los métodos riguraosos, una es
de acuerdo a las variables de entraga y el otro por la forma en que se
agrupan los sistemas de ecuaciénes para su solucidén.

Para la primera clasificacidn, se tiene que se dividen en lo
siguiente:

a)METODOS DE DISENO

En esta divisién me tienen el método de Lewis-Matheson,
Lewis-Sorel, etc. En que las especificacidénes se inician en términos
de los componentes clave en los productos términales y la

concentracién de los demas tes sera ta. Los calculos de
las etapas vienen de las términales de la columna a 1la alimentacicn,
calculando por etapa las balances de matéria , energila y relacidnes de
equilibrio.

b)METODOS DE APRECIACION

Se iniciaron con Thiele-Geddes, en los cuales se especifican
numerc de etapas, reflujo y velocidades de separacion, dando una
matriz de .tipo tridiagonal que resolviendo da las composicidnes.

A continuacién, se dan las variables de entrada a los métodos

mas tomunes:
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M. Disefio. M.Apreciacion

Entradaz Entrada:
Alimentacion - Numero de etapas
‘Composicisn fondos Etapa alimentacién
Composicion destilado Razén destilada
R/8m Alimentacidn

Razon retlujo
Salidaz Salidas
NGmero de etapas Composicién destilado
Etapa alimentacién Composicien fondos

Razén destilado
Razén reflujo

En la segunda clasificacion, la diferéncia es en el msoelo
matemitico y variables de iteracidn usada, asi como la forma de
agrupar y resolver las ecuacidnes.

aIMETODOS DE DESCOMPOSICION DE ECUACIONES

Las scuaciones MESH , se agrupan por tigo ¢ etapas, Se necesitan
estimados iniciales de las variables de iteracidén, y asi este grupo de
®cuaciénes se resuelven, en un ordaen preescrito, mantentendo el resto
fija, repitiendo el procedimiento hasta la convergéncia.

Para ®1 procedimiento por etapa, se tienen incluidas los métodos
de Lewis—-Mathesan, Thiele-Geddes y Theta. resolviendo las ecuacidnes
por etapa a partir de los extremos de la columna.

La descomposicién por tipos es muy usada, aqui se suponen las
temperaturas y flujos par etapas, combinando las ecuacidénes de matéria
con las de equilibrio para dar un subconjuntoc de ecuacidnes, las
cuales son linearizadas manteniendo flujos y valores de X invariantes
y se resuelven para composiciénes de etapa ¢ flujo de componentes. En
caso de que X sea funcién de la composicion, se repiten los calculos
hasta una consistencia entre este conjunto de variables.

30



Con estas composicidnes , se resuelven las ecuacidénes de energia
y las sumatorias separada ¢ simultaneamente para dar nuevos valores de
temperaturas de platos y flujos, todo el procedimiento se repite hasta
llegar a una convergéncia predefinida.

En estos métodos encontramos que los mids conocidos son el de
Admunsan y Pontinen (19358), Sujata & de suma de flujos
{19613, Wang-Henke(19486), Tomich (1970), etc.

cIMETODOS DE RELAJACION

£stos métodos son diferentes a todos los tratados anteriormente,
debido a que las ecuacidénes MESH, se resuelven en estado est-c‘xnnario.
El primero en usar este método fue Rose et al. (1938), aqui las
ecuaciones de matéria se ascriben en funcién del tiempo. Las cialculas
se inician con valores supuestos de xij, temperatura, flujos de
liquido y vapor, calculando nuevas temperaturas y nuevos flujos a
partir de las ecuaciones S y H, repitiendo el proceso hasta que los
cambios de las fracciones mol no sea mayor a la tolerancia
especificada. Estos métodos son muy estables y siempre convérgen.

dI)METODOS DE SOLUCION SIMULTANEA

Aqui se linearizan las ecuaciones MESH y se resuelven
simultineamente por medio de la técnica de Newton—-Raphson. Se genera
una matriz jacobiana, que tiene un gran namero de derivadas parciales,
peroc que no todas se pueden ehcontrar analiticamente, lo que da un
gran gasto en tiempo en resolverla. Para este método es importante un
buen estimado inicial, los cuales se puede generar por medio de
métodos cortos.

Entre los trabajos mas importantes se encuentran los realizadas

por Ishii y Otto (1973), Naphtali-Sandholm (1971), Goldstein-Stanfield
(19700,
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2.2 SELECCION

En base a lo anterior, se observa que hay una gran variedad de

métodos, lo cual daria para una comparacién de los mismos un trabajo

casi imposible, por la serie de modificacidnes existentes.
recordando que el objetivo del trabajo es analizar

Ademas
las diferencias
entre métodos cortos y rigurosos, se escojeran solo dos meétodos

para
realizar la comparacioén {uno corto y uno rigurosoc).

Se han selecionado entre los métodos cortos el metodo de grupo
de Smith-Brainkley, por poder utilizarse tanto en simulacisn como

disefio y predecir condicidnes de operacién, le que otras metodos

(F.U.B.) no toman en cuenta, asi como por ser facil de entender y
utilizar. Para los métodas rigurosos debido al énfasis que se ha dado
por la simulacion en camhio se ha escogido un método que es uno de
los mis conocidas y que sirve de buena base para la comprensién de
otros alqQoritmos mAs complicados como es el método de wang-Henke. Otra
razén para seleccionar estos algoritmos es que son muy uti1les para
mezclas de hidrocarburos , gue es uno de los ejemplos tipicos para
conocer esta operacidn.

2.3 METODO DE SMITH-BRINKLEY'®:i148.37.301

Este método es una extensién del desarrollo de kremser. Se basa
en una solucidén analitica de ecuaciénes de diferéncias finitas que
representan la relacidén de las composiciones de las 2c0nas terminales
con cualquier numero de etapas. Smith y Brinkley supusieron para su
método que los coeficientes de distribucién (Ku) y los tlujos de fases
son constantes. Tomando en cuenta esto, las ecuacignes para cada
componente en cada zona de la columna (la etapa 1 es la del fondo v la
N es la de arriba, fig 2.1), se plantean para das secciénes; las
saluciones de las ecuacidnes de diteréncias para cada una de estas
pueden ser combinadas con un balance alrededor de la . etapa de
alimentacién dando una ecuacién aplicable a toda la columna.



€scribiendo un balance para cualquier componente alrededor de la
etapa n+l y eliminando las y°‘s,

ecuaciones de diferéncias,
de la columna:

rearreglando para tener el modélo de

para un componente en la seccién® superior

Kns1Vnes

xnez = [ Crvz

KnVn - (2.1)
Jxnes + SRR =0

se omite el subindice del componente por simplicidad. Rearreglando
ecuacidn caon coeficientes constantes
matemAtica.

[E’-(—E! + E + —E‘-’]x.. =0

la
para una simple solucisn

la solucién tiene dos raices KV/L y 1, de donde

puede ser escritas
para cada seccién comos

a)Seccidén del refinado:

®n = CatSm" + Cz (2.2)

b)Seccisén interiar ¢ del extracto:

®m = C8(Sm)™ + Ca 12.3)

Realizando un balance de componentes alrededor de las etapas Ny 1
respectivamente y combinandolas con las ecuacidnes
etapa de alimentaciént

alrededor de la

gti= SR™™) + Rt1 - gn)_+ gresh ™ -gn)_+_hqesh- M(1-se)
(1-8n""™) 4R (1-Sn) +hsh M (1asH ™ nh(%gﬁ-;)s: sh™™ (1-sm)

(2.4)
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La deduccién se encuentra en el apendice A. Esta ecuacién

predice la fracci¢on de cualquier componente que sea recuperado en los
tfondos de la columna. ‘

Para aplicarla a destiladores, se tiene que como l1a
transferéncia es mas continua, la ecuacién (2.4}, se simplifica
considerando que se tienen promedics & valores efectivos de
agotamiento. De ésto, teniendo que es para una columna con candensador
total y una alimentacién, teremas que 3

Qe =ar =R’ =g =0

lo cual da, despues de combinar el segundo y cuarto términos en el
denominador @

1 — sA™) + RC1 — 8n)

5= g e
(1 - "™ + R(1 - 80 + KSR ™1 - gf**y

{2.5)
Aqui se tiene que de (2.4) 8§ = F'm R'= Sk = 0 y puede ademas
obtener los calores del rehervidor y condensador. Lo cual se ve en la
fig.2.2

De esta ecuacidn, se tiene que 3

R = Li/Dosp (2.6)
£ = (Bxu/Fxidi : 2.7

y como esta dividida en 3  zonas, se tienen que los factores de
agotamiento son para cada una de estas secciones:

Fara la zona arriba de la alimentacidn:

Sna = KiV/L t2.a)
K o= f(TR) 2.9)
L = RA%De : (2.10)
v =D -1L (2.11)
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Para la zona abajo de la alimentacion:

Smi = Ko'Vo/LC . 2.12)
Ku = ${Tm) {2.13)
v =V ~ gF (2,14)
L =L + (1~q)F (2,15)

el valor h es una cantidad Que depende de la condicidn térmica -de la
alimentacion.

