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CAPITULO I

INTRODUCCION,

El propdsito de la siguiente tesis, es el desarrollo de una serie de programas, basados
en modificaciones del método theta de convergencia, con el fin de simular columnas
de destilacidén  con diferentes grados de complejidad y sistemas de columnas de
destilacién interconectadas, quedando la posibilidad de incorporar estos programas en

un futuro a un simutador de procesos para la universidad La Salle.

Se pretende ante todo, tener una versatilidad de opciones y lograr la creacién de un
sistema abierto, en ¢l cual el usuario tenga la oportunidad de crear cualquier tipo de
configuracién de torres (s), tipos de entradas y sus respectivas localizaciones al igual
que las extracciones, pérdidas de calor, tipo de condensador, presiones en cada elapa,
etc. y sin embargo, no se necesitard introducic datos no bdsicos como lo son las
condiciones térmicas de las alimenlaciones y los perfiles iniciales de flujos y
temperaturas, ya que cada programa cuenta con un tipo de inicializacidn que podrd adn
asi, ser modificada para que el usuario pucda introducir sus propios perfiles de flujos y
temperaturas. con esto se podrdé obtener una mas rdpida convergencia ¢ se podrd
resoiver problemas que necesiten un estimado especial de flujos de vapor, flujos de
liquidos, perfiles de temperaturas y composiciones en ambas fases.Por otra parte, es el
usuario el encargado de crear las subrutinas de datos de equilibrio y entalpias del
liquido y del vapor, con lo que cste simulador quedard abierto a cualgier sistema de
estudio, inclusive sistemas no ideales, donde los datos de equilibrio y entalpias son

funcién de la temperatura, presién y composiciones en ambas fases.

El equipo usado fue una computadora PS Hewlett-Packard del centro de cdmputo de la

universidad La Salle y el lenguaje usado fue BASIC.



PRINCIPIOS FUNDAMENTALES EMPLEADOS EN EL DISENO DE
COLUNMNAS DE DESTILACION.

Por resolucién de una columna de destilacién se entiende el encontrar la solucién de los
balances de maleria y energfa en el equilibrio. Aquf no se hacen consideraciones de la
dindmica del proceso ni de los fenémenos de transporte; razén por la cual, no se
utilizan la geometria ni las eficiencias de platos; las variables involucradas son los
perfiles de temperaturas, flujos de liquido, flujes de vapor, composiciones en ambas
fases, condiciones térmicas y extracciones, con un ndmero determinado de grados de
libertad que serdn las variables a especificar.

Una vez alcanzadz la solucidn se deben cumplir las siguientes condiciones:

L. Relaciones de equilibrio.
2. Balances de masa global y por componente.
3. Balance global de energla.

A continuacidén se considerardn los pricipios bisicos. referentes al primer punto, los dos
restanfes podrdn ser reacomodados segin el método de resolucién elegido y serdn
detalladamente analizados en los siguientes capftulos, para ser titiles al método theta en
cuestion.

BASES DE EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR.
En un sistema dado consistente en dos fases, una Ifquida y otra vapor, se deben cumplir

fas siguientes condiciones:

1 La presidn en la fase vapor es igual a la presion en la fase l{quida.
2) La temperatura en la fase vapor es igual a la temperatura en la fase liquida.
3) La tendencia al escape de la fase lfquida a la fase vapor de cualquier

‘componente cs igual a la tendencia al escape del mismo componente de 1a fase vapor a

Ia fase liquida.

Estas condiciones pueden establecerse como:



=Tl
pY=pl
v=f
En donde :
=10 ¥} y Mi=Pyi@i
f‘i-—-: Fugacidad del componente i en el lquido,
("-’li= Fugacidad del compenente i puro evaluado a Ty P.
¥ {= Coeficiente de actividad del componente i en 1a solucién.
f¥i= Fugacidad del componente i en €l vapor.

({) i= Coeficiente de fugacidad del componente i en la mezela de gases.

Y estdn definidas de la siguiente manera;

oL 5 5 p {m
f, = P, EXP =L P
i 1 Qi [EPS RT ¢ ]

- real - jdeal -£
8, -G, =G1=RTinT'i

Dondez.

PS;= Presién de saturacién del componente i.

(Osi——- Coeficiente de fugacidad del componente i a la saturacidn.

Gj=Energia libre de Gibbs.

Partiendo de la ecuacién f¥;=tl{ se obtiene que las coristantes de cquilibrio vienen

dadas por: oL
k- W € 74
P (@1



Casos especiales:
- Si la solucidn lfquida es ideal )"i=1.

- Si la solucidn Ifquida es ideal y estanios cerca de la presién de saturacién:

P S 08
Ti ~ : Pi i

EXP —— dP nm— l - Ki S e——————
[ gps Ri ] Ppi

Si se consideran gases y l{quidos ideales:

Ki = et

CALCULO DE TEMPERATURAS DE BURBUJA Y DE ROCIO.

v
[ *
T
zi F >
[
—— !
x

F=V+L )
FZj=Vyj+Lx; @

Utilizando las ecuaciones mencionadas arriba, se obtiene:



Xi o= — 4
[1+(ki-1) %13

(3) -

Yi = KiXi ()

En la ecuacién (3) se tiene que la variable V/F toma el valor de 1.0 para los puntos de
rocio y para los puntos de burbuja toma el valor de 0.0. En casos ideales solo hay una
variable que es la temperatura y en casos no ideates las composiciones deben resolverse

por sustitucidn direcla normalizando o sea:

: Xi
Xi & ot Yi 5 e
Zxi 3y
Se cligid la siguienie funcidn error, ‘debido a que con clla se abservé una convergencia

mas ripida en varios ejemplos:

Fur = Log H_o_
2 i 0

Esta funcién error se puede resolver por medio de un método iterativo como lo es el
método de Newton de primer orden, Ia secuencia de cdlculo es:

- Dar condiciones ideales y suponer una temperatura.

- Calcular las constantes de equilibrio.

- Calcular la derivada de las conslantes de equilibrio con respecto a ia
variable (1/T).

- Caleular la funcidn error por medio de las ecuaciones (3) y (4). '

- Si-se cumple la funcidn errer entonces la temperatura s la correcta, si no es

asi entonces:



Calcular una nueva temperatura por medie de:

=T dFun

ot e - T+ Fun

Normalizar las composiciones (solo en constantes de equilibrio no ideales):

1

N | vy -1
. ZXi ZYi

ir al segundo inciso.

CALCULO DE UN FLASH ISOTERMICO.

E! nombre de Flash Isotérmicose asigna cemunmente a un sistema similar al de la

figura anterior, pero con la diferencia de que las variables especificadas son la

temperatura y la presidn de salida; quedando de incdgaita cn este caso la relacién V/F.

Las ecuaciones {3) y {4) siguen siendo vdlidas para describir el proceso, por lo tanto, la

funcidn error anterior también es védlida; pero ahora s¢ derivard con respecto a la

relacidn V/F y la secuencia de cdleulo queda de la siguiente manera:

Dar las condiciones iniciales y suponer una relacién V/F.
Calcular las constantes de equilibrio.

Calcular Jas composiciones en las dos fases por medio de las ecuaciones (3)

Calcular las derivadas de las compasiciones con respecto a la variable V/F,
Calcular la funcidn error.
Si la funcidn error se cumple, la relacién V/F es correcta, si no:

Caleular la nueva relacion V/F por medio de:



[1] . [1] . __Fun__
F il F n dFan
d( F)

- S$i son constantes de equilibrio no ideales ir al segundo inciso, si no es asi,

ir al tercer inciso.

ANALISIS DE GRADOS DE LIBERTAD EN
COLUMNAS DE DESTILACION,
En el andlisis de cualquier sistema, es indispensable conocer los grados de libertad del
mismo, lo cual se define como el nimero de variables ‘necesarias que deben
especificarse para definir completamente un sistema, o sea:
Grados de libertad = Nimero de variables- Niimero de ecuaciones y restricciones
inherentes,

En una columna de destilacidn, las variables con las que un disefiador se enfrenta son:

- Temperaturas.

- Presiones.

- Concentraciones en cada flujo.
- Cantidades de cada flujo.

- Cargas Térmicas.

Las tres primeras variables son intensivas, o sea, independientes de la cantidad de
materia presente, no asf las otras dos que son exlensivas, 7

Las ecuaciones y restricciones independientes se dividen en:

- Balances de masa.

- Balances de energia,

- Distribucion de los componentes en las fases (constantes de eqi:ilibrio).

- Restricciones inherentes.



Las restricciones inherentes quedan ilustradas por medio del concepto de etapa tedrica
en donde el vapor saliente V; estd en equilibrio con el liquido saliente Lj por lo tanto es

inherente que:

%l =y

ANALISIS DE GRADOS DE LIBERTAD EN
COLUMNAS DE DESTILACION.
Para hacer un andlisis de los grados de libertad de una columna de destilacién, es
‘necesario separar cada uno de los elementos que l1a constituyen. Por gjemplo, para un

flujo en una fase se tiene:

F

— 1
L t

—_—— 1 T,P |
Zi i 1
- -4

Dorde el mimero de variables es:

- Presion 1
- Temperatura 1
- Flujo {cantidad) 1
- Composiciones c

Ecuaciones independientes:

- ' Xi=1 t

Por lo tanto el mimero de grados de libertad es:
NGL=1+1+14+C-1=C+2

Este es el ndmero de variables que especifican a un flujo cualquiera.



Flujo en dos fases:

ke

‘ ] -» vV Vi
! !
. | D j T [
Zr4 q '
! !
! 1 .
L Xi
——=d
Nimero de variables Numero de ccuaciones y restricciones
inherentes,
- 3 Flujos 3(C+2) - Balance de energfa 1
- Pérdida de calor 1 - Balance por componcenles C
- Relaciones de equilibrio C
- Inherentes™ 2
- Total 3C+#7 - Totl 2C+3

NGL= (3C+T7)-(2C+3) = C+4

Que son:

- Especificacidn de la alimentacién - CH2
- Presidn o temp. de salida 1
- Relacién V/IFo q. 1

"*T y P son iguales en L y V por estar en equilibrio,

Divisor de fTujo:

F
Zgy
q
rTA
L < 1 | A0
1 ¢ ’ 4
X1 L o Xps



Ntimero de variables : Numero de ccuaciones y restricciones
' inherentes,

- 3 Flujos ‘ 3(C+Y - Balance tola! de masa 1

< Pérdida de calor ! - Balance total de energla 1
i ’ ~PyTigualesen Ly D 2

- Composiciones fgualesen Fy L C-1
- Composicioncs igualesen Fy D C-1

- Total IC+7 - Total 2C+2

NGL=(3C+7)-(2C+2)=C+5

Que son:
- Especificaciones de la afimentacién. C+2
- Pérdida o ganancia de calor 1
- Relacidén L/D o LIF 1
- Presidn o temp. de salida 1
Condensador o rehervidor;
9%
- —~——
| 1
t i
I 1 oi
] |
! i
| M PR
o4
D
1 L X
N-1,1
X i Xgq BXB'I



Niimero de Variables Niimero de ecuaciones y restricciones

inherentes.
- J Flujos 3(C+2) - Balances por componenté C
-QroQe 1 - Relaciones de equilibrio c
- Balance total de energfa I
- T y P iguales en las salidas 2

- Total 3C+7 ~Total 2C+3

NGL= (3C+7)-(2C+3)= Ct4

Que son:

- Especificaciones de la alimentacién C+2
- Presidn de salida 1
- Temperatura de salidao Qro Qc 1

Cabe aclarar que si son condensadores o rehervidores totales Qc o Qr es igual a la en-
talpia de vaporizacidny la temperatura de salida es igual a la temperatura de burbuja
para el condensador y para el rehervidor es igual a la temperatura de racio.