Si es en su mayoria liquida la alimentacion:

(2.18)

(2.16a)

Para mezclas liquido-vapor, se toma en cuenta la cantidad
evaporada para tamar un valar de h promedio.

b= w4yl (2. 168)

Se observa que los tfactores de agotamiento depende de una
temperaturas Tn y Tm, las cuales s& conocen cono temperaturas
efectivas, pueato que como se dijo se considera a las zonas arriba y
abajo de la columna como un solo plato en cada una, con lo cual para
tomar en cuenta un mejor efecto se toma un promédio aritmético en el
inicio y fin de la columna:

Tn = (TN + Tmeld)/2 2.17
Tm = (Tmet + T1)/2

Donde se evaluan la 7n y 71 con €l punto de rocia calculado
del producto superior y #1 punto de burbuja de 1los productos del
fondo, 10 cual deja a Tme¢t COMO Unica variable a modificar, tomindose
como temperatura inicial la temperatura de alimentacié y modificandola

hasta encantrar un valor tal que se llege a la convergencia.
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FIG 2.2. MODELO COLUMNA SIMPLE CON CUNDENSADOR TOTAL
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Otra consideracién que se hace es la de derrame molar constante
en cada zona, puesto que estos valores L, V, L'y V'se mantaenen
constantes en la zona correspondiente, variando su valor de acuerdo a
la condicién de lta alimentacién. Esta simplificacidn 1ndica que los
calores de mezclado son cero & despreciables para los componentes en

la mezcla (Li=Lmes por ejemploly gque los calores latentes  de
vaporizacién son jguales ¢ practicamente iguales tpar ejenplo
VimUmet) o

Para columnas con condensadores parciales (2,%5) no es

estrictamente aplicable, puasto que ignora cualguier posible cambio
entre las composiciénes del producto y del reflujo. Sin embarga el
efecto de un condensador parcial podria aproximarse teniendo en cuanta
que funciona como otra etapa de equilibrio y por ende incrementar N en
1.

£1 critério de convergencia es que la suma de las fraccidnes
mol en el destilado sea igual al destilado real, esto es:

Idi = Decatcutlodo (2,18}

& = >(Dealeulade ~ Deap) /Desp (2,193
donde ¢ es una tolerancia preestablecida, por ejempla & = 1x10°3, De
aqui para encontrarla temperatura de la alimentacién se puede

utilizar un método namerico tal como el de Newton-Raphson, Falsa
poctsisn, Miller, etc. Para el caso de usar el método de Falsa -
Posicién, la ecuacién para encontrar la temperatura seria:

ket
Ir = Tr -

Kokt - 185
'3

€

(2,20

Para el casa de disefio de columnas de destilaciéon, este método
puede utilizarse también, peroc se utiliza mas frecuentemente en  la
simulacién de torres.
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€1 procedimiento consta de dos ciclos para resolver ios

problemas, uno exteriar de temperaturas términales y otro

interior de
temperatura del plato de

alimentacién. Como se necesitan unas
temperaturas iniciales de roclo y de burbuja y no se

conocen por no
saber las composicidnes del destilade y fondos

se hace una primera
suposicién de separacidn y se calculan las composicidnes,
valor de Tdi para que concuerde con el valar
método thaeta de convergencia).

ajustando el
especificado (con el

El procedimientoc es aplicable a mezclas ideales y no ideales
adenas de gue se puede representar la

constante de equilibrio en
cualquier forma.

Al concluir con el método se cuenta can

3 puntos que pueden
servir de base para un método riguroso:

l1as temperaturas términales vy
1a de el plato de alimentacién. Ademas de que las predicciones que
realiza a un determinado refldjo diferente al minine & al  total,
siendo posibles tomar tambien estos casos. Esto le da una gran ventaja
para la simulacién y aun disefio sobre el método corto mas utilizado
(F.U.G.). Con las valores obhtenidos de temperaturas
posible entonces calcular las cargas térmicas
condensador y el rehervidor.,

términales, es
necesarias para el

fPara un condensador parcial, el balance de calor asta
representado pori *

Qc = ViHvs -~ DHo - Hio (2,213
¥ para uno totals

Qe = VilHvi~HD) (2.22)

y para @l rehervidor, con un balance para toda la columna se tiene
ques :

Qr = DHp + BHe + Gc ~- FHr (2.23)
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Los posibles problemas que se pueden tener es que s1 5 = 1 esta
ecuacién toma un valer O/0 y el valor de f se obtiene por
ditferenciacién del numerador y denominador (Regla de L°Hospital) y
evaluando nuevamente la nueva fraccién as: obtenida. El que 5 tome un
valor de 1 implica que se detieneg la transferéncia de matéria en la
torre, vya que se llega a un eguilibrio termodinamica.

2.4 METODO DE WANG-HENKE'!®33:304%

Antes de iniciar con la explicaci®n de los metodos, iniciaremos
con algunos conceptos necesarios para comprender el modélo matematico.

2.4.1 MODELO TEORICO DE UNA ETAPA DE EQUILIBRIO,

Es aquella etapa j (fig 2.3) y en donde se supone un mezclado
parfecto en el plato, por esta razdn, el liquido que entra al plato
por la parte superior (Lj-1) y @l vapor que entra al plato por abajo
(Unet), se considera que se mezclan de forma tal que se alcanza un
equilibrio termodiniAmico en la mezcla resultante. Entonces, esta
mezcla se separa en una corriente de vapor (Vi) y una corriente
liquida (Lj} gque se sncuentran en equilibrio.

FPuede tambien transferirse Qj de ¢ a la etapa que tendran un
signo (+) si entra a la etapa y (-) si sale de ella, ademas las
ecuacidnes que describen a una etapa de equilibrio son las ecuacidnes
MESH.

Toda sobrepresién que existiese en la alimentacion se eliminaria
par medio de una valvula adiabaticamente y para los tlujos de vapor
igualmente con valvulas, mientras que para los liquidos con variacion
de la carga hidrostatica.

Se pueden tener ademas para este modélo calentadares b
entriadores interetapas pero no admite bombas de calor.

40



v Lies
Xtj—t
LTy}
N . g
Z)y My
F)
Vies -
»y
w ATy F——u,
e Ly

FIG 2.3 MODELO DE UNA ETa4FA DE EQUILIBRIO.

41



FIG 2.4 CASCARA A CONTRACORRIENTE DE N ETAPAS
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.- 2.4.1 METODO DE PUNTO DE BURBUJA '
A continuacidn se presenta el desarrollo de Wang~Henke.
Realizando los balances alrededor de cada etapat -

Ecuacidn Mz

M = Ljmaxtimt + Viayljne + Fiziy ~ (Lj + Ujdxig
= tVj + Wjdyi,j = O

(2.24)
Relaciénes de equilibrios
Eij = yij = Kijxuj = 0 (2.25)
Suma de fraccidnes mol:
. e
Sylj=Ly,j— 1 =0 12.26)
=2
<
(Sx)j =Lxui.j— 1 =0 (2.26a)
i=1
Balance de energta (ecuacion H):z
H) =Lp-thj=1 = (Vi + WHj —(Lj + Ujdhj + VieHjes + FiHrj
- Q; =0 (2.27)

Las. ecuacidnes (2,26} y (2.24) se combinan y tomando en cuenta
Que £zi; = § sumando para todos los camponentes y todas las etapas de
1 a j da (Fig 2.4)

Ly = Vjer + ;:(Fk—\dk—Uk)—Vx 2Sj5sn (2.20)

Las ecuacidnes de materiales pueden ser reducidas a una matriz
tridiagonal, moditicando las ecuacidnes de materiales substituyendo
(2.25) en (2.24) para eliminar y, y substituyendo (2.28) en (2.24)
para eliminar L, de msita torma las ecuaciénes para calcular y y L son
divididas de las otras ecuacidnes. El producto para cada componente vy
etap; ess
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Ajxig-t + Bixis + Cyxi.jes

€2.29)
j-1
Aj = Vj + E(Fm-Wm=Um) —Vz
=1 )
™ 2SJSN - . (2,30)
3 E
B = —lVjus + E(Fm-Wm—Umd= Vo + Uj + (V5 + Wkay ]
me
1552 ,
JEN (2.321)
C) = ViaKijee ’
1SjEN-1 (2,32
D} = —Fy2i§
15ysN 2.33)

Con :io=0, VN#1=0,W1=0 y UN=O .Agrupando eatas ecuacidnes
modificadas por componente, se pueden dividir para ascribirlas en un
grupo de C matrices tridiagonales donde £l resultado de

xiy, para las N etapas.

cada una es

Bs Ce Xt D
Az Bz Ca Kiz Dz
Aj Bj ca riy - Dy 12.34)
An-1 Bn~1 Cn-t LIPLTEY Dn- ¢
An Bn *n Pn

& lo que es.igual:
LAmcllxijd = [Dj] 1Si2m

De 10 anterior se observa qgue pnara resolver el sistéema de

ecuaciénes es necesario encontrar los valores de xy,V;, y T, Que

satisfagan las ecuacidnes de energla, matéria vy sumatorias de
equilibrio. Existen muchos métados para resolver sistemas de
ecuacidnes no lineales, perc para el caso de la matriz triadiagonal.
se tiene que el método desarrollado por Thomas es muy adecuada par no

presentar problemas de cantidades negativas, NG bhay un gastoc muv
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grande de memoria, puesto que solo se glardan los valores de la
tridiagonal; ademis de que eviea la ‘recomposicicén de errores de
ruptura por no aparecer casi diferéncias entre cantidades casi
1guales. .