Plato tedrico convencional:

Vs Li-1

- —— = ] Ty
1

/k?q
]

A
Lo e = _._._._._...._._,_...J

L

J



Niimero de variables

Nimero de ecuaciones y testricciones

inherentes.
- 4 Flujos 4(C+2) - Balances por componente o
- Pérdida de calor 1 - Relaciones de equilibrio 1
- Balance total de energfa 1
- Tigualen Vjy 1; 1
- Pigual en Vjy L 1
- Total 4C+9 - Total 2C+3
NGL= (4C+9)-(2C+3)= 2C+6
Que son:

Especificaciones de Vj+1 C+2
Especificaciones de Lj-1 C+2

Presidn en la etapa
Transferencia de calor en Ia etapa

Plato de alimentacion:




Nimero de variables

- 6 Flujos 6(C+2)
- Pérdida de calor t
- Total 6C+13

Nimero de ccuaciones y restricciones

inherentes

- Balances por componente C
- Relaciones de equilibrio c
- Balance total de energfa 1

-TyPigualesen Ly Vy 2

- Total 2C+3

NGL =(6C+13)-(2C+3)= 4C-+10

Que son:
- . Especificaciones de la alimentacién 1fquida C+2
- Especificaciones de la alimentacién vapor C+2
- Especificaciones de Vi | C+2
- Especificaciones de L. C+2
- Presi6n en la etapa 1
- Transferencia de calor en la etapa 1
Plato tedrico complejo:
\l\j L j-1
7<=
(il il el
FVJ } i, I
) i I .
F T L 1 L4
L3 el L4

LJ
Vi

14



Niimero de variables.

Niimero de ecuaciones y restricciones
inherentes.

- 8 Flujos 8(C+2) - Balances por componente C

- Pérdida de calor 1 - Relaciones de equilibrio Cc
- Balance total de energfa 1
-TyPigules en Vjy L4 2
- Ty P iguales en Vj y Svj 2
- Ty Piguales en Ljy SIj 2
- Comp. iguales en Vjy Svj  2(C-I)
- Comp. iguales en L y S; 2(C-9)

~Total ' 8C+17 - Total ac+5

NGL= (8C+17)-(4C+5) = 4C+12

Que son:

- Especificaciones de 1a alimentacién Iiquida  ~ C+2
- Especificaciones de la alimentacién vapor C+2
- Especificaciones de Vi | C+2
- Especificaciones de Lj_| C+2
- Flujo en Sl 1
- Flujo en Svj 1
- Transferencia de calor en fa etapa i
- Presién en la etapa 1



Secclén de una columna de platos convenclonales:

Yr |
1
2
: ¢
z N-3
N-2
N-1
__T_ l N
et Ly
Nimero de variables Niimero de ecuaciones y restricciones
inherentes.
~ N etapas tedricas NQ2C+6) - 2(N-1) Flujos interelementos comunes:
. 2(N-1)(C+2)
- Niimero de etapas 1
- Total 2NC+6N+1 - Total 2NC+4N-2C-4

NGL= 2NC+6N+1)-(2NC+4N-2C-4)= 2N+2C+5

Que son:

- Presién en cada etapa N
- Transferencia de calor en cada etapa N

- - Especificaciones de las alimentaciones al sistema  2(C+2)
- Niimero de etapas 1



Secclén de una columna de platos complejos:

Y T
i i > Su
Fli + 50
iz 2 * Syp
Fla S
e -
\
H‘u‘\
[~ —~——
Fun-1 =T > Sl
iLN—l > Sin-1
Fun R > Sw
LN 1 v SLN
Vi1 L
" Nilimiero de variables Ntimero de ecuaciones y restricciones
inherentes.
-- Etapas complejas N@E4C+12) - Flujos interelementos:  2(N-1)(C+2)
- Nimero de etapas 1
- Total 4NC+12N+1 - Total 2NC+4N-2C-4

NGL=(4NC-+ 12N+ 1)-(2NC+4N-2C-4) = 2NC+8N+2C+-§

 Que son:

17



Presién en cada etapa N

Transferencia de calor en cada ctapa N
Especificacion de alimentaciones 2N(C+2)
Flujo de salidas 2N
Especificaciones de las alimentaciones 2(C+2)
Nitimero de ctapas 1

Columna de destilacién convencional:

==




Niimero de variables Niimero de ecuaciones y restricciones

inherentes,
-« Condensador C+4 - 9 Flujos interelementos 9(C+2)
- Divisor de reflujo C+5
- (f-2) etapas 2€f-)+2C+5
- Etapa de alimentacién  4C+10
- N-(f+1) etapas 2(N-f+1)+2C+5
- Rehervidor C+4
- Total 2N+11C+27 - Total 9C+18
NGL= @N+11C+27)-(9C+18)= 2N+2C+9
Que son;

Presi6n en cada etapa (incluye al condensador y el rehervidor) N

Transferencia de calor en cada etapa N-2
Pérdida de calor y presién en el divisor de flujo 2
Nimero de ctapas 1
Localizacién del plato de alimentaci6n i
Especificacién de la alimentacién (lig. y vap.) 2(C+2)
Destilado total 3
Relacidn L1/D o Qr 1
Relacidn Dv7D o Q¢ i

19



C6Iumnn de destilucién compleja:




Nimero de variables: Niimero de ecuaciones y restricciones

inherentes.
- Condensador C+4 - 5 Flyjos interelementos 5(C+2)
- Divisor de flujo C+5
- Seccion de (N-2) etapas:
2C(N-2)+8(N-2)+2C+5
- Rehervidor C+4
- Total 2CN+8N+C+2 - Total SC+10

NGL =(2CN +8N+C+2)-(5C+10)= 2CN-+8N-4C-8

Que son:

- Presién en cada etapa (incl. cond. y rehervidor) N

- Transferencia de calor en cada etapa (N-2)

- Pérdida de calor y presidn en el divisor de flujo 2

- Especificacién de las alimentaciones (liq. y vap.) 2(N-2HC+2)
- Flujo de salida (lig. y vap.) 2(N-2)

- Destilado total 1

- Relacién L1/D o Qc 1

- Relacién DviD o Qr 1

- Numero de platos 1

21



CAPITULO IT

METODO THETA PARA TORRES DE
DESTILACION CONVENCIONALES

Planteamiento analitico.

El método theta de convergencia, fue desarrollado como un procedimiento de célculo
iterativo, en el cual las composiciones obtenidas de Ia iteracién anterior son corregidas
por medio de un multiplicador que se obtiene mediante un balance general de materia
en l1a columna, con esto es posible obtener un nuevo perfil de temperaturas que junto
con los balances de energfa plato por plato, nos permitirdn obtener nuévos perfiles de
flujos ifquidos ¥ flujos de vapor, mismos que serdn crtpleados en la siguiente iteracidn.
Los balances de masa por componentes ( que son utilizados para calcular los nuevos
flujos de liquides y de vapor por componentes y con estos las composiciones), son
reacomodados de forma tal que su solucidn pueda ser plantcada por medio de una
matriz tridiagonal, con lo cual se puede reducir ¢l tiempo de cdlculo y el espacio de
memoria necesaria para almacenar todos los datos,

El multiplicador en cuestién, denotado por la letra griega ©, es en si una medida de
que tan alejados nos encontramos de Ja solucidn del sistema; cuando la solucidn ha sido
alcanzada, ¢! valor del multiplicader es igual a la unidad, entoces no se producen .
cambios en las composiciones y por 10 tanto, los perfiles de temperaturas, flujos de
Hquidos y flujos de vapor quedan constantes y cumplen con los balances de materia y

de energfa, los cuales serdn tratados a continuacion.

22



Balances de masa y de encrgfa involucrados.

Condensador.
Q%
e
Va2 DV
1.
24 dV'l
N
Hay Hy
Y o
:H dti
1 hh‘
D=0, +0 ()
di = dvi + dli (2)
Se tiene que (Lt +D!) y Dv estidn en equilibrio, por lo tanto:
1 L
dvi _ 1 ; w17 = ke di
et o o despejando 113z 17§ BVR] dvi 3)
También se tiene que:
dvi dli 4
v C fop] @
Utilizando las ecuaciones (2) y (4) se obtiene;
bv K
14
dv, = ———+ _ di .
i (5)
B * Dy Ky o



Sustituyendo (5) en (3):
L

Yy, 3 ——
1i
DL + DV Kl'i

dj

Donde:
L

1
Ay 8
14
DL + Dv KU
Por lo tanto:

T = Ay

a1y

a2

Al,i es ¢l factor de absorcién del condensador; si este es tolal se tiene que Dv=0,
D=Dl y A j=L1/D, Si solo se cxtrae ¢l vapor como destilado se tienc que D=Dv y

Al'i=L]/(D‘K1|i).
Balance por compenente del condensador:

Uy = 1yt dvi o+ dld

- Sustituyendo (2) y (I1.2) en (6) y reordenando tenemos:

(At 1) iy, =0

Por medio del balance total de energfa sc obtiene:

[+ [
Qe = (H* DL)ié](HZi'hH)XH*' D <<“21'"11> Yoi
= j=1

©

@

ey

Que es 1a ecuacién necesaria para obtener el valor de la carga térmica del condensador.

24



La ecuacidn (7) puede quedar de la siguiente forma:
- ( A1i+ 1) di +'U"21 = -FV21
. (L3

Si se considera que la parte vapor de la alimentacién del plato mimero 2 entra
directamente al condensador,

Plato "J".
Vi Li-1
3 I l
v
FLiil . “ l .
Y3 . Y

En este planteamiento se considerard que en cada plato puede entrar una alimentaci6a.
Balance por componentes:

Vigsras * Vgen,s * Ryt Pl =g+ 1y 0

Ji
El factor de absorcién para el plato “j “viene dado por la expresién:

L
Ay =
\l:j K‘ﬁ (I1L.5)
De esto se deduce que;

i 7 A Yy @

Sustituyendo (2) en (1) y reordenando se obtiene;
Aj1,i V1,0 - (Aji+ 1) Vgt Vien,1 = -y - Pl

Con el fin de optimizar el proceso, se consideré que 1a alimentacidn vapor es introdu-
cida en el plato superior, por lo tanto se tiene:



Ay-1,1 Ve - (A.H” V3tV gen,1= - [Fv&ﬂ_i* FIJ‘I]
(IL6)

El balance total de masa y el balance total de energfa vienen dados por las siguientes
expresiones:

Hiet Vau P Py by *HE By

+h F, =H,V +hL -Q
e Vg TR L T Y p

)
Vogp s by #¥, =L, . -F - F
TR TN gy T Y @

Sustituyendo la ecuacién (4) en la (3) y reagrupando obtcnemos las siguientes
expresiones:

1
o [
g Gji" HJ+1.1) X5
i=1 .
[+
v £ ("J+1.1 - “.n) Yot
131
<
Lj-1 1 El (hj-l.'l - Hj+1,1) Xj-1,4

. .
H -H Y
§ (F3+1,1 J”-‘) Fya,i *
(L)}
h
ji:l (F-h J+1 1> Q’J ] -

-L

Donde:

Vip =¥y * Ly - F 31 (1.8

- F
T hy
Las ecuaciones (IL6), (IL.7) y (I1.8), son utilizadas desde j=2 hasta j=(ndmero de

platos-1), Qp representa la carga térmica (positiva si se le adiciona o viceversa), con el
fin de simular pérdidas de calor o calentadores y enfriadores interetapas.

%



Rehervidor,

W

LH-I \
-1 .
h,
H-1
By
Py
Balance por componente:
Vhe 0= Iy m
LN 8
N bi 0SCAQUE:  bi = pe—B AL
v M B ¥ i
Por o tanto:
B
5 pr——— Y bi = 1,
o TRl o i Ung
()
Sustituyendo (2) en (1) y reagrupando:
A1t W-1,4 ” (“m * 1) By, =0 aLs)
Por medio de un balance de energla en el rehervidor:
c c
=B g (hN—l,'i '“m) it ¥y £ (“N-x,r"u.i) i
i=1 i=1
© (L10)
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Una vez establecidos los balances de masa y energfa en la columna se tiene que las
ecuaciones (I1.3), (IL6) y (11.9) pueden ser establecidas en la siguiente forma matricial:

[~ -

-P-H 1 0 ] fes e 0

A'Ij -P2i 1 0 vee aee ves 0

. 0 0 Aepi Pray 1 0 0 0
A, =

1 0 0 0 Ay Pey 1 o 0

0 ‘ee aes ee 1] AN-Z,i -PN-l.‘i 1

LO ven ere e 0 0 AN—I,"I -PNi

Donde:  Pjg = Ajp v 1 )

" Y la solucidn viene dada por: Ay Vs Fy

Uy = Ddg U gy oo Vg g Uy oo Wy,

PRIRILT IRREAL R RL "

={0 0...F F . 001
Ve Lf

La matriz A es una matriz tridiagonal, la cual ne es necesario invertir para obtener la
salucicn a los valores de los flujos vapor por componente, ya que puede resolverse por
.medio del aigoritmo de Thomas, creado para resolver el S\gmeme sistema de
ecuaciones lineales independientes:
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biXy * Cy¥p = 4y
3K+ bky + LpXg = dp
a3X2 + b3x3 + (:3X4 = rl3

tesysernsrerIsttet e st tentenas

LRI UL I "R ]

kg F bRy Ty

¢ d
fe_01 g - L
by By
%
% BT K=2, 3, cen N-1
d - ag
g = E—FEL . k=23, .0
b - k-1
Xy = 9y
X = 9 - fiXen K =N-1, N-2, ... 21

. Para nuestro caso fas férmulas de recurrencia se transforman en:

3.



1 Fyzi

f, = T q, = '_—(—'——)- = Fyy:f
L™ TR 1 Ay; ¥ 1 vaifl
£, =2, 3, ... K-l

IR O YA I PP )

F, F
( Viur,i * Lji) T 3501, 9541

gj =
- (AJM) = A1, fya
j=2,3, ... N

Vi = N

Vst =95~ 3 Ve

J o= N1, N-2, ... 2, 1

Ecuaciones (11.11)

En estas- férmulas se considera que Ja parte vapor de las alimentaciones entran en el

plato superior.

Para el cidlculo de los flujos liquidos por-componentes se recurre a las siguientes
férmulas, obtenidas mediante balances de masa por componentes:

1, =7

1 "%
dly = (%) s

d =l:ii-d]1

vi

Por medio de un balance por componente del plato 7j~

Uit = Fugy g PPt Yo M e
J=2,3, .81
Y por Gltimo:

-

by = Iy g,y -~ Uy

'll“ji

(I.12)

(.13}

(1.14)

(11.15)

{.16)

0.



. DESARROLLO DEL METODO THETA DE CONVERGENCIA PARA
COLUMNAS DE DESTILACION CONVENCIONALES.

Consideremos el balance total de la columna por componente:

L{3

§ FIFy = dig + bi g
K=1

Donde:

- NF= Niimero de alimentaciones.
- Fi = Flujo de las alimentaciones.

- ZFy j= Composicién del componente i en 1a alimentacién k.
- digg= Destilado corregido.
- bigp= Fondo corregido.

Por definicién, los flujos corregidos en et domo y el fondo vienen dados por la

expresién:
bico = 9 bica
dico dica

Donde:

- bicg = Fondo calculado de la ultima iteracién.
- diga= Domo calculado de Ia (ltima iteracién.

Combinando las dos \iltimas ecuaciones se tiene:

dico ® dica Pi

Donde:

(L1T)
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La solucién es correcta cuando se cumple con la siguiente ecuacion:
c

o= S dico

i=1

Donde se observa que el método theta de convergencia consiste en obtener el valor del
multiplicador O que cumpla con la siguiente funcidn error:

c

g{(8)=0- 2 dica Py
i=1 (11.18}

Para obtener l1a solucién de esta funcién error, se utiliza el método de Newton de

primer orden, donde:
NF

14 .
2 FZF, bica

\ =d9(9) k=1
g' (@) g 21 dica ( dica + @ bica )2

Y: 4] = 0
N+l N g'(8)
(I1.19)

Una vez obtenido el valor de theta que satisfaga la ccuacién (11.18), se corrigen ias
composiciones mediante:

1, P
C L Py
L] % (11.20)
p i
W, P
iy, - __i_i_‘___ : .21y
S 1,p S
Jitd
1=1 i=1,2, ... K
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La siguiente grdfica nos muestra el valor de la funcién error a valores positivos de
theta:

q (9)

Segiin los valores iniciales tomados, fa curva puede tomar la forma de cualquiera de las
lineas punteadas, mientras nos acerquemos a la solucién 1a funcidn tomard el valor de
la curva continua,
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1)

1)

V)

Vi

VI

vID)

VI

SECUENCIA DE CALCULO.

INICIALIZACION.
Se piden los siguientes datos:
Nimero de componentes y sus dates termodindmicos,
Niimero de platos.
Relacidn LI/D.
Relacién Dv/D.
Destilado total.
Presién en cada plato.
Transferencia de calor en cada piato.
Nimero de alimentaciones:
Composicidn, flujo, localizacidn y sus relacién V/F o Tg.

SUPONER UN PERFIL DE TEMPERATURAS Y FLUIOS DE YAPOR
O RELACIONES Ly/V;,

CALCULAR LOS FACTORES DE ABSORCION.
Ecuvaciones (I1.1) y (IL.5).

RESOLVER LA MATRIZ TRIDIAGONAL Y CALCULAR LOS FLUJCS
Vij,i.
Ecuacidn (1L 11).

CALCULAR LOS FLUJOS DE LIQUIDO POR COMPONENTE.
Ecuaciones (I1.12), (.13}, {IL 14), (IL.15) y (IL.16).

CON LOS VALORES OBTENIDOS DE bi Y di APLICAR EL METODO
THETA DE CONVERGENCIA.
Ecuaciones (11.17), (I1.18) y (11.19).

CALCULAR LAS COMPOSICIONES CORREGIDAS EN EL LIQUIDC
Y EN EL VAPOR.
Ecuaciones (11.29) y (IL.21).

CALCULAR LOS NUEVOS PERFILES DE TEMPERATURAS.
Por medio de puntos de rocio, utilizando las nuevas composiciones obtenidas del
inciso anterior.

M.



1X)

X)

CALCULAR LOS NUEVOS PERFILES DE FLUJOS DE LIQUIDOS Y
DE VAPOR.
Ecuaciones (£1.4), (I1.7), (IL.8) y (I1.10).

CHECAR CONVERGENCIA.
Si theta= 1,0 imprimir los resultados, si no es asi ir al inciso 1II).
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CAPITULO III
MODIFICACION DEL METODO THETA DE CONVERGENCIA PARA
COLUMNAS DE DESTILACION COMPLEJAS,
Tipos de columnas complejas.
Con el fin de optimizar el tiempe de cdlculo y simplificar el modelo matemdtico en
cuestién, se dividié en tres lipos a las columnas de destilacién; el primer grupo es aquel
en el cual existe una sola alimentacidn y Ias extracciones son el destilado vapor, el
destilado liquido y el fondo, o también puede ser una columna con dos o mas
alimentaciones y las mismas extracciones.,
Para este tipo de columnas, se utiliza el procedimiento de cdlculo descrito en el capftulo
dos y fueron denominadas columnas de destilacién convencionales.
Los otros dos tipos de columnas de destilacidn serdn tratados en este capftula y se hard
referencia a ellos como columna de destilacién compleja I y columna de destilacién
compleja II (ver figura I y figura II).
En este trabajo se define a una columna compleja 1 como aquel tipo de columna
compuesta por platos tedricos complejos (ver capitulo uno), esto es, con muiilliples
alimentaciones y extracciones laterales.
Una columna de destilacién compleja IT es aquel tipo de columna compuesta por platos
tedricos complejos, y en donde una o mas extracciones pueden ser calentadas o
enfriadas y son recirculadas, ya sea total o parcialmente al mismo u otro plato de la
columna.

A continuacién se muestra un cjemplo de ambos tipos de columnas:
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Planteamicnto analitico.

El método theta de convergencia, fue definido en el capitulo anterior como un
procedimiento de cdlculo iterativo, en el cual las composiciones de 1a iteracién anterior
son corregidas por medio de un multiplicador denominado O que se obtiene mediante
un balance de masa en la columna. Ahora bien, en el caso de columnas complejas, el
mélode theta se define como un procedimiento iterativo, en el cual las composiciones
de la iteracidn anterior son corregidas por medio de un multiplicador denominado Pi, el
cual es a su vez funcién de “N” multiplicadores theta, cuyo mimero depende del
ndmero de extracciones presentes en la columna, y que ademds, en el caso de una
columna compleja II, Pi es dependiente de la cantidad de materia recirculada a la
columna,

Los balances de masa por componente se siguen resolviendo por medio de una matriz
tridiagonal aunque en cada caso son modificados para poder considerar las extracciones
laterales y las recirculaciones, lo mismo sucede con las ecuaciones necesarias para
obtener los nuevos perfiles de flujos de lfquidos y flujos de vapor.

Para la obtencién de los "N"multiplicadores theta involucrados, se utilizarin
“N"funciones error independientes basadas en balances de materia en la columna y se.
resolverdn a lravés del mélodo de Newton-Raphson, al igual que el planteamicnto det
capitulo anterior, la solucién se encontrard, cuando los "N "multiplicadores theta sean
igual a la unidad (o muy préximos debido a errores de truncamiento) y cumplan con las

funciones error.
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Balances de masa y energla Involucrados.
Condensador,

El planteamiento matemdtico no sufre modificaciones con respecto al efectuado en el
capftulo anteriar, por lo tanto, se utilizardn las mismas ecuaciones:

L |
Ve (L1
114 = Ay QIL2)
dy = dvi + dli )
- Q* A 41 #1540 Fyo; (L4)

- c
Qc = q‘l * Dl) r (“z% - "11) TR
isl

c
1115
L (“21 - "u) Ypi >
1=1 Plate "§". '
v Lyy
1h
F N
VNJ+1 L l 'SVJ
FLng — >S
j L3
Yye1 vt

i



El balance por componente viene dado por la expresidn:

11:].1 + lji + Slf"ﬁ + Slji = FVNjﬂ..i + FLN.H +"rj+1.i + lj—l.i
Donde:

S, Sys
V55 = AV Sl = “"“‘L‘Lj i St Y

Sustituyendo estas ecuaciones en la primera expresién y reordenando se obtiene:
PN SIS (PP S G F A B PPN S
J-1,1 “iv1,1 Ly i L i i+,

L P, *F . -
[ Wia i LNJ-1] 322, 3, onr (N-1)

GIL6)

Los balances de masa y energia para ¢l plato "j vienen dados por:

n

F +h

HypVey * hy oLy o+ H F
i gl T ey Ty, e LG

vaj + hij + HJSV‘j +thSLJ - Qp

v L.+ V. +5, +5 =~L - - F
jfl J bl VJ Lj j-1 VNJ+1 LNJ

Sustituyendo la segunda expresién en la primera ecuacién y reordenando seplitieng: .