El método de Thomas, se vale de dos cantidades auxiliares pj y
qj las cuales son calculadas tnicialmente para p1 y q1 hacia adelante
can incrementas j, lo cual es:

ps = C1/Bt § Q4 = D1/B1
Pi = Cj/(Bj~Ajpji-1},
2<jSn-1 (2.35)
Q) = (Dj —Ajqi-1}/(Bj-Ajpi-1)
2555n
xin s@ cbtiene del ultimo valor de qn y después atras con decremento

haciendo xij es:

*in = gn
Hij = qi—piNij-t (2.35a)
1< 5n-11

Se asume un perfll inicial de los flujos de vapor y de
temperatura, asi como definir todas las Pj,Uj,W;,Qj exepto Qe y Qr,

Tr)y PF), 24§ ¥y tipo de condensador, D y Ropy numero de etapas, Nf.

De @1 método de Thomas se aobtienen las equis y si fuesen mayor a 1 &
menor de 0, se usan las siguientes relacidénes:

(Xij)vieja +O
I xij

(xij}nueva =
Xij>1 (2.36)

(xifvieja + 1

LI oxij

(%) nueva =

Xis20 (2.36a)
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. Aunque en el articule originil na se menciona una normalizacian
de las x, é¢sta es necesaria, para que ss cumpla (2.26) "

(X)) normatizada = --Ell--— 12.37)

E %ty
im1
Estos valores normalizados, se usan para todgos lo  subsecuentes
calculos que involucren a xij en la iteracién,

81 las K's se expresan coma un polinomio tfuncién de la
temperatura:

Kt = e+ anTjvaniTZ+adat? 1N

Lo que provnca que la ecuacién de suma de fracclones mol sea una
funcidn de la temperatura:

5; = Sj(TH

m e .
SitT) = L (L aktTHF Mrxe -t
t=e =t Lejen (2.38)

Para la salucién de esta ecuacidn, se pueden emplear diversos
sétodos iterativos tal como Newton-Raphson, falsa pasicidn, etc.
podran ser utilizados, pero el método de Muller, se uso originalmente
par los autnres.vCon esto se obtiene un nuevo conyunto de temperaturas
para los subsecuentes calculos.

Los balances de energla necesitan el calculo de las entalplas,

las cuales son funcién a su vez de la temperatura, por lo tanto usando
tambien un polinomio para representarlas.
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-
Hi = EYijths + b2Tj + baT;% + beT™)
img . R

1SySN 12.39)

m
hj = Fxijles +c2Ty +esTi? + caTi™
=t :
15 jSN
las entalpias de alimentacién se especitican de acuerdo a 1la
condicidn térmica de la misma.

El calculo de los calores de el rehervidor y del condensador se
efectua de la siguiente forma:

a)Condensador.— despejando de (2.27) Q) y tomando el balance para
la etapa 1.

Qc = VzHz + Hri—(Li+ Ustdhs —(V1 + WedHh (2.40)

donde Vz es obtenida:
Vz =\ + L1 - Fa (2.41)
y L, Wi, Ui, Vi1 son especiticidos.

b)Rehervidor.— Sumanda para todas las etapas (2.27) se
determina la carga térmica del rehervidor, lo que da:
N N-g
QN = FUFHrF) — Ujhj — WiH) = i — Vit - Lnxhy
=t =1
(2.42)
Para obtener los nuevos flujos de vapor se obtienen mediante una
modificacidn al balance de aenergia, combinanda (2.27) y  (2.28) dos
veces para eliminar los flujos de liguido Lj-t y Lj, donde resultan la
si1Quiente ecuacidn:

aiVj + f3iVin = pj . 12.43)

Donde se definen las variables aj ¥ {3 comos
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aj = H"l-l - Hv‘ ) (?;43a)

Ay = Wy = Hu : (2.430)

i=-1
ri= [ E(Fm=Wm=Um) (HL, ~ Hu } -+ FitHL =Hr ) + W (Hv ~He ) +0, ]
m=t 3 it 3 3 i i 3
12.43c)
Evaluando las entalplas para las nuaevas T Extengiendo
(2.42),para la etapa 2 a N, se forma un sistema didiagonal, de 1la

siguiente farma:

fz o Vs rz-axVz
as s [ Ve rs
ay B3 o Vs = I 2.44)
an-z fin-2 O Va-1 yn-2
an-1 fin-1 Vn yn-s

El cual se resuelve inmediatamente, porgue se conoce Vz vy
operando hace abajo, con la ecuacidéns

it ooty 2. 45)

vi= it

y asl hasta encontrar todos los flujos de vapori para los de liquido,

se usa (2.28).

El critério de convergéncia opara este metodo dado por

Wang-Henke es el siguiente:

n n
2 . —- s z =
£aT® = prap, -1, 3 e 5 0.0in

i=1 i=t
t2.46)

donde n es &1 namero de etapas.

Las limiticiones que tiene el método de Wang-Henke son su

aplicabilidad a mezclas con un estrecho margen de volatilidaoes,
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debido a que el cilculo para la determinacidn de temperaturas por
medio upl‘punto de burbuja, es muy sensible a la composicidén en la
fase ligquida y par lo tanto el balance de energla es maAs variable a
estos camb:ios que a los flujos interetapas.

Otro problema importante es el de la convergencla, puesto gue
como en s1 es un motodo  de substitucidn directa, la velocidad es
impredecible y depende mucha de los estimados iniciales.

Ademas se ha presentado que para mezclas fuertemente no ideales,
liega a no converger & lo hace dificilmente.

En aquellos ‘- equipos en los cuales el separador presenta el
comportamiento de absarbedor & desorbedor en una de las seccidnes y de
fraccionador en la otra tambien no llega a convarger.

La gran ventaja de este método es que para mezclas de
hidracarburos adyacentes, es de buena confiabilidad.

2.5 METODO THETA DE CONVERGENCIA'™“**!

Para gue el destilado calculado a partir de los balances de
matéria concardara ton el valor especificado, en aguellos casos en que
no fuera asi. Holland y colabhoradores desarrallaron un metodo
arbitrario de correccidn para ajustar las moles del destilada,
aprovechando la relacidnt

Fzi

dv = 2.47)
1 * &_
di
Ne
Desp =L O (2.48)
=z

propusieron que si ocurria (2.48) , se forzara 1la concordancia
por med1o de un valor ©, tal ‘que se cumpliera con esto. A continuacién
se presenta el método.
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Si se cumple (2.4%9), encontrar un valaor €, tal gue:

Ne
Desp =E o = Fzi
=1 .

(2,49
y

[1+e‘1§_

el valor de ©, que se usa para el cilculo es el misma para todos
los componentes.Se debe de hallar este valar por medio de un
procedimiento iterativo, Holland ademas recomienda que sSe suponga  un
vaior de 6 inicial igual a 1 para converger siempre en la raiz

positiva de la funcion.

Planteando el método de Newton—-Raphson. queda de la siguiente

tformas

Ne Fzi .
gte) = ¢ - D d (2.50)
[1+ bude ]

Ne N
0 e =~ | Fziibi/di)

ixn [1+ e bisdi ] (2.50a
Ones = on - —2192 (2. 300)

9’ (ey
al haber encontrado el valor @ , tal que se cumpla (2,49,

se encusntran los moles de fondos con:

bi = Fzi — di (2.91)

El método theta, proporcidéna un ajuste conveniente a los calculos

de balance de matéria en la columna.
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CAPITULO 3

ALGORITMOS Y METODOS NUMERICOS.

“ La verdad os hara libres ...*"

Jesucristo




. 3.1 ALGORITMOS.