L. 1 [
3 Xy (Hj+1,1' - hji) :
c
("J * Svj) :L_—l Y5 (Mo - ”Ji) *
St i CHyenss = P31 %5+
i=1

c .
F Y H - H, .)+
W & P (g5 = Hoen
= H
LN, S X (h - H, .)+
Ji = FN‘j1 FNJ-,] J+l,i

[
L1 Z? Xje1,1 (J 1,1~ Hje1, 1) “PJ a7

3 =2, 3, ... (N-1)

Yo TSy S TR Y R,y T g hia
.8

=2, 3, ... (N-1)

En el caso de una columina compleja 1 se tiene:
F =F
Wi Via
Fiy =F
LN 5 L i

Y para una columna compleja II se tiene:
F = +vapor recirculado a ese plato
Wi Vge :
(111.9)

+Ifquido recirculado a ese plato
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También para una columna compleja 11, la ecuacidn (111.7), se cambia por la siguiente
ecuacién:

) 1
o [
PN CIREL

i=1
c
(vy+ Svj) E TR CRRE Hji) *

[
SLd pa (H;j+1,'i - hji) Xy *
=1

F ey (H H )+
VNJH'JL:I RGP ER

< (h X
F - H, ) +
L qu IR ERDR T

c
L.i—ljz=1 CENEL R ENEL S
Se S (H H ) Y

- ~ H. N +

Ve, 1{-—-; segp  Mavnai) Yovey,

c
s- 3. (n - H, X
L = ( SEs 4 1.0 SLEﬁ]

Jj=2,3, /oo (N-1)

{I1.7b)

Ponde:

! SVEj= vapor yue recircula al plato 7j".

SLEj-': lfquido que recircula al plato “j°.
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Rehervidor,

Al igual que con el condensader, el planicamiento matemalico no sufre modificaciones
con respecto al capitulo anterfor, por lo tanto se ticne;

8
A
N VK
N H @i13.10)
Meryi Giryi - (1 Aui)"rﬁi =0
- B . 1Ll
R®=8 (hN-l,i hNi) Kgi + Wy ("N-m s ) Vg @b
(11.12)

Debido a las modificaciones hechas a los balances por componentes, 1as formulas de
recurrencia para la resolucién de la matriz tridiagonal y con ella el valor de los flujos
de vapor por componenie se establecen de la sighiente manera:

- 1 _
TR 9= Fy, F
1 1+Ah 1 V211

1
Sys S,
- Al L1 -
: [“vu +Aji(l+1.j) By1,s Tia

i=2,3, ... (N-1)

% * [FVNJ'*M P gt i 95-1} F3

Uy = oy
Vi =95 - F5 W4

3= AN-1), (N-2) .. 2, 1

.13)
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Para ¢l cdiculo de los flujos liquidos por componente, las férmulas quedan de la

siguiente forma:

o
4y = (Tt—) W

a
[}

Vi di - d1i

-
n

1 .
PR [FVNj+l,i PN Nt
NER
(r+ T )
Sus
Vi
RERRANCR )]

§=2,3, .. (N-1)

b= teeg,i - W

(111, 14)

(I11.15)

(1. 16)

(1117

(IL18)
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DESARROLLO DEL METODO TIIETA DE CONVERGENCIA PARA UNA
COLUMNA COMPLEJA L

El balance general de la columna por componente viene dado per:
NF NSV
Z FMZF , d1co * Z (SVLV‘ ) co
w1 M i=1 3.1

NSL

(s ), * bi
k=1 LLK,f co co

Donde:

- NF= Niimero de alimentaciones.
- NSV = Nidmero de cxtracciones de vapor,

- NSL= Nimero de extracciones del lfquido.
- Fp= Flujo de la alimentacién "M™.

- ZFpi= Composicién del componente i en la alimeniacién M.
- LVj= Vector que contiene el nimero de plato de localizacidn de fa extraccidn

de vapor j.
- LLy= Vector que contiene el mimero de plato de localizacién de Ia extraccién

liquida k. )
- SVLVji= Flujo del componente i en la extraccidn del plato LV ().
. SLLLy;= Flujo del componente i en la extraccién del plato LL(j).

Como en el capitulo anterior, los sufijos co y ca corresponden a los flujos corregidos y
tos flujos calculados de la dltima iteracidn respectivamente,

Por definicidn, los flujos corregidos son obtenidos por medio de:

45



Combinando el balance total de masa por componente con las ltimas ecuaciones se
obtiene que:

NF
Y. Felfg
P, = k=1
i NSV NSL :
dica® igy * > 8; (SVLV )ca + ZQNS\HK(SLLLK }ea
1
(111.19)
dico = dfcﬂPi
(11L20)
b‘lco = Qobica?'l
.21
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Gy, D o9 (& Pi
Lv:j,-i co J ( ij,'l) ca
j=1,2, ... NSV

(H1.22)

- (SLLLK”.7 co = Fknsy (SLLLK”.) ca P

K=1, 2, ... NSL
(111.23)

Los flujos corregidos de las ccuaciones (111.29) a (111.23) deben satisfacer las siguientes
funciones error;

C
Fo (85s 85 850 oo GNST) = [1Z=:1 dico] -D

[
Fy (DD. 0,5 Bys +. GNST) - [Z:l (SVL"jd) o ] - Sty
1= A

J=1,2, ... NSV

[
Fe (90 010 850 - Oyt ) - [Z (s, ) co] “ St

i=1 Kyi

K=1,2, ... NSL

(111.24)

_Donde NST es el niimero de salidas totales (NST= NSV +-NSL).
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DESARROLLO DEL METODO THETA DE CONVERGENCIA PARA UNA
COLUMNA COMPLEJA IL

Para este caso, el balance peneral de Ia columna por componente vicne dado por:

=z

F NSV

. NSL _ NSTR

Fufyy = dig, * Z (SVLV. ].) co +Z { S"LLk i )coﬂncu—z Rus
M=l 31 1 k=1 : L=l
Donde:;

- NSTR= Niimero de salidas que recirculan,
- Ry ;= flujo total del componente i recirculado,

Los flujos corregidos se siguen obteniendo por medio de Tas mismas ecuaciones que el
caso anterior.

b"co= 0 bfca
d‘lco o d‘ca
Sy, | Sy,
i coy o ,i_ca
=) o (k)
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5L St
Li o Hyoi ca
——ki Y. — %1 Gy oy 2, L KSL
d‘co K+NSY d'lca

Combinando el balance de masa con las relaciones anteriores, se obticne que:

NF NSTR
2= fulr,  t 2 R

o w1 T
! RSV NSL

di o+ ebica+;Zf=loa' (SVLVJ- D ea* Z Ousua (SLLL )
b

(I11.25)
d’co = ‘Hca Pi

{111.26)
bico = 90 bica Pi

a1n.27
GVLVJ‘.> co - 8 GVLV11> ca Pi
Jj=1,2, .., NSV

(111.28)

- 8L ) =8 <SL ) Pi

( LLk]. co K+NSY '—LK1 ca
K=1,2, ... NSL

(111.29)
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- Por (iltimo, los flujos corregidos tienen que satisfacer las siguientes funciones error:

c
NOETTIORE D3N Y
i=1

[
Fs (90' Bps «oe 9NST> = [ %:—1 (SVLVJ.D co] - 5"ij

J=1,2, ... NSV
c
P (eo, 0 ... QNST) - [ 12_% (SLLLH) CO] sy,

k=1,2, ... NsL

(II1.30)

Se pucde observar que la diferencia del método theta de convergencia entre 1a columna
compleja [ y la columna compleja 11, es el multiplicador Pi, el cual toma la forma de la

ecuacién (III.19) para el primer caso, mientras que para el segundo caso toma la forma

de 1a ecuacién (11L.25). )

Con respecto a las recirculaciones, considérense los siguientes diagramas:

YAPOR

SALIDA
L.IQUIDA

ml<

L1QUIDO )
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VAPOR

SALIDA
VAPOR

e

LIQUIDO

En donde en ambos casos, una de las salidas puede ser recirculada.

Se considera que la extraccidn liquida que sale de la columna como lfquido saturado, se
le adiciona calor hasta pasarla a vapor saturado o hasta llcgar a un determinado valor de
relacién V/F y una de sus salidas, ya sea lfquida o vapor es recirculada a la columna,

Similarmente, la extraccion vapor que sale de la columna como vapor saturado, se le
sustrae calor hasta llegar a liquido saturado o hasta Hlegar a un determinado valor de
relacién V/F y una de sus salidas, ya sea la lfquida o la vapor es recirculada a la
columna.

Por tanto, existe en ambos casos una relacion V/F que serd especificada por el usuario
quien ademds deberd especificar que flujo recircula (el liquido o el vapor) y a que plato
de la columna. Estos datos son también variables de disciio y se especificardn al inicio
del programa.

Como se ha podido observar, el método theta de convergencia en el caso de columnas
complejas consiste en buscar los valores dc las variables theta que satisfagan las
funciones error (111.24) o (I11.30), para esto se utilizar4 ¢l método de Newton-Raphson.

Una vez obtenidos los valores de theta que satisfagan las funciones error, se corvigen
las composiciones mediante:

S



; T
3i e :
DEERNC
k=1
T
Yy,

1.3

(I1.32)

Y con estas nucvas composiciones, la secuencia de célculo es continuada hasta Hegar a

la convergencia.
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Vi

SECUENCIA DE CALCULO
COLUMNA COMPLEJA T

INICIALIZACION.
Sc piden los siguientes datos:
Nimero de componentes y sus datos termodindmicos.
Niimero de platos.
Relacidn L1/D.
Relacién Dv/D.
Destilado total.
Presidn en cada plato.
Transferencia de calor en cada plato.
Nimero de alimentaciones ( composicién, flujo, localizacién y su relacién V/F o
TF).
Niimero de extracciones ( Fiujo y localizaci6n ).

SUPONER UN PERFIL DE TEMPERATURAS Y FLUJOS DE VAPOR
O Li/vj.

CALCULAR LOS FACTORES DE ABSORCION.
Ecuaciones (IIL. 1), (I11.6) y (I11.10).

RESOLVER LA MATRIZ TRIDIAGONAL Y CALCULAR LOS FLUIOS
Vj,i-
Ecuaciones (IH[.9) y (1I1.13).

CALCULAR LOS FLUJOS LIQUIDOS POR COMPONENTE.
Ecuaciones (IIL9), (III.14) a (0I1.18).

APLICAR EL METODO THETA DE CONVERGENCIA.
Ecuaciones (111.19), (11120} a (111.23) y (IIL.24).

CALCULAR LAS COMPOSICIONES CORREGIDAS EN EL LIQUIDO
Y EN EL VAPOR.
Ecuaciones (I11.31) y (II1.32).
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Vi) CALCULAR NUEVOS PERFILES DE TEMPERATURAS.
- Por medio de puntos de rocio, utilizando las nuevas composiciones obtenidas en
- el inciso anterior.