A continuacién se pressntan los algoritmos de los métodos
empleados as! como los diagramas de flujo para la fAcil comprencian de
laos métodos. Se considera en 1os dos métodos que la presidn er  la
torres es constante (AP =~ U) y ademas en la alimentacién tampoco
existe diferéncia de presién con respecto a la columna. Las canstantes
de equilibrio pueden ser representadas por un polinémiao en tuncizn de
la temperatura.

3.1.1 METODO DE SMITH - BRINKLEY

Los pasos a seguir en este método son los si1guientes:

a)Suministrar los datos de fresion de  operacidn, condicien
térmica de la alimentacidn (Pr, Tr,2,F © en su casc gJ); cantidad
destilada (Desp), Roperacion, numero de componentes, etapas téoricas,
etapa de alimentacién, Compaonentes clave ligéro , peEsada y €1 tipo ae
condensador de la torre. .

b)Se supone una separacidn inicial y se ajusta con (2.5u) a
(2.500)

clObtener de ser necesar:o @ & TF & w con (1.3), (1.7) a (1.7c)
6 t1.20) & (1.21)

d)Calcular L 4, L°y V, V' con (2.10),(2.11),1(2.18),1(2.15)

e)Se calcula con (1.20) y (1.21) unas temperaturas de rocioc y
burbuja 1niciales I'ro v Thbo.

fiCon la temperatura de alimentacion se supone una  temoeratura
de plato inicial, TF = Tmes.

#)8e calculan las temperaturas efectivas para cada zona con
(2.17) y en base a ellas se calculan los tactores de desorcisn  Sm v
Sni (2.8),(2.12) y segun la condicién térmica calcular hu.



h)Calcular el tactor de separacidépn f con (2.5).
t)Obtener Bx, de (I.7) y de ahi di.con (2.51)

J)Calcular el error con (2.19), S1 se cumple con 1a tolerancia
continuar con (k), Sino calcular una nNueva temperatura con (2,20)

K)Calcular una nuevas temperaturas de rocto y burbuga 7'y
’Ib"“: s1 la diferencia de estas con las anteriores cumple can una
tolerancia preestablecida (1), de lo contrario utilizar estas como

nuevas var:iables y repetir los pasos (f) a ().

t¥Checar qQue Zdi = Despecilicado, sino usar (2.49) a (2.51) y
calcular las Qc ¥ Qr con (2.21) & (2.22) y (2.23)

m)Terminar el algari tmo.

3.1.2 METODO DE WANG-HENKE

Este metodo tiene la dificultad de depender directamente de una
buena estimacion de temperaturas, poar 10 cual el métoda corto se usa
como tuente oo esos datos. El algoritmo es el siguiente:

arSuministrar los datos de Fresion de operacidn, condicion
termica de la alimentacion (Pr, Tr,2zi,F ¢ en su caso g); cantidad
destilada (Desp), Roperacion, Numero de componentes, etapas téoaricas,
etapa de alimentacién, (Componentes clave ligérc y pesado y el tipo de
condensador de la torre. Uj,Wj y todas 1os Qj exepto Qe y Qr

5151 @s condensador total Wt # O, calcular LN de un balance de
materi1ales, s1 es parcial entonces Ui = 0, especificar Vi y calcular
tN de un balance de materia.y Li.

ciCalcular Vz con (2.41)

di)Del método corto obtener un perfil inicial de temperaturas
lineal para cada zona. )
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e)Calcular los flujos de vapor de acuerdo a la condicisdn térmica.

* fiCalcular la entalpia de la alimentacién con Tr y (1.1 &) segun

sea el caso.
£ k=1
hlEstime todos las Ky
t)Calcular xij con método de Thomas (2.29) a (2.3%)

J¥INormalizar & corregir las xij con (2.348) a (2.37), calcular. las

yij con (1.17)
LY k=k+1
m)Resolver {2.38) con método de Miller.

n)Calcular las cargas térmicas con (2.39) a (2.42)

. o)Calcular las nuevos Vj croa (2.41) v (2.43) a (2.45) y L; con
1z.28).

p)Veriticar critario de convérgencta con (2.46) si se cumple (r).
S1ino seguir.

glutilizar estas nuevos valores de Tj y Vj para reoetir pasos (R a

)
riChecar que Idi = Despecificados, Sino usar (2.47) a (2.51)

s)Finalizar el pragrama.
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3.2 METODOS NUMERICOS 19!

Como se ha observado es forzoso evaluar ciertas funciénes de

manera iterativa por no poder resolverlas
como punto de burbuja

anali ticamente (tfuncidnes
s tlash isotérmico, etc.) y encontrar €1 valor
deseado. Por ello se utilizaron tres métodos
son: el método de Newton-Raphson

ntmericos los cuales
y metodo de Miller y el método de
Falsa posicion ¢ interpolacidn lineal. Los métodos
continuacion:

se explican a

3.2.1 METODO DE NEWTON-RAPHSON

Es uno de los métodos mas ampliamente utilizados para resoclver

ecuaciones. Se comienza con una estimacién inicial de la raiz xe y s&
extrapola a lo largo de la tangente hasta su interseccion con el eje
“x", y se@ toma la figuiente aproximacién, continuando esto hasta que

los valores de Xi esten suficientemente cercanos entre si © el valor
da la funcidn sea practicamente igual a cero. El algoritmo para

método es descrito a continuacidn:

el

a)Definier la funcidn &« i1guala- a cerp
fix) =0

b)Dar aproximacidn inicial de xo = x
¢)Evaluar fix)

d)Si errar <= tolerancia entonces (h) y en caso contrario
continuar.

e)Evaluar la f' (x)
f)Calcular nueva aproximacién con:

xnot ® xn ~ —LAX0) 3.1

£ txn)’

&)Regresar a (d)
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AIFain del algaritmo.

La gran ventaja de este método es que es de los que mas rapido
canverge, pero el inconveniente de tenec gue conocer y
derivada de la funcién.

evaluar 1la

El diagrama de flujo y la explicacidn qratica se observan en  1a
fig 3.1.

3.2.2 METODO DE INTERPOLACION LINEAL

Este método se utiliza por la senciller y rapidez que tiene. En
el se supone gque la funcién es lineal sohre un intervalo (x,xz)
donde las funcidnes fixt) y fixz) son contrarias de signo, de l1a

figura 3.2 sse observan los triangulos semejantes, de donde se
obtiena:

f(x2) (xz=x1)
fir)=fixe}

x» w Xz -

de donde se obtiene la nueva aproximacidén y sSe interpola nuevamante
los valores en los cuales la funcidom cambki1a de signo.para hallar
la nueva aproximacién hasta llegar a la tolerinc:a. El algoritmo es el
siguiente:z

a)lgualar la funcién a cero.

b)Dar anroximaciénes iniciales de x3 y xz, calculanco la funcion
-en @stos puntos.

c)Calcular xa con (3.2)
d)Si fixa)<= tolerancia (h) sino (e)

@)S1 f(x3) f(x1) =0 entonces x2 = X3 SN0 %1 = X2
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g}Evaluar nuevamente xa repetir (d)
R)tin algoritmo.

3.2.3 METODO DE MULLER

E1 método de Miller, es un mé¢todo que es una generalizacidn del
método de Interpolacidén lineal, puesto Qque la interpolacion gue
utiliza es cuadriatica en lugar de lineal. Se hace que un polinédmio de
segundo grado encaj)e en tres puntos cercanos a la ralz( xo, X1,X2 ) Yy
evaluando la funcién en estos, de esto se encuantran con cantidades
auxiliares los valores de una eBcuacidn cuadritica, la cual se utiliza
para dar una mejor aproximacian de la ratz. La explicacidn se hace en
base al trabajo desarrollado por Wang-Henke.

a)Definir la funcidn e igualar a cero
b)Tener las Aproximacidnes Xo,Xi,xI, X = X2
c)Evaluar f(x) , si f(x)<= aerror (q), de lop contrario seguir.

d)Encontrar las cantidades auxiliares b&,c,d y evaluar la
ecuacion cuadraticas

kK =3, as = 22T X0
Xt ~ Xo

b = filxk=dak—1® — fUxkez} (1 + ck-127 + flxkes) (1 + 2dk-s)
¢ = fixk-addk—s = f(xk-z){1 + dk-1} + fixk-1)

Se & > O tomar el signo mas, en caso contrario si b < O  tomar

el siono menos, si & = 0 es 1ndiferente,
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o = —2f {xk-1) C(l+dk-s)

2 2 b A txk- 1okt Ltk te
e)Evaluar la nueva aproximacién can:
Xk = xk-g + (xk-g = Xk-2)dx
f)Regresar al paso ()
Q)Fin del algortimo.

Este método tiene la ventaja que no se necesi1ta conocer. la
derivada y requiera pocas iteraciones. £1 diagrama de tflujo y la

representacidn gratica del método se presentan en la fig. 3.3

3.3 LENGUAJE DE PROGRAMACION*"*®

Como se recuerda se a visto que el uso de 1a computadora ha
simpliticado y promovido el uso de estos métodos. Perc el tener
adecuados lenguajes de programacidn es tan importante como lo son  tas
algoraitmos en si{, puesto aque se pusden optimizar, incrementarr,
actualizar, detectar errores v tener una gran precisién. par lo oue es
necesario elegir un lenquaje adecuado.

3.3.1 JUSTIFICACION

Entre los lenguajes disponibles (BASIC, FORTKAN, FPASLAL, C.
etc), se eligio Pascal, debido a que esta siendo ampliamente utilizado
en ciencias, por lo tuerte tipeteado, estructuracion que gan una tac:l
comprensién, gran precisién y  extensa avuga para detectar
errares.atemas de poder ser moditficable y por el uso de unidades
(TPUY, no limitan el tamafio del programa y pueden ser utililzadas Dara
diversos programas. Se realizo la cocificacisn en luroo Pascal v S.b,
de los métodos.
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CAPITULO 4

RESULTADOS.

" Pensar es vivir

Cicerén




4.1 RESULTADOS

Despues de conocer las caractérlsticas de los metodos de
seleccionados, se procedera a afectuar una sarie de problemas
numericos, para observar el comportamiento de estos para diversos
sistemas, variando para cada ejemplo diteréntes parametros y
utilizando los dos simuladores que se programaron.

Ejemplo 1 se obtendra la etapa &ptima de alimentacion de
acuerdo al critério de mixima recuperacion de los componsntes clave vy
para esta etapa éptima se tendran:

alPerf(l de liquido y vapor vs namero de etapas
b)Parfil de temperaturas vs numero de etapas.
c)Pertf{l de concentracidnes ve numero de etapas.

wiendo los parametros fijos: condicidn térmica de alimentacion,
namero de componentes, namero de etapas tedricas, tipa - de

. ites clave y fraccidnes mal en alimentacién. El
problema que servira de ejemplo es el siguiente:

Se tiene una awzcla de hidrocarburos para destilarse en una
columna simple. Los componentes de esta son:

Componente: Alimentacion Clbmol/herl:
Ca 160
Cz 370
C» 240
Ce 25
Cs 5
la alimentacién entra a una temperatura de 105 °F. Se desea separar

el etano del propano , para ello se opera la columna a 400 psia,
wsta consta de 13 etapas teéoricas (incluyenda un rehervidor y
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condensador parciales), la alimentando esta en la etapa 7. Se manejan
1000 lbmol/hr de reflujo a la torre y obteniendose 3S30 1lbmol/hr .de
destilado. N

Ejemplo 23 Aqui se observaran para una mezcla definida como
afectan el tipo de condensador. Esto se evaluara para una etapa de
alimentacion, retlajo, namera de etapas tedricas y condiciénes de
alimentacion fijos obteniendo los puntos (a) y (b) del ajemplo 1,
asi como los % de recuperacién de los componentes clave y cargas
térmicas. Las variables que se modifican we ven en la tabla 4.1

Prablema: Parametros Variables.
2a g @ (0,1), condensador parcial
2h @ & (0,1), condensador total
2c 9 = 1 , -condensador parcial
2d @ = 1, condensador total

TABLA 4.1 Parimetros variables ejemplo 2

El enunciado para el (2a) es: Se tiene .una columna de
destilacién, la cual consta de 14 etapas tedricas (condenzador
rehervador  parcial ancluidas) y una alimentacion parcialmente
vaporizada, la cual tiens una temperatura de 225 °F y esta comspuesta
de:

Componentea: Alimentacién Clbmol/hrlsz
€z 3
Cs 20
n-Ce 37
n-Cs . 35
n-Co 5
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se obtienen 22.4 lbmol/hr de destilado , teniendo un reflujo de 154.3
lbmol/hr. La presién en la tarre y en la alimentacidn es de 250 psia.
La etapa de alimentacién e= la intermedia con respectc al método
riguroso. Los componentes clave son el Propano y &1 nvButano.

Para el (2b), solo cambia el tipo de condensadar utilizado por
uno total.

En el caso de (2c), =e tiene 1la misma mezcla con igual
coamposicidén pero se alimenta con un liquido saturado, se tienen 17
wtapas incluyendo un rehervidor y candensador parcialj la presian de
operacidén es de 250 psia; sa tiene un flujo de destilado de 23
ibmol/hr, un reflujo de 150 lbmol/hr y etapa de alimentacion
intermedia.

Para (2d) se tienen iguales condiciones pero el condensador es
total.

Ejemplo 3: Aqui se considera una mezcla con un gran ndmero de
componentes para ver el efecto que tienen esto en los métndos y se
tienen fijos: ndmero de etapas, etapa de alimentacion, reflujo, tipo
de condensador y condicidnes de alimentacion. El enunciado es el
siguienta:

Se tienen una mezcla compuesta por 11 componentes con  la
siguiente composicisn:

Componentes Alimentacien C1bmol/hrl:
CHe 2.0
CaHs 10.0
CaHo &.0
CaHe 12.5
i-Ce 3.5
n-Ce 15.0
n-Cs 15.2
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n-Co 11.3

n-Cz 9.0
n-Ce 8.5
400 7.0

se destilan 31.6 lbmol/hr y refléjan 63.2 1bmol/hr. La alimentacion
esta en su punto de burbuja, condensadar parcial, presién de 1la
columna y alimentacidn de 300 psia, némero de etapas: 12, etapa de
alimentacién:S. Se dasea separar la mayor cantidad de fropanc del
i-Butano.

Se debe da tener en cuenta que la forma de nuaerar las etapas
por los dos métodos es inversa y o8 resultados se presentan de
acuerdo a la forma de nemerar del método corto.

75




Solucidn ejumpl’n 1z

Sa wusaron los dos simuladores para obtener resul tados
modificando solamente la etapa de alimentacidn y escoger de acuerdo al
critério 1la etapa optima. La tabla 4.2 muestra los resultados
obtenidaos para aguellas etapas donde los métodos convergen

Alimentacion Maeloda Corteo. Metodo Riguroso.
% rec L.C |w rec F.C % rec L.C. [% reg P. &
04,00 e4. 20
o7.28 v7.00
$7.727 ©e. 28
o7.87 ° 8

vevausuw

97,70 ce

07.21 ve. 74
vs. 20 va. e
04, Se o, 11

TABLA 4.2 % de recuperacidn para componentes clave.

De la tabla 4.2 we observa que las dos wmétodos muestran
diferentes etapas Optimas para la alimentacién. Para el método corta
la etapa 9 (equivale a la etapa 5 del m¥todo riguroso) y para el
modtodo riguroso indica como la etapa éptima a la 6. Esto de acuerdo al
critério que escojimos para seleccionar la etapa optima. Se obaerva
mAs clarasente 8n la grafica 4.1 y 4.2 para 1la recuperacién de los
clave ligéro y penado.

Las temparaturas terminales obtenidas por ambos métodos para
la etapa optima asi como los resultados de distribucién da
componentes, cargas térmicas, flujos de vapor y liquido y temperaturas
por plato en las siguientes tablas y graficas.

Tempergiyra rlato MelLodo cortoc Metodo Riguroso.
Domo t4. 930 14, 708
Alimentacion 106. 048 o3.008
Fondos ¢ 101,428 162,176

TABLA 4.3 Temperaturas terminiles.
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Lado

M. CORTO

M. AIOUROSO

t1do. co0o 130, 900D
2ce. 0037 mas. co20
. 1029 «.2872
©.o0008 ©.0002
o.gooo ©.a000

TABLA 4.4 Distribucion de componentes.