1X) CALCULAR NUEVOS PERFILES DE FLUIOS LIQUIDOS Y VAPOR.
- Ecuaciones (111.5), (111.7), (IIL.8), (11.9) y (1L.12).

X) CHECAR LA CONVERGENCIA.
- Si se cumple In norma  Buclidiana imprimir resultados, si no es asi, ir al inciso
HI); se utilizo ia siguiente norma Euclidiana:

c
. 1 2
Q= Log <I_‘Tusr+1 2 gk)
k=0
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1

1

1v)

V)

SECUENCIA DE CALCULO
COLUMNA COMPLEJA II

INICIALIZACION.
Se piden los sipuientes datos:
Nimero de componentes y sus datos termodindmicos.
Niimero de platos.
Relacién L1/D.
Relacion Dv/D,
Destilado total.
Presién en cada plato.
Transferencia de calor ¢n cada plato.
Nimero de alimentaciones { composicién, flujo, localizacidn, y su relacién V/F o
TF ).
Nimero de extracciones { flujo y localizacidn).
Nimero de extraciones que recirculan (flujo, localizacién, V/F, tipo de recircula-
cidn, ( Ifiquido o vapor), plato a donde recircula ).

SUPONER UN PERFIL DE TEMPERATURAS Y FLUIOS DE VAPOR
O 1§tvj.

CALCULAR LOS FACTORES DE ABSORCION.
Ecuaciones (I11.1), (111.6) y (111.10).
Calcular los Flashes de las extracciones que recirculan con el fin de obtener [a
distribuci6n de los componentes en-el liquido y en el vapor, con esto es posible
calcular cuanta materia es recirculada en la columna ademis de F¥ny FLn
{ Bcuacién I11.9).

RESOLVER LA MATRIZ TRIDIAGONAL Y CALCULAR LOS FLUJOS
Vi, i.
Ecuaciones (I11.9) y (II1.13),
CALCULAR LOS FLUJOS LIQUIDOS POR COMPONENTE,
Ecuaciones (111.9), (I11.14), a (I11.18).
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Vi) APLICAR EL METODO THETA DE CONVERGENCIA.
- Ecuaciones (H1.25), (111.26), a (111.29) y (111.30).

viD CALCULAR LAS COMPOSICIONES CORREGIDAS EN EL LIQUIDO
Y EN EL VAPOR,
- Ecuaciones (111.31) y (111,32).

VI CALCULAR LOS NUEVOS PERFILES DE TEMPERATURAS.
- Por medio de los puntos de rocio, utilizando las nuevas composiciones obtenidas
en el inciso anterior.

1X) CALCULAR LOS NUEVOS PERFILES DE FLUJQOS DE LIQUIDOS Y
DE VAPOR.

- Ecuaciones (IIL.5), (1L.74), (111.8), {11L.9) y (Il 12).

xX) CHECAR LA CONVERGENCIA,
- S§i se cumple la norma Buclidiana imprimir los resultados y si no es asi ir al inciso
), se utilizé la siguiente norma euclidiana:

v (ol 2 o)
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CAPITULO IV

MODIFICACION DEL METODO THETA DE CONVERGENCIA
PARA UN SISTEMA DE "N"COLUMNAS DE
DESTILACION INTERCONECTADAS,

Planteamiento snalitico.
En este capltulo de estudiard una modificacién al método theta de convergencia con ¢l
fin de que pueda ser aplicado a un sistema de “Ncolumnas de destilacion
interconcctadas.
En este caso, ¢l método theta de convergencia se define como un procedimiento de
cdleulo iterativo, en el cual, las composiciones de cada columna son corregidas por
medio de un multiplicador Pi para cada colunina, el cual es funcién de la cantidad de
materia alimentada a 1a columna (ya sea que provenga de otra columna o externamentc)
y de varios muitiplicadores theta, cuyo nimero depende de las extracciones presentes
en la columna,
Por otra parte, los balances dc masa y energia cn cada columna son exactamente iguales
a aquellos descritos en ¢l capitulo anterior, para columnas complejas 1.
Para los problemas que involucren columnas interconectadas, se obtendrin “N™grupos
de multiplicadores theta, donde cada uno de cllos pertenece a una columna en cuestion,
y la solucién serd alcanzada cuando todos los multiplicadores theta pertenecientes a
todas las columnas sean jguales a la unidad (o muy. préximos debido a errrores de
truncamiento) y cumplan con las funciones error de cada columna.

A continuacién se presenta un cjemplo de un sistema de columnas de destilacién

interconectadas:
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Balances de masa y encrgfn involuerados.

El planteamiento matemdtico utilizado cn este capitulo s en sf una continuacién al
aplicado en el capltulo anierior, las férmulas involucradas son:

Condensador
_ by i
Mi® T ov, &
u OV Ky
.1
- {1HA . Y d, L+ U . = -F
( ll) U,i Us2,yl VNU,2,1
av.2)
C
Qcy = (Lu.i * DLu) 3 (HU.Z.'I Sy ) Rt
i=1
[
LS (“u,m - Hu,l,i) p
U U, i
i=1
av.3
plato 7§,
: Sus S, 4
‘ } VU ug
Ai-1,1 Yu,u-1,1 [1 i T (1 o LR
sJ U,
+45, . . = - F, + F,
UIJ+1|1 [ VNU;J‘*’l,i LNU,j,'i}
i=2,3, ... (N-1)

{av.4)
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Lis
Aj. = K_,—.U-JV__
! Usd,i YU,

S + 5

U,d

Vi osgq = L, s+ V - F
U,3+1 v LU,J U,J U,J VNJ,j+1

FLNU’j = Ly,51
1=2, 3, e (N-1)

1

L =
uj [
%(”u,m,i - hygi) Fugi
C
[(Vu,j =, 21 s (fogons g ) *
il

[

[o4
sty = (lygent - hygs ) Xogi * P, 2
i=1 AL

[

Veng,i+1,4 (Henuagoni - ”u,g+1,1‘> * FLNUJ. >
=1

Cc
(hFNujT.' HU,j+1,1> Xenugi * Luj-1 1%

C
(hu.j-l,i - HU,j+1,i) Kuje1,3 T O * SVEUj 121

Cc
("srsuj1 Sy, 5e1,1) Ystygs *SLEy; ==

i=1
hep - - Ho )x
(_SEU‘].1 U, j+1,1 SEU;H
J =2,3,... (N-1)

v 5)

av.6)

av.n
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Donde:

- FVNyj= FV\;; + vapor de otra columna recirculado al plato "j~.
- FLNyj= FLyj + lquido de otra columna recirculado al plato "j".
- SVEyj= extracciones vapor de otras columnas que son alimentadas al plato 7j”,

- SLEUJ' = extracciones Hquidas de otras columaas que son alimentadas al plate “j”.

Estas definiciones scrdn conocidas como ccuaciones (IV.9) y estin referidas a la
columna "U",

Rehervidor.

Aus = U
N Vi Kuys

av.10)
Moy Vg - (14 ANi) Voni = 0
av.11)
c c
%, = Bu Zl Chgners = Pue) Foug - Vo & Chumars -
i= i=1
HUNi) Yuni
av.12)

Las férmulas de recurrencia utilizadas para la resolucién de la matriz tridiagonal
quedan de la siguiente manera:
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Fy - 1
SV, Sty
- N ] A -
[1 Lt A (1 t ] Ayso1i Fim

i=2,3, ... (N-1)

95 = - [F"”u,jm SR TTTIMLISE gj-l] Fi

i=2,3, ... (N-1)

Yon = 9
W4 = 9 = F5 Wjes 3= (8-1)1 (N-2)... 2.1
(Iv.13)
Por tiltitno para ¢! cdlculo de los flujos lfquidos por compenente s tiene:
Yyiy = Yoy - dui (Iv.14)
DL
_ U
d]U'l = (_m"") ]Ul'l- ) (IV.iS)
dy . =y - dly; av.16)
ui
1 :
Iy [Fv"uyu *FLg  Tygats * Yogens

37 sL,
(1 B
’ uj

SV .v‘.
f'VUji (1 +vﬁ1—)] =2, 3... 1) v

b Lyy-14

- Ui

Ui B
(Iv.18)
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DESARROLLO DEL METODO THETA DE CONVERGENCIA
PARA UN SISTEMA DE "N"COLUMNAS DE
DESTILACION INTERCONECTADAS.

* El balance general de cada columina por componente viene dado por:

HFY NT
F
E ue 2 Z; w P
LAY
] NSV,
Wiy ¥ Z (S"ULU )co Z (SLULL )c0+ Ui,
Donde:

- NT= Nimero de columnas.
- Fipy = Flujo  de la columnma "L alimentado a fa columma “U”. (puede scr Dv,

DI, fondo o alguna extraccién lquida o vapor),
- ZFAj yj= Composicién del componente ien el flujo de la columna "L que es

alimentado a la columna "U",
- NF= Nimero de alimentaciones de 1a columna "U”que son externas al sistema.

La demds simbologfa tienc el mismo significado quc en el capitulo tres, sélo sc le
adiciona el sufijo "U~ para indicar de que columna se trata.

Por definicidn los flujos corregidos para lIa columna “U™ son obtenidos por medio de:

( %ico ) =0 ( )
duico Uo dU1ca

Yy Lihice ) . lvit cd 9= 1,2, ... NSy
dico U 4

(SLU,LLK,i co) - CSLU,LLK,i ca)
d‘lco. UK+NS\-U dica R

K=1,2, «us NSLu
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Combinando el balance de masa con las relaciones anterivres sc obtiene:

NFU
2 Fum Ly *Z Fruy ZrLy;
t=1
- L?‘l
Poi  ~ WS,
dUic:a +8 Uo U1ca .§ CQUJ ))ca *

NSL

U
Zl (o (s + k) & Stuk D ca
K=

av.19)
YYico = uica Pui @v.20)
bU'ico = bUica gUc Poi av.2n
(SVU,LUji) co = Ouj (s"u.wﬁ) Pui

=1,2, ... NV, av.22)
(SLULLH) co = By (’“"“u) (SLULLH) ca fui
K= 1,2, ... KL,

av.23)

Y por Gltimo, los flujos corregidos deben satisfacer las siguientes funciones error:

Fo (gou’ Byp -+ guwsw‘u) = [Z dU1co] - Dy

i=1

c
Fy ("uo' By ve gunsTU) = [Z (5"uu1..> co] - Sy,
i=1 Ji J
3212, . NSy
Fe (9ugr Bype - QUNSTU) - [ Z (st )] “Shuy

K=1,2, ... NSLy,
av.2d)



Hasta ¢l momento, todo lo aqui expucsto ¢s para a columna “U”y sc puede observar
que la tinica difederencia en el planteamiento analitico entra una columna compleja It y
una columna pertencciente a un sistema de colimnas interconectadas es ¢l multiplicador
Pi, el cual es para el primer caso dependicnte de la materia recirculada y para el
segundo caso es dependiente de la materia proveniente de otras columnas del sistema,
por lo tanto, en cada iteracidn hay que tomar en cuenta los flujos corregidos gque
provienen de las otras columnas.