Matode abstCondensador: cbatRehervidor):
Slushre Blushe

Corta 5,02Z,842. 63 3,276.242.78

Algurow 4.9d1. 092, a0 8.220,2087.a0

TABLA 4.9 Cargas Térmicas .

ctopa: ¥lujo de Vapor: Flujo de Liguidos

M. Corlo: |[M Rigufomwo: M., Garto: |M.Riguroeo
1 580,00 830, 0O oD, O3
z 520,05 1320, 05 o70.18
2 1520.03 1300. 18 2t1a.090
Y 1320.93 1444.83 800, 00
L] 1520,05 1390, OB o3
< 728.49 1848, O TOR. 17
k4 72e.093 822,10 .00, 0O
- 724,03 SIP. 80 847.95
L4 72e.05 S47.33 23,74
10 720.63 508. 78 o08. as 2o, 7?2
11 7z8.03 339,71 ops., a3 83,48
a 728.03 BdR. 47 ove 80. $O
19 728.083 Bo0. 10 270.00 270,00

TABLA 4.8 Pertiles de Vapor y Liquido.
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Temperatura (V1
M. Riguroes

"
-
3
v

te. 70
33,78
ap, an
65. 40
sa. &
8. 350
119, 20
120. 16
138,30
Leqa.ax
180, €0
135, 41
102, 1

vesaasONe

TABLA 4.7 Pertil de Temperatura.
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Solucidén ajemp

lo 2:

Se alimentaron las condiciénes dadas a los simuladores
obtuva los siguientes resultados:

Prablem
20 2b 2c zd
Ne 5 s ° s
HET 14 16 17 7
Nt a . ° °
L 100 100 100 t00
D 22.0 22. 4 2 9
L‘/D c. 9274 a3, 8274 a.8217 a,3247
Q to,1) 0,1} 1 .
{V/7) O, 420 O, 12O o -]
TABLA 4.8 Condiciénes generales.
Meilodo corto
pte aa 20 2c za
u rec, C.L. 5. PP P, 28 e?.20 Pa. 01
» rec. C.P, . PL oe. 53 P8. 58 °8.37
Yomp Plato®r
Bomo 1o, 041 121. 930 0o, sa7
Alimenlac. LB, 471 z07.702 208,082
Fondo 273,772 270.p@1 R?0, 774 276.308
vomp atim. °r| 223.000 223.000 219,080
Qe P79100. O PA3770. 10 o3 PAIRLE7 . IO
Qar 13 a47%. 04 | 4000802, 1 8 124801 4.80{(£12724.20
condensador rarciat Total rarcial votal
TABLA 4.9 Resultados generales método corto.
bDestLitlado
Lt Zs o [ FY]
Etano 8, 0000 3, 0000 2, 0000 s, 0000
Propanoc 1P, 4977 v, o840 1P, 483088 10, 9813
n-Rutanc . 402D 0,387 O, 9493 0, a384
n=Fentano 0.000¢ <, Qg00R G, 0001 ©0,Q002
n-Hexano 0. 0000 ©. 0000 o, 0000 ©, 0000

TABLA 4.10 Distribucidn de componentes en el destilado.
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3 te:

2a 2 ad
£iano ©.0000 ©.0000| ©.o000 ©.0000
fropanc ©. sozs ©.P4a0] O.Dene o, asas
n-sutanc sa.8077 50,4048 | 80.4307 s24a.30610
n-Fentano 4. 0000 B4.0007 | me.0090 | ms.oope
n-Hexano - 3. 0000 s.0000 3. o000 5. 0000

TABLA 4.11 Distribucién de componentes sn fondos método corto.

¥iujos de Vapor

Zona:
on za Y ac =d

Enriquecedor 170,800 270, 009|172, 999172, OPP
Atimentacion AT, @PO 12, BPD ©. o000 a. o000
Agulnder 104.001 464,008 (272.0PP[172. DPOO

TABLA 4.12 Flujas de vapor por método corto.

Flujos de Liguido.

monai za FTY 3c 24

KEnriquecedor {104,200 [1680, 2P0 | 14P.000 | 149, POP

Alilmentacion| 8?.102| @7..02{100.000|200.000

Agotador 244.401(244. 401 |240.0p0|240. 00P
TABLA 4.13 Flujos de liquido por sétodo corto.

@l método riguroso se tiene:

Metode Riguroeo.

ta:

za 26 2¢ 2d
q fo, 1 <o, 5 1 il
[ 2} o.120 o.129 °
% rec C.L. ea. 20 o3, 76 c8.0m
% rec c.». e, 00 8. 78 o8, 93
vemp Plate °F
Bomo o712 4. BOe 119,851 ve. Bap
Alimentacion . 202 z07. 201 210. 200 211. 452
ronde 275. 751 275. Boo 277. 000 270. @57
Temp alim. °r 223, 000 223. 000 243, P80
abacac) e718a3. 2¢ [1000005. 72 @4u0n2. 42[1084257. 41
abutars 081656, 08 | 1085000, 87 |1180045,. 75| 11089814, 8¢
Condensador. parcial Total Parcial Total

TABLA 4.14 Resultados generales método rigurosa.
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Lot Destilada

‘2o EX) 2c 2d
Etane ®. 0000 s. 0000 38,0000 8. 0000
Propanc 1o, 08¢ 19.2493| 10,0183 19. 8807
n-sutane LIS PYTY 0. e500 0,08453 o, 488y
n-pentano ©.0002 ©.o0c03 ©.0001% ©.0002
n-Mexano o.o0000 0. 0000 o, 0000 o. 0000

TABLA 4.13Composicidn destilada por método riguroso.

N Fondow.

ponente: za zb 1o 3d
Ktano ©. 0000 o, 0000
rropanc a.abos o.se4s
n-autane 24. 8800 | mo.asns
n-Fentano 4. PPOT
n~Hexana s.0000| 3.0000

TABLA 4.16 Camposicion fondas -por métoda riguroso.

R ¥lujo de Vapor
Ftapa: wa ) 2c 2d

' o.00 an. 00 a.
2 wrd. 00 172,90 17z,
. ses. 73,90 Yy
- 105, 171.02 sez.
o 184, Lag, 00 470,
< 174 160,10 L7,
” 154, 154, 8a 1aa.
- 132. 148,20 138

o 197, 140, 902 tam.
(1.3 1EP, 00 140,93 132,
as 141, 230, 40 493,
R 144 138,22 138,
18 14d. P 138,78 1014,
14 14 157,43 103,
13 140 138, 42 106
18 143, 44 157,27 149,
1?2 Ebaaindaded 138.38 190, 77

TABLA 4.17 Flujos de Vapor por métado riguroso.



Flujoe de

flapa: Ligutdo
ia o 3e za
. 194,950 404, 00 490. 00 480, 00
2 1038, o8 142, 70 191. 00 108, 40
. 162, 84 Ls08, 28 148.02 AP, 42
- 147, 48 480, 28 L48. 00 ABOS, 14
o 140, 98 1014, 97 197. 40 A0, 43
<o 181, &7 142, 28 194,90 148, R0
k4 121.03 129, P4 120. 30 ARG, 48
- 207,29 214, 54 147. OO 123, 88
L4 209, d7 210, BO 229.808 2zp, 88
[1-3 2iA. 10 2B7. & 282,97
14 214,79 230. 22 280,98
P 217,45 asz. 71 2w, a2
18 288, dp zZhe. S5 240,70
14 z218, 52 z8D. 42 241,70
£ 20 - 294.27 240. a7
ta ?7. 40 ?77. a0 280. 838 xRS, 727
87 fmmee ——ene 77.00 27,00

TABLA 4.18 Flujos de Liquido por método riguroso.

Tamperaoturao
Etapa: v =
£ P4e, BO 410,88
2 120, 22
. 182, %0
.
a
-
k4
.
°
10
11
1z
tm
14
19
1.
.7 277.10

ABLA 6.30 Temperaturas por etapa seétodo riguroso.
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Perfil de temperaturas

q=0129 y Condensador Total

3001 — 5
4$ M Cato

250! -4
i MRigoo

20

Alr

10 -

100}

» 7 ] n 13 15

Numem de etpo

5
6 8 10 12 t4 16




Terrperctro F1

Perfil de temperaturas

q=1 y Condensador Parcial

300

——
i W Cato
| ———
i B-0-0-ah-m-0 MRiguso
T
200
P-4 cy‘.( /
150 4
/1
q
o 1 3 5 7 5 7
2 4 6 8 10 14 16



Terperctm [F]

-

Perfil de temperaturas

g=1 y Condensador Total

%0 —a—
M Cato
I-/x/, i} .
150 B-g14
100
= 7 1" 5 17
8 10 12 16




Fujo de Vopor hmal/hrl

Flujo de Vapor

q=0129 y Condensador Parcial

—_—
M Cato
—_—

MRigroso

200
‘\,\L - G
150 <3 -
NA
100
v 3 5 1 15
2476 8 w0 16




Flujo de Vepor tbmol/hr)

Flujo de Vapor

q = 0129 y Condensador Total
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q = 1 y Condensador Total
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Flujo de Liguido Bhmal/hrt

Flujo de Liquido

q = 0.129 y Condensador Parcial
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Flujo de Liquido thrmol/hel
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Solucién praoblema 3:

Despues de haber suministrado a la computadara los datos

anteriores para este ejemplo, se obtuvieran los
rasul tadoss

Soncepto Cantidad:

Ne 11

NET 12

NP 5 (W HOY
rresion 800 peia
q i

32 2 °

n 2

r 100

o 1.0

TABLA 4.20 Datos Generales

Teamp.Alimen. "
ae
ar B228085.47 7336406, 71
condenaador. Parciat rarcial

siguientes

TABLA 4.21 Resultados generales

A Deatitado: Frondoa:

N M. Corto [M.Rmiguroso| M. Corto [M=igurceo
Metanc 2.0000 Z. 0000 ©. 0000 Q. 0000
®tano ©. po0S ©.o000n . o028
Propilenc 5. 0108 ©.onop 0, 1593
Propanc 12,1024 o.v070 0. 5009
i-sutano ©.7729 2. 7277 2.0847
n-Butano ©o.8024 14,1077 13,0428
n-prentanc 0.0044 t3. 1050 15. 1020
r-Hexano ©.0000 t1.3000 11,3000
n-Heptano ©.cavo 2. aooo ©.0000
n-octano ©. 0000 8. 3000 @. 35000
<00 ©.0000 a. 0000 7.ao00 2. 0000

TABLA 4.22 Distribucidén de componentes
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Elapa: ¥lujo de vapor: Flujo de Liquido:
M., Corto IM.Riguroso| M. Gorto M. Riguroso
Y e, SC 4. a0 ou. 20 Se.20
z e, 8C ve. 80 o». 20 EER]
s ve.8c L3 aos. z0
- 4. ac a4, 02 o9, 20
5 ve. 8c ad. 54 o8, 20
) pe. 8C as5.7a 109,20
L4 pe.8C ca. ze 1053, 20
. 4. me s?.32 tas. z0 124,30
o 4. BC as. oo 153,20 123,40
o pe.ac 53,08 169,20 124,40
ts o4 0C oe.00 103,20 sto2.01
12 £4. uc Oe. 31 SB. 40 a8, 40

TABLA 4.23 Flujos de liquido y vapor

N Tempera tura (R1
Ktapa: M. Gorto |M.Riguromo
1 570. 140 B72.055
’ 2 6o4.0n3
s az4.180
a
s
a
?
.
°
10
e 703,048
1z »z3. 107 »2a,977

TABLA 4.24 Teaperaturas por etapas.

Las graficas de este problema se presentan a continuacién.
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‘CAPITULO 5

ANALISIS DE RESULTADOS.

* Cuando me decido a algo voy directo
al blanco'

Cardenal Richeleau. .




S.1 ANALISIS DE RESULTADOS. .

La mtapa optima sefialada por ambos métodas en base al ° critério
de mixima recuperacisn as diferente. Los perfiles de temperaturas y de
flujos para cada etapa dptima en los respectivos métodos, es parecida.
De lo cual se concluye que puede tomarse con reservas como una buena
aproximacién los métodos cortos.

Las temperaturas terminales calculadas por ambos métodos son
practicamente iguales & independientes del tipo de condensadar,
ncmero, clase de componentes asi como de la condiciédn térmica de 1la
alimentacisn. E1 error para las temperaturas terminales predichas por
el método corto y el riguroso es poco, Siendo mas apreciable en la
zona de alimentacidén, ( 3-13 %X ) y dando siempre una temperatura aenor
en el corto que el riguroso. Los porcentajes de recuperacién de los
clave tienen una ligera desviaciéon especialmente en los fondos.

Los perfiles de flujaos de vapor, liquida y temperatura del
método corto son bastante parecidos en los primeros y ultimos platos
da la columna, siendo mis en alimentaciones liquidas y con condensador
total.

Para las cargas térmicas se tiene una variacién coansiderable
(3-30%), debido a diferencias en las fracciones mol y en los flujos
internos.

fFara el caso de un gran ndmero de componantes, se tiene que los
raesultados de porcentajes de recuperacién y temperaturas terminales
tienen una leve diferencia, 1o cual s¢ debe a que las fracciones
calculadas en =1 método corto para calcular temperaturas de burbuja,
roclo y efectivas, se ven afectadas a medida que aumente el namero de
componentes en forma mas apreciable. En la temperatura de alimentacién
se nota la misma tendencia que en los problemas anteriores, solo gque

la diferencia aumenta considerablemente.
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En estos casos se observa el problema que causa la suposicien de
flujos molares constantes en las secciones de la columna y el no
' corregir por medio de un balance de enargla.

Como se observa los cialculos realizados por el sétodo corto son
satisfactorios principalmente en zonas terainales, condiciones de
alimentacién de liquido saturado, condensador total y con namero de
componentes reducido. No es recomendable para calculos precisos de
temperatura de alimentacién y cargas térmicas.
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CONCLUSTONES.

Como se ha visto se pueden utilizar los métados de grupa para
obtener un aproximado de ciertos parametros en las columnas de

destilacién, tal como temperaturas terminales y porcentajes de

recuperacisn asi como con v s an cargas térmicas y
tenperaturas de alimentacion

Se puede utilizar @l método general como hase para los métodos

rigurosos, p .que pi ta b supositiénes iniciales de
temperaturas y perfiles de flujo terainales.

Para al estudiante & el profesionista, se abre la pasibilidad de
usar estos métodos cortos, para entander la relacién que existe entre
algunas variables como son flujos molares constantes, temperatura de
alimentacisn, condicién térmica, etc. asi como el de obtener
rasultados rapidas y satisfactorios que anudados a la =xperiencia que
proporciona el uso de simuladorss con informacién general, rapida,
accesible y ficil de modificar dan una herramienta mas
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APENDLICES

Apéndice A ¢ Deduccidn &cuacién general Smith-Brinkley.
Apéndice B : Datos de constantes de equilibrio y entalpia.
Apendice C t Programas del método de Wang-Henke y meétodo de

.. Smith-Brinkley.



APENDICE A
DEDUCCION ECUACION GENERAL SH!TH-BRINH.éY . .
ta deduccién @s de acuerdo a 1a figura 2.1., todas las
ecuacisnes estan referidas a un componente t, aungue se omite por

simplicidad.

Escribiendo el balance de materiales alrededor de la etapa n+t
para obtener:

Liwzxnez + Vnyn = Lnstxner + Vnstynes
donde yn = Knyn y yms = Knetxnsa,
Lnezxnez + UnKnxn = Lnetxnea + VnetKnetxnes

dividiendo entre Ln+z y reacomodando términos:

KneaVnes . Lnet o KnVn

Trez e )¥ Y TG - = 0

Kres = [
considerando los flujos y las canstantes de equilibrio en cada seccién

.s® asumen constantes, si se desea utilizar las diferencias finitas,de

donde la ecuacidn en forma de operador:
[Ez— [—’é\i# 1]E+-—E!] Xn = 0
s [r—:--'—‘,‘f—-](i—nu.. =0
las dos ralices se representan por S$1 y Sz
s KLy sz =100
la solucién es:

xn = catSn" + cz
Al



donde el subindice n se refiera a cualquier eaetapa arriba de la
atapa inénrmedia de alimentacién. Cambiando el subindice n por 1 para
denotar ®1 factor de agotamiento en la seccién superior para cualquier
componente, se reescribe la scuacién camo:

xn = celSm" + c2 . tA-1a)
y analogamente para la seccién infarior:

xm = cs(sm™ + co (A~2a)
estas ecuacidnes relacionan las concentracisnes liquidas para

cualquier componente con la etapa.

Para eliminar de (A-1a) las canstantes, se tiene que para
cualquier componentes
VNyN = DyN + RDyn = (1+R)Dyn
y por definicidns
Dyn = (1-f)A

donde A la cantidad total del componente qQue entra a la
columna.Entonces:
.U u-na -
m VN
(1+R) (1-/1A
xN =
N

aubstituyendo xN en (Al-—-a) resulta:

(l‘R):l-/)A = e (5™ + c2 (A-1b?
y una expresién para xn-1 se obtiene de un balance alrededor de

la etapa Nf

LNxn VNN LN+ g XNer
YN T NS Y TNt V-1
donde: LN+1XNet = Sxn + RDyn
y Qe = SXn
Vn
D= TR
entoncess

LN+XNet = Qe +

VnyN
A2

R
1 +R



substituyendo par xn ,yR y LNsaxnss  en el balance - alrededor de la
etapa N y omitiendo los subindices en los términas de flujo da:

Q-£1A L _ _ _vas
YN = —7 [v(toR) + -] (}HR) RV =7 ]

substituyendo por xn-1 &n (A-la), da:

xn-e @ 2"—’—)“—[ V4R + B (14R) - RY - 332 tA-1c)
s

rastando (A~1b) de (A-1c) y resolviendo para ¢ das

{(1-/YACIL/K) (1+R)~RV-VQe/(1-/) 1
kv isaNTt - snM)

ce =

La constante cz se expresa en términos de ci1 y rearreglanda (A-ib)t

ca = (4+R) (1-/0A c1sn®

KV
susbtituyendo cz y c1 &n (A-1a) da la ecuacién pera la seccion

superior de la columnas

(1=£) (L/K) (1+R)~RV=-Vas./(1-/) _ (snaN —sn™
KV (Snl— saM" %) tA-3)

- (14R)(1—!)R

y usando un procedimiento similar para eliminar cs y ce de {(R-2a),para

’n =

un componente dado,

Lixs = R°Bxm + Skxsz + Bxm
y por definicién:

/A = Sgxsx + Bxm
entoncess:

Lixs = R‘'Bxa +fA
definiendo

Q= axg
y da un bhalance de materiales:

SEXSE

Bxw = H.—-&Am .