Una vez tomada en cuenta esta consideracidn, se calculan los valores de los
multiplicadores theta que satisfagan las ccuaciones (IV.24), de igual forma, cuando
estas ecuaciones se cumplan, se corrigen las composiciones mediante;

x oo wifui

uji ¢
by Tuks Py
k=1

[}
—
n
-
=

(1v.25)

Vuss Pui .
Wyt e 4
g Uyyi Py

K=1

1, 2, ..o N

((IV.26)

Asf con estas composiciones corregidas, es continuada la secuencia de cdleulo hasta
llegar a la convergencia. '
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SECUENCIA DE CALCULO PARA UN SISTEMA DE “N"COLUMNAS DE

"w

m

DESTILACION INTERCONECTADAS.

INICIALIZACION.
Sc piden los siguientes datos:

Nimero de componentes y sus datos termodindmicos,

Nimero de columnas.

Columna con mayor mimero de platos (Cuantos son).

Columna con mayor nimero de extracciones {Cuantas son).

Para cada columna:

- Niimero de platos.

- Relacién Li/D.

- Relacion Dv/D.

- Destilado total y fondo.

- Presién en cada plato,

- ‘Transferencia de calor en cada plato.

- Niimero de alimentaciones ( Composicidn, flujo, localizacidn y su relacidn
VIFoTF).

- Numero de extracciones

- Nimero de extracciones que entran a otra columna (flujo, localizacién, tipo
de extraccidn, columna a donde recircula y plato a donde recircula,

SUPONER UN PERFIL DE TEMPERATURAS Y FLUJOS DE VAPOR
O VilLj.

Desde U= columna 1, Hasta U=columna "N;

CALCULAR LOS FACTORES DE ABSORCION.
Ecuaciones (IV.1), (Iv.5) y (iv.6).

CALCULAR LAS ALIMENTACIONES CORREGIDAS.
O sea, tomando en cuenta los valores corregidos de la iiltima iteraci6n, aplicar las
ecuaciones (1V.9) para los flujos provenientes de otras columnas,

RESOLVER LA MATRIZ TRIDIAGONAL Y CALCULAR LOS FLUJOS
Vi,
Ecuaciones (1V.9) y (IV.13).
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vD CALCULAR LOS FLUIOS LIQUIDOS POR COMPONENTE.
- Ecuaciones (IV.14) a (1V.18).

VI APLICAR EL METODO THETA DE CONVERGENCIA,
- Ecuaciones (IV.19) a (1V.24),

VI CALCULAR LAS COMPOSICIONES CORREGIDAS EN EL LIQUIDO
Y EN EL VAPOR.
- Ecuaciones (IV.24) y (1V.26).

1X) CALCULAR NUEVOS PERFILES DE TEMPERATURAS.
- Por medio de puntos de rocio, utilizando las composiciones obtenidas del inciso
anterior,

X) CALCULAR LOS NUEVOS PERFILES DE FLUJOS DE LIQUIDOS Y
FLUJOS DE VAPOR.
- Ecuaciones (IV.3), (IV.6), AV.7) y (IV.12).

X1 CHECAR LA CONVERGENCIA.

- Se utilizard la siguiente norma Euclidiana:

NSTU

NT
- 1 1 2
Q= Log (M-Zl TRST, oy ) [ Zo 9UK]>
U= K=

- Si se cumple imprimir resultados, si no, ir at paso ( *** ) para realizar otra
iteracién. N
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CAPITULO V

CONCLUSIONES.

El método theta de convergencia, junto con las modificaciones realizadas en esta tésis
demostraran que pueden ser utilizadas para resolver satisfactoriamente problemas
relacionados con columnas de destilacién convencionales y complejas, as{ como
también sistemas de columnas de destilacidn interconcectadas; los cuatro programas
realizados, basados en ¢l método theta de convergencia y sus modificaciones, pueden
resolver la mayorfa de los problemas que se presentan en la resolucién de columnas de
destilacidn, ya que se tienen muchas opcioncs como lo son el poder lener presiones
distintas en el condensador y en el rehervidor o la transferencia de calor y pérdida de
presién en cada plato, por otra parte, los programas estdn estructurados en forma tal
que puedan ser incorporados a un simulador de procesos, ademds de contener algunas
subrutinas como son la def cdlculo de un "Flash™ isotérmico o la del cdleulo de puntos
de rocfo o puntos de burbuja, qué pueden servir de base para la creacién de otros
simuladores (como por ejemplo destilacidn ~flash ™).

En cuanto al alcance real de este simulador, se puede decir que puede ser utilizado para
fines diddcticos, ya que se tiene la opcidn de manipular fa mayoria de las variables
involucradas y con ecsto se puede conocer la irfluencia de dichas variables en el
resultado final, por otra parte, los programas estdn limitados en cuanto a la capacidad
de memoria de la computadora, aunque esta es suficiente para los fines descritos
anteriormente, también es un hecho que la capacidad de memoria asf como la velocidad
de cdlculo aumentard en modelos mas avanzados de computadoras y esto permitird que
estos programas puedan ser ulilizados para cdlculos mas extensos ( esto es, para
columnas o sistemas de columnas con un gran nimero de platos y/o un gran nimero de
componentes). Aparte de eso, el lenguaje elegido (BASIC) ademds de ser sencillo y de

fécil estructuracidn es tan utilizado en nuestros dfas que se preveé que seguird siendolo
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durante mucho tiempo mds, con lo cual no es necesario cambiar a otro lenguaje si no se
desea.

Una de las mds grandes limitaciones de este simulador, es el hecho de que el usuario
tiene que introducir sus ecuacioncs de equilibric y entalpias det lfquido y de! vapor, sin
embargo, csto puede ser traducido a un beneficio, ya que debido a esto, no hay una
limitacién en cuanto a componenles y ademds, se pueden utilizar datos ideales o
ecuaciones no ideales para obtener con esto problemas mas realfstas,

En general, se puede decir que los métodos desarrollados en esta tésis no soen muy
sensibles a las inicializaciones, adn asf, ¢l usuario ticne la opcidn de introducir sus
propios perfiles de flujos y temperaturas con el fin de obtener una mids rdpida
convergencia.

Este simulador podria ser utilizado en la industria si se le adapta un buen simulador de
datos de equilibrio y de entalpias, aunque es claro que deberfa ser traducido a otro
lcngualje como lo puede set FORTRAN y en este caso el programa servirfa para dar un
perfll preliminar de flujos, temperaturas y composiciones los cuales podrian ser
utilizados ‘como base para un simulador especiatizado, ahorrando el tiempo de c4lculo

de este ultimo al contar con una buena aproximacién.
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APENDICES

a) Descripeién de los programas.

Se elabord un ment principal, por medio del cual se pucden elegir cuatro tipos de
programas, cada uno elaborado para un tipo de columna en particular, una vez elegido
el programa deseado, este es lamado y a continuacién el usuario deberd introducir los
datos de equilibrio y las entalpias del lfquido y del! vapor cn las lineas asignadas a ello,
hecho esto, se puede proceder a correr el programa y al finalizar su utilizacién, este
programa s¢ puede guardar con los datos de equilibrio introducidos con ¢l fin de poder
ser utilizado en otra oportunidad,

Los pregramas estin estructurador en subrutinas y siguen las secuencias de cdleulo
descritas en los capitulos anteriores,

Para el caso en que se deseen utilizar constantes de equilibrio no ideales, es convenicnte
hacer la primera iteracién con constantes ideales, con el fin de obtener valores de
composiciones en ¢l liquido y en el vapor, todos los programas cuentan con un
contador en la secuencia de cilculo con ef fin de determinar ¢l nimero de iteraciones,
este contador estd denominado por medio de la variavle FG, para estos casos, se
recomienda acomodar la subrutina de los datos de equilibrio de la siguiente forma:

# DE LINEA
2001 IF FG< >0 THEN XXXX
2002 REM CALCULO DE LAS CONSTANTES DE EQUILIBRIO IDEALES

XXXX-! RETURN
XXXX  REM CALCULO DE LLAS CONSTANTES DE EQ. NO IDEALES

3999 RETURN

Asf se ascgura que en la primera iteracion sean utilizadas contantes ideales y para las
demds se usen constantes de equilibrio reales.
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b) Manual del usuario.

Inicializaciones.
Caso I {columnas de destilacién convencionales).
Primero se piden las variables de disefio, las cuales son aquellas pedidas en el primer
inciso de la secuencia de cdlculo en el capitulo dos.
Postetiormente se puede clegir entre pedir los perfiles iniciales de tenperaturas, flujos
de lfquidos y flujos de vapor o que se supongan estos perfiles, si se elige la scgunda

opcidn, el programa procederid de la siguiente forma.

1. Flujo del liquido del plato J= Flujo liquido del plato 1
J=2,3,...,(N-1)
Flujo del fquido del plato N= flujo del fondo.
2. Flujo del vapor del plato J= Flijo del vapor del plato 2
J=3,4,..N
3. Si hay dos o mds alimentaciones se busca la temperatura mayor y la temperatu-

ra menor y se calcula un perfil inicial lineal de temperaturas a través de la co-
lumna, donde la températura menor corresponde al domo y la mayor at fondo,
Si solo hay una alimentacién:

Temperatura det plato J= Temperatura de la alimentacidén,

e



Caso I1. (Columnas de destilacién complejas I

Se piden las variables de disefio (Ver ¢l primer inciso de la secuencia de célculo para
torres complejas tipo 1),

Posteriormente se elige entre pedir los perfiles iniciales de temperaturas , flujos de
lfquidos y flujos de vapor o que el programa los suponga, si se clige la segunda opcién
se procederd de la siguiente manera:

1. Se suponen los perfiles de temperaturas, flujos de liquido y flujos de vapor, tal
y como s¢ supuso en cl caso anterior,

2. Se hacen dos ileraciones como si fuese una columna convencional.

Caso 111 (Columnas de destilacién complejas IT)

De igual forma que en ¢l caso anterior, se piden las variables de disefio, (para este caso
ver ¢l primer inciso de la secuencia de céleulo para Ias columnas complejasll).

Posteriormente se elige entre pedir los perfiles de temperaturas, flujos de liquidos y
flujos de vapor o que el programa los suponga de la siguiente forma:

i, Se suponen los perfiles de temperaluras, flujos de lfquidos y de vapor tal cual
como en el caso-1.

2. Se realizan dos iteraciones como si fuese una columna convencional,

3. Se realizan dos iteraciones como si fuese una columna compleja 1.
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Caso IV (Sistema de columnas de destilacién interconcctadas).

Se piden las variables de disefio (Ver ¢l primer inciso de la secuencia de cdlculo para
columnas interconectadas). Posteriormente se procede de Ja siguiente forma:
Para cada columna:

1. Flujo }quido del plato I= flyjo Hquido del plato 1.

1=2,2,.. (N-1)
Flujo fquido del plato N= flujo liquide del fondo.

2. Flujo vapor de! plate J= Flujo vapor del plato 2
J=1,2,...,N

3. Si hay dos o mds alimentaciones en la columna (que sean externas al sistema )
se buscan las temperaturas mayor y menor, una vez obtcnidas se calcula un
perfil lineal de temperaturas donde la menor corresponderd al domo y la mayor
al fondo; si solo se encuentra una alimentacién:

Temperatura del plalo J= Temperatura de la alimentacién.
I=12,..,N

Si no hay alimentaciones externas en la columna, se le pide al usuario que introdusca
una temperatura promedio a lo largo de 1a columna. Una vez terminado este proceso
para cada columna sc procede de la siguiente forma:

Desde U= columna 1, hasta U=columna N

- Calcular factores de absorcién,

- Calcular los flujos que son introducidos a la columna, pero solo se toman en
cuenta los flujos provenientes de columnas que preceden a U,

- Resolver la matriz tridiagonal y calcular los flujos de liquidos y de vapor por
componente,

- Aplicar el método theta de convergencia para columinas interconectadas.