A3



y de esto:
{1+R") fA

= tTagRIa

substituyendo por x1 #n (A-2a) y suponienda derrame molar constante

tambien en la zona de agotamiento (L'), da:
R . -
(l": )IA‘ - ceSm + ce {A-20)
abteniendo una expresién para xz por medio de un balanca alrededor
1a etapa 1.
Viys , Lixs Voye

x = Lz L2

dande
Voyo = F'yr+ R'Bxms = qra + E##‘-

Ke C1+R")fA
yo o= kaxw = T+gR LT

la siguiente expresién para xz se obtiene despues de omitir
subindices de la etapa:

ey w1228 [K'\)‘(nm + LOGR) — ‘:___“’3""9 L
L' ¥ (14gR")

- L'Ru—g)]
substituyendo por xz en (A-2a), resulta:
(1-f)A

L2 (1+gR") R
= cal{Sm)” + ca tA-2c)

rastando (A-2b) de (A-2c) y resolvienda cz en términos de ces

FALK 'V (1+R}-L "R’ (1-g)-L ' (i+gR'Igr://
L F(Sm® - Sm) (140R")

s =

la ecuaciédn (A-2b) se rearragla para expresar ¢4 en términos de ca:

(1 + R)fA

G4 = T FgRICT casSm

A4

de

[K'V'(nm + L' (14R) — L'R°(1-g) — W]



substituyendo ce en (A-2a)
xm = ca(Sm” — Sm) +

substituyendo ca y cancelando Sm en el primer término para dar la
siguiente ecuacién para la zona de agotamiento:

FALK V' (14R) = L°R(1-g) — L' (1+gR’)qr’/f1
L ®(1+gR*) (Sm—1)

(1+4R°) fA _
* R h-m

la ®cuacién para tada la columna se obtiene combinando (A-3) y (A9

xm = (sm™ -1

con un halance alrededor de la etapa de alimentacion:
Vays + Luezxmsz + Fyr = VUneryMez + La+iXndeg
donde se suponen constantes dentro ‘de cada seccion los flujos y ademas

Que XMit = yues/Kues

et

Viym + Lxm + Fyr = Vym + i

los subindices en la stapa de alimentacién K sera retenido hasta que
la decisién se realice de considerarla K & K*

Las ym+s1 pueden ser sliminadas por un balance en cada seccion
VNyLNs1y,Vies ¥y Lmez ¥ recordando ques

R
TR VNN

(1 + R)Q1 A
y U TE LTI L N

cambiandno por ym+1 ©en un balance en la etapa de alimentacion Yy

LNeaxnes = Quft &

remplazando Fyr con qr da:

L ¢1-£)A
TRMTCTT

V'yw + grA = (1~f)A — qsA + +

LL'xMez  _ L°QuA
KuvaV +%
AS



Usando yu=K’'xM y {A-8) , para substituir por yx y (A~3),para cambar
Por xMeada 1a siguiente acuacion para tooda la columnag

KOV SALK Y (L+RI L RI1~9)~qrL‘ (1+gR" I /£
L 2 (14gR" ) (Sm=1)

KV (IR I /A - - Lit1-5p L qeA
pra e A A A At

smM -1y

_ LLU1-f)AL LL/K) (1R ~RV-Vas / 11~/
Kaaa tKV® (SpN = sa™7 Y
LU (L+R) C1-f)A
KmeakY 2

“ezd
'

tsn™-s

simplificando ssta ecuacidn, se tiens la forma final de 1la ecuacion
(2.4

= BE7) + RE1 - Sn)_+_qeeSR ¥ _~gh) v ngrshl Mu-se)
(1=80" ") 4R U1-Sn) +nBR ™ (1esh ™ Hm%fgﬁras: N ™ (1-8m)

f

(2,43

Ab



APENDICE B
DATOS DE CONSTANTES DE EQUILIBRIO Y ENTALPIA

A continuacidn se dan los datos de entalpia y de constanes de
equilibrio utilizados,asi como su torma polinomial y limites de
usa. (Estos datos tfueron tomados de la referéncia (181 y £221)

Ki = o + T + i T+ 618

Hvi= AL + BiT + CiT* T =2°F
Muim au + DT + cb? H C[=1Btu/lb-mol

Presion : 400psia
Temperatura : 0 °F a 300 °F

Especie ol e ri St
Ct 4.35 2.542x107F -2.0x10  8.333x16°,
Cz 0.465 B.183x10_ ) 2.25x10 ~2.333x10” 0
Cs 0.15 2.383x1077 2.35x1077 -~2.333x1077
n—Ce 0.0375 5.725x10_ 1.073x10_ -2.5x10_]
n-Cs 0.0105 2.692x10 2.55x%10 1.108x10
Especie A Bi Co ai bt ci X 10"
Cs 1604 9.375 1.782x107° 0 14,17 -1.782
= 4661 15.54 3.341x10™" 0 16.34  3.341
Cs 5070 26.54 O _» o 22.78 4.899
n-Ca 5231 33.90 $.612x1077 0 3I1.97  5.812
n-Co -S411 42.09 B.017x10 0 39.68 B.017
Presidn : 250psia
Temperatura : 50 °F a 330 °F
" ‘. ] o
Especie o (310 rixio Six10
Cz 1.665 -1.5%0 73.5 -3.00
Cs 0.840 -46.6 A42.4 ~3.033
n-Cae ~0.177 49.50 ~8.15 2.22
n-Cs ~0.0879 17.70 0.2031 1,310
n-Cs 0.0930 2.692 10.37 -0.13%0




Espacie AL Bt Cux1o® ai be cux10®
Cz 8310 13.20 0.602 6120  9.35 1.50
Cs 11950 12.35 2.2.0 3620 40.5  -1.32
n—Ca 16550 9.01 3.780 6280 25.0 a.65
n-Cs 19200 29.50 0.720 &840 38.5 2.52
n-Ca 22000 37.00 [ 7920  43.5 3.02
forma polinomial:
Wi/ moal + AT ¢ T+ ET
W0t = a e BT+ G T t=31°R
M 72 = oal + BT + Tt H [=1Btu/ib-mol
Prasidn T 400psia
Temwperatura : Reportados en Chem Eng Prog 44:37(1928)

Especie aix10? aLx10° rux10® 52107
CHe 32.718139  —9.6951405 6.9229334  -A7.361298
CzHe -9.8400210 &7.545943  —37.459290 -9.0732459
CaHe -25.098770 102.39287 ~75.221710 153.84709
CaHe ~14.512474  S53.5638924 -5.3051604 -173.58329
i-CaHio -18.967651  61.239667 -17.891649 -90.855512
n-CeMto  —-14.181715  36.866353 16.521412  -248.23843
n—Cshsz -7.543390 2.0584231  59.138344  —A13.12409
n-CaHse 1.150691% ~33.885839 97.795801  -542.35941
n—CrHis 5.5692758 -50.705947  112.17338 ~574.89350
n—CeHsn 7.1718400 —52.408530 103.72034 -494. 46551
400 2.%276960 —17.311330 IILH02879  -126.25039

B2



Especic A Bx10 cx10®
CHe =17.899210 1.7395763 -3.7594144
CzHs —-8.4857000 1.42B65636 —1.94985601
CaHo -12.427900 1.8834452 ~2.4839140
CaHe =14.5000560 1.9802223 -2.9048837
1=CeHio -14.3334050 2.1418650 -3.14746209
n~CaMio -20.298110 2.3005743  -3.8663417
n-CsHiz -24.371540 2.5634200 —-4.64994694
n-CaHie -23.870410 2. 46768089 -4,4197793
n~C7Hio -25.314530 2.8244389 -4.5418718
n-CeHie -22.235050 2.8478429 -35.8850819
400 ~-203.32192 & 3932857 -21.611909
Especie a bx10 ex10®
CHe 44.435874 501.0455%9 7.3207219
CzHe 61.334520 569, 73430 11.948654
CsHo 71.828480 658.55130 11.2995a5
CsHe B1.795%910 389.91919 36.470900
i-CaHio 147.45414 ~1185.2942 152.87778
n-CeHio 152. 66798 -1183. 4842 146.64125
n-CsHuz 128.90152 2.0509403 &£4.501496
n-CaHie 8%.834950 1522.3917 —34.018595
n-C7Hs 94.682620 1479.5387 -19.105299
n-CaHis 106.32806 1328.3949 1.6230737
400 72.328140 1893.3822 -59.003314
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