- Calcular las composiciones en el lfquido y en el vapor.

- Calcular los petfiles de u;.mpera!uras.

- Calcular los flujos de lfquidos y de vapor en la columna.

Terminado este proceso para cada columna se d4 por terminada la inicializacién y se
prosigue con la secuencia de cdlculo.
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Formas de salida,

En todos los casos se imprimirdn el (los) valor(es) de los muliiplicadores theta en cada
iteracién; una vez alcanzada la convergencia se imprimirdn los siguientes resultados:

- Perfiles de temperaturas, flujos dc lfquidos y flujos de vapor a través de la co-
Tumna,

- Flujo det destilado (ya sea vapor, lfquido e ambos) y su composicidn.
- Flujo del fondo y su composicidn.

- Cargas térmicas del condensador y del rehervidor.
Ademds, cn el caso de las columnas complejas 1 se imprimirin:
- Flujo de cada extraccién (ya sea l{quida o vapor).

- Localizacidn,

- Composicidn.

En el case de columnas compiejas 11 se imprimirdn:

- Flujo de cada extraccién (ya sca liquida o vapor).

- Localtzacion.

- Composici6n.

Si esta extraccidn recircula se imprimird:

- Tipo de recirculacién (Yiquido o vapor). -

- Relacion de recirculacion.

- Localizacién de entrada.

- Composiciones en cada fase (extracién y recirculacién).
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Para el caso de columnas interconectadas, se imprimirdn los wvalores de los
multiplicadores theta de cada columna en cada iferacién; y una vez que se legue a la
convergencia se imprimird para cada columna:

- Perfiles de temperaturas, flujos de liquidos y flujos de vapor.

- Flujo del destilado (ya sea vapor, lfquido o ambos) y su composicidn,
- Flujo del fondo y su composicidn.

- Carga térmica del condensador y del rehervidor,

- Flujo de cada extraccidn y su localizacién y composicién.

Ya sea que la extraccidn salga del sistema o entre a otra columna.
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Alternativas,

Como se pudo constatar en el primer capfiulo, en una columna de destilacién existen
una seric de variables que deben ser fijadas por el diseiiador, con el fin de definir la
columna; en los casos estudiados en esta tésis, alpunas de las variables que fueron
fijadas son:

- Flujo del destilado total.
- Relacidn L1/D.
- Relacidn Dv/D.

Se intenté modificar un poco el planteamiento analitico y matemdtico con el fin de
tener la opcién de poder cambiar dos de las 1ltimas tres variables listadas por:

- Carga térmica del condensador.
- Carga tériica del rehervidor.

Pero desafortunadamente se constaté que el método theta de convergencia no es muy
estable en estos casos y en realidad en pocas ocaciones se llegaba a una bticna
convergencia, por lo cual se decidié omitir esta alternativa en los programas, adn asf, el
usuario tiene con estos cuatro programas muchas alternativas, ya que se pueden variar
entre olras cosas:

- Presiones en cada etapa.

- Transferencia de calor en cada etapa.
- Extracciones y recirculaciones.

- Nimero de columnas,

Por sélo mencionar las mas importantes, con lo cual, es posible comparar distintas
configuraciones y elegir la mas id6nea de ellas para-un proceso dado.
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Listado de variables utilizadas.

TEMPLTHU,I,1) Temperatura,

PPLTH#(U,1,1) Presidn.

XPLT#(U,JL,T) Combosicién en el l{quido.
YPLT#(U,J,I) Composicién en el vapor.

LIQ#(U, 1) Flujo del liquido.

VAP#(U.T) Flujo del vapor

DLA(W) Flujo del destilado Hfquido.

Dv#(L) Flujo del destilado vapor.

ADH(LD) Factor de absorcién.

KEQ#() Constante de equilibtio.

F#) Vector para almacenar datos de cdleulos.
G#(J) Vector para almacenar datos de cdlculos.
DX#(T) Vector para almacenar datos de célculos.
FVNK(U.D) Flujos nuevos de las alimentaciones de vap,
YFN#(U,1,) Comp. del vapor de los flujos nuevos
FLNA#(U,T) - Flujos nuevos de las alimeataciones del 1iq
XFN#(U,J,T) Comp, del lig. de los fiujos nuevos.
SVAPH(U,T) Fluje de las extracciones de vapor,
SLIQ#(U.I) Flujo de 1as extracciones del lquido.
VAPCH(U,I.D Flujo del vapor por componente,
LIQC#U,J,D) Flujo del lquido por componente,
D#(U,I) ' Flujo del destilado por componente.
BA#(U,I) Flujo del fondo por componente.
DLIQ#(U,I) Fiujo del destilado lig. por componente.
DVAP#(U,1) Flujo del destilado vapor por compenente.
FONDOC#(U) Flujo del fondo.

DESTH#(U) Flujo del destilado.

XDEST#(1) _ Composicidn del destilado l{quido.
YDEST#(I) Composiciéa del destilado vapor.

XBAQ) Composicién del fondo.

X#(10) Composicida en el liquido,

YH#(D) Composicién en el vapor.

Z#(D) Composicién global.

THETA#(U,J) Oi.
PH) ’ Pi.

M



ALICOMP#(1) FZfi,

REALICOMP#(1) Recirculaciones o flujos de otras columnas.
NPLATOS(U) Nitmero de platos.

NST(U) Nimero de salidas totales.

NSV Niimero de salidas vapor.

NSL{U) Ntiimero de salidas Iquidas.

LV(U,}} Localizaciones de las extraciones de vapor.
LL(U.D) Localizaciones de las extraciones de lfquido.
NE(U) Ntimero de alimentaciones.

LF(U,]) Localizacién de las alimentaciones.
FUN#) Funciones error.

JAC#(1,1) Matriz del jacobiano.

[0]al(¥)] Carga térmica del condensador.

QR() Carga térmica del rehervidor.

QP(U,J) Transferencia de calor,

HLIQC#(U,J,I) Entalpias por componente del liquido.
HVAPC#(U,J,I) Entalpias por componente del vapor.
HL#() Entalpias por componente del liquido
HG#(I) Entalpias por componente del vapor.
FEED#(U,I) Flujo de Ias alimentaciones,

ZR#ULD Composicidn global de las alimentaciones.
TF#(U,J) Temperatura de 1as alimentaciones,
FV#U.JH) Flujo vapor de las alimentaciones.
FL#U,J) Flujo tiquido de las alimentaciones.
XF#U LD Composicidn de las alimentaciones lquidas,
YF#(U,L1) Composicidn de las alimenlaciones vapor.
HGF#(U,LT) Entalpia del vapor de las alimentaciones.
HLFA(U,LD Entalpia del Hquido de las alimenlaciones.
Donde:

U= Nimero de columna.

J= Niimero de plalo.

I= Nimero de componente.

Estas variables se utilizaron sélo para sistemas de columnas interconectadas, para los
demds casos se omitié la U; por lo tanto:

X#(U,1,D= X#(1,I;; QC(U)=QC; elc.
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Ejemplos.

Con el fin de ilustrar el alcance de los programas desarrollados en esta tésis, se
cligicron nueve ejemplos, de los cuales el primero de clios se tomd de la primera
referencia bibliogrifica (Capitulo 11, pigina 71); los cjemplos 2,3,4 y 5 fueron tomados
de ia segunda referencia bibliografica (Capltulo 15, pdginas 614 y 615) y los ejemplos
6,7,8 y 9 fucron creados por el autor de Ia Wsis, utilizando los datos termodindmicos de
los ejemplos anteriores y tratando de involucrar 1a mayor parte dc los casos que se
puceden resolver con 10§ programas.

Para mayor comodidad de las personas que descen checar los ejemplos, se utilizé el
sistema de unidades que aparecen en las referencias bibliogrdficas.



Fi

0.020
0.100
0.060
0.125
0.03%
0.150
0.152
0.113
0.030
0.085

0.070

F = 100.0

¥

3

=0.0

EJEMPLG

1

13

0 = 31.6

oo

te2o

P = 300.00 PSIA

v



EJEMPLO1

Resultados finales

Compuesto composiciones

di bi
1 6.34 x 102 1.47x 10711
2 0.3164 1.56x 106
3 0.1890 3.80x 104
4 0.3909 2.12x 103
5 2,35 x 10-2 4.03x 10-2
6 1.66 x 102 0.2116
7 6.09 x 105 0.2222
g 2,83 x 107 0.1652
9 1.90 x 109 0.1316
10 132 x 10711 0.1242
11 1,95 x 10-14 0.1023

Nimero de iteraciones= 13

"8l



EJEMPLO |

PERFILES DE FLUJOS LIQ. Y VAP.

FLUJOS EN (Ibmol/hr)

250
200
150

100 |-

50

0 Il 1 | ] ] 1 1 ] 1 I i
1 2 8 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13

NUMERO DE PLATOS

—— LIQUIDO —+— VAPOR

82



EJEMPLO |
PERFIL DE TEMPERATURAS.

TEMPERATURAS ( F)
900

800

700

600

500 : L ! ! 3 3 1 ! ) 1
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13

NUMERO DE PLATOS

—#%— TEMPERATURA

. 83



EJEMPLO 1]

i
D= 23.0
¢ 0.03
2 Dy
gy 0.20 g - 10
nC, 0.37
4 L
5 s £ = 6.5217
nCq 0.05 P = 250.0 PSIA
F=1000, 4]
1-00

Flujos en lbmol/hr,
Entalpias Btu/lbmol.
Cargas térmicas Btu/hr.

Temperaturas °F,

17
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EJEMPLO H

Resultados finales

“ Y B W R e

Compuesto composiciones
di bi

1 0.1304 3.79 x 108
2 0.8530 4.94 x 103
3 1.65 x 1072 0.4756
4 7.96 x 10-6 0.4545
5 8.86 x 10-10 6.49 x 10°2
Niimero de iteraciones 5

767.36

0.077¢

2.0398

0.8551

1.0257

0.9964

1.0003



EJEMPLO i
PERFILES DE FLUJOS LIQ. Y VAP.

FLUJOS EN (Ibmol/hr).
250

210

170+

130

90

504 | SN IS WUV W SO (SN I SN Y I N N E—

12 3 45 6 7 8 910 1 1213 14 15 16 17
NUMERO DE PLATOS

- LIQUIDO  ~—— VAPOR



EJEMPLO |
PERFIL DE TEMPERATURAS.

TEMPERATURAS ( F)

300
260 -
220 - -~

1801 - -

¥

100 i ! L [l 1 1 1 | E 1 | N |
12 3 4 56 7 8 9 101121314 1516 17
NUMERO DE PLATOS

—#— TEMPERATURA

87 -



EJEMPLO I11

ZFi
b =23.0
C 0.03
2 Dv

¢ 0.20 g =10
"y 0.37 B = 65217
nC5 0.35
ot 0.05 P = 250.0 PSIA

L-00

F = 100.0 8
Fiujos en Ibmol/hr.
Entaipias Btu/lbmol.
Cargas térmicas Btufhr.
Temperaturas °F. |—se— e ¥ = 37,0
17
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Compuesto
- omp d
0.1314
0.8158
5.37 x 102
3.21 x 10°5
5.68 x 109

oW -

Nitmero de iteraciones

D AW N

EJEMPI'LO 11T

Resultados finales

composiciones
SLi
3.11x 105
3.29x 102
0.7403
0.2149
1.18 x 102

(=i

0.3559
1.8482
0.8879
10110
-0.9988
1.0000

bi
4,28 x 109
3.71x 10-4
0.2093
0.6762
0.1141

9

0.8811
1.8377
0.8932
10110
0.9990
1.0000

89



EJEMPLO il
PERFILES DE FLUJOS LIQ. Y VAP.

FLUJOS EN (Ibmaoalshr).
250 !

200

150

100

50

! 1 1 1 | i 1 i i 1 1 ]

L 1 i
1 23 4.5 6 7.8 9 10 11 12 13 14 15 16 17
NUMERO DE PLATOS

0

" —— LIQUIDO *© --+— VAPOR



EJEMPLO il
PERFIL DE TEMPERATURAS.

TEMPERATURAS {( F)

3560

300

250 -

200

¥
. 7

! 1 [} 1 Il 1

1 1 1 1 1 1

100 —t—
1 2 3 4 5 6 7 8 910 11 12 13 14 15 16 17
NUMERO DE PLATOS

—— TEMPERATURA

>97I' :



-0 =200000
ZFi
¢ 0.03
¢ 0.20
nC, 0.37
nCe  0.35
ntg  0.05

Q = 300000 —_WN—_.

EJEMPLO 1V

= 100.0,
F=100.0]

flujos en tbmol/hr,

{13 =

Entalpias Btu/lbmol,

Cargas térmicas Btufhr,

Temperaturas °F.

b =23.0
by _

g = L0
LL .

L 6.5217

p = 250,0 PSIA

h 4

n



EJEMPLO IV

Resultados finales

Compuesio composicioties
di bi
1 0.1304 2.56 x 108
2 0.8564 3.94 x 103
3 1.32x 102 0.4766
4 527x 106 0.4545
5 5.35% 10710 6.49 x 102
Nimero de iteraciones 1=H
1 767.36
2 0.0789
3 2.0191
4 0.8737
5 1.0201
6 0.9975
7

1.0001



EJEMPLO [V
PERFILES DE FLUJOS LIQ. Y VAP.

FLUJOS EN (Ibmol/hr)
300

250+ /’”/'/./\- :
—

200

. .
150 t—+—e _ . Ny

100 - , e

L 1 i 1 1 /] I} L | 1 1 L 3 1 1 s
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 1 12 13 14 15 16 17 .
NUMERO DE PLATGS

50

—— LIQUIDO  — VAPOR

T



EJEMPLO IV
PERFIL DE TEMPERATURAS.

TEMPERATURAS ( F)
300
250
200
150 |-
100 1 1 ] 1 1 . 1 i 1 L] L} i 1 1
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 1 12 13 14 15 16 17

NUMERGC DE PLATOS

—F— TEMPERATURA

95 -



ZFi
<, 0.03
sy 0.48
nC4 0.33
nC5 0.15
nc6 0.01
<, 0.01
C3 0.20
nc4 0.44
nCs 0.29
nC6 0.06

mesm{mmmn
Entalpias Btu/lbmol
Cargas térinicas Btu/hr,

Temperaturas °F

BJEMPLO ¥

F2 = 50.0
T =00

L 17 —

26 —

32

b = 36.0
by

]
te sy

= 1.0

P = 250.0 BSIA

-



Compuesto

oW N e

Nimero de iteraciones

EJEMPLO V

Resultados finales

composiciones

di
0.0555
0.9422

2.23 x 10°13
8.56x 1011
2.43 x 10-18

6;

134.61
0.0770
0.7604
1.3019

1.2563-

0.9652
0.8899
0.9666

1.0350

1.0283
0.9967
0.9867

" 0.9961

1.0039

bi
6.56 x 10-8
1.25 x 10-3
0.6003
0.3437
5.46 x 102

Tt



EJEMPLO V
PERFILES DE FLUJOS LIQ. Y VAP.

FLUJOS EN (Ibmol/hr)
350

300

250

200

150

100

TN SR T SN NN NI S SN TSNS TSN NN SN SN SN
50

1 83 565 7 9 1113 15 17 19 21 23 25 27 29 31
NUMERO DE PLATOS

—— LIQUIDO —F VAPOR

Ceg



EJEMPLO V
PERFIL DE TEMPERATURAS.

TEMPERATURAS ( F)
300

250

200

150

100 NSO SN DU VAN VORI NSNS SHNIN N SN NN SN DU IR SN
1 3 6§ 7 9 11131517 19 212325272931

NUMERO DE PLATOS

—— TEMPERATURA

cee



EJEMPLO_ VI

1
0= 20,0
Hes60
YAPOR
Dy
i 0.8
P = 250.0 PSIA
2F4
&, 0.03
g 0.48
nc, 0.33
nt, 0.15 R
nC6 0.01
- VAPOR
F = 1000 s J
Leo.0
L0l tioum

Flujos en lbmol/hr.
Entatpias Btu/lbmol.

Cargas térmicas Btu/hr.

Temperaturas °F,

-



Compuesto

th & W N =

dvi
0.1492
0.8417
9.05x 103
3.33x 106
1.24 x 1010

Nuimero de iteraciones

s W)

EJEMPLO VI

Resultados finales

composiciones

dli

5.76 % 10-2

0.9183

2.41x 102

2.37x 105

2.42 x 109

6o 9y

1.8576 1.6806
0.8914 0.7749
1.0626 1.0050
1.0153 0.9963
1.0052 0.9991
1.0006 1.0000

bi

2.47 x 1076
7.08 x 10-2
0.5660
0.3395
2.36 x 1072

1.0673
1.0001
0.9976
1.0011
1.0408
1.0001

RS 1) R



EJEMPLO VI
PERFILES DE FLUJOS LIQ. Y VAP.

FLUJOS EN (Ibmol/hr)

200

150

100

50

0 | ! 1 1 1 { 1 Il 1 1 1 1 I

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 1 12 13 14 15
'~ NUMERO DE PLATOS

~—= LIQUIDO  —+ VAPOR



EJEMPLO VI
PERFIL DE TEMPERATURAS.

TEMPERATURAS ( F)
300

250

200 -

180

100 | NSV S NS ISRV SRR RO VRS SN IR P R E—
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15

NUMERO DE PLATOS

—#— TEMPERATURA

103,



"EJEMPLO VI

D= 20,0
L1
§- o 60
Dv
[l 0.8
P = 250.0 PSIA VAPOR
L =300 v
1. 3 _: 0.8
4= zoogon ,__W\_—— 5 —
ZFi
¢, 0,03
l:3 . 0.48
= 100. VAPOR
aC, 0.33 _F =100.0 8 W
nC5 0.15
G 0.01
| 10 L, tiouino
Fiujos en lbmal/hr,
Entalpias Btu/ibol.
Cargas térmicas Btufhr.
Temperatura °F
— 12 In
9 = 2000000 ___\NN\__.._ 13
15

v



Compuesto
’ . dvi
0.1487
0.8460
5.21x 103
1.35x 10°6
4.34 x 19°11

o W e

Niimero de iteraciones

N B W N e

EJEMPLO VI

Resultados

com|

]

3.5611
0.9975
1.0453
1,0127
1.0040
1.0016

finales

posiciones
dli

5.77 x 102

0.9282

1.40 x 10-2

9.77x 106

8.55 x 10-10

91

1.5030
0.9553
1.0235
1.0024
1.0003
1.0002

bi
1.48 x 106
6.02x 102
0.5757
0.3403
2.37x 102

G2

1.0798
1.0740
1.0113
1.0018
1.0004
1.000t

108



EJEMPLO VI
PERFILES DE FLUJOS LIQ. Y VAP.

FLUJOS EN (lbmol/hr}

250
‘—"’/‘—\“‘m_
200} \
160+ *_\./ Mg */ ‘
100 _/\&// : .
50
0 | i ] I 1 | L ] ~L 1

A, 1 L
1°"'2 38 4 5 6 7 8 9 10 1 12 13 14 15
NUMERO DE PLATOS

——LIQUIDO —+— VAPOR



EJEMPLO VI
PERFIL DE TEMPERATURAS.

TEMPERATURAS ( F)
250

225

200

175 //

180 _ /
125L/‘K’ :

100!|llll||l|!ll
1-2 3 4 5 6 7 8 9 10 M 12 13-14 15

NUMERO DE PLATOS

—#— TEMPERATURA



EJEMPLO V11T

Flujos en lbmol/hr.
Entalpias Btu/lbmol,
Cargas térmicas Btufhr,
Temperaturas °F.

D = 20.0
Ll
5" 65
Oy _
e Lo
P = 250.0 PSIA
D =250
F = 100.0
——te 6
431
L =150
2 =
Cp 0.05
cy 0.23 Heso
¢y 0.37
= Dy,
nt; 0.35 L = 40.0 4 — 7 00
- 8 .
P a250.0
v
= 0.0
F 6 —
1t 9
B = 0.0 B = 40.0

108



Comp.

oW N

Niimero de
Iteraciones

h B W N e

EJEMPLO VII

Resultados finales

Columna 1
composiciones

“di

0.2475
0.7333
0.1903
5.03 x 105

bi
1.15 x 105
2.38 x 102
0.3805
0.5956
Columna 1
9 9]
0.8669 0,8860
0.9809 0.9887
1.0119 1,0083
0.9976 0.9987
0.9994 0.9991
1.0007 1.0008

Columna 11

compasiciones

di
1.74 x 103
0.2510
0.6949
5.22 x 10-2

Colunma I

]

0.9440
0.9661
1.0281
0.9883
1.0045
0.9982

bi
1.33x 10-8
792 x 10°4
0.2010
0.7982

91

0.9809
0.9910
1.0079
0.9968
LO0tEL
0.9996

109



EJEMPLO VI
PERFIL DE FLUJOS LIQ. Y VAP.

FLUJOS EN (Ibmol/hr)

250

200

150

100

50

.0 L ) % 1 L 1 1 -1
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
NUMERO DE PLATOS

—— LIQUIDO COLUMNA ! —i— VAPOR GOLUMNA |

110



EJEMPLO VIii
PERFIL DE FLUJOS LIQ. Y VAP.

FLUJOS EN {(lbmol/hr)
250 —

200 |-

180 F Xy /a'v RS
[B\MT \
100 |

50F

0 ) ! T— i ! 1 L
1 2 3 4. 5 6 7 8 9 10

NUMERO DE PLATOS

—&- LIQUIDO COLUMNA 11 —*~ VAPOR COLUMNA it

B § § B



350

300

250

200

150

100

EJEMPLO VI
PERFIL DE TEMPERATURAS.

TEMPERATURAS ( F)

,/'
- -’/;F'
S e
_)/I L 1 i 1 1 1 L
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10.

NUMERO DE PLATOS

—#%— TEMP. COLUMNA | —¢— TEMP. COLUMNA 1}

12



EJEMPLO  1X

[—— 3
L
H=s6s
Dv
Bo=o0
. P = 250,0 PSIA
F-10004
7y
€, 0.05
¢ 0.2
", 0.3 L e 00
C. 0.35 il
"5 L s
6 —
TR 9
B = 65.0 B = 65.0

Flujos en lbmol/hr,
Entalpias btu/ibmol,
Cargas térmicas Btushr.
Temperaturas °F.

1ns



EJEMPLO IX

Resultados finales

Comp. Columna I Columna IT

composiciones composiciones

di bi di bi

1 0.2493 6.16 x 10°3 3.49x 103 2.02 x 10°7
2 0.7385 0.1279 0.6548 1.63 x 1072
3 0.0122 0.4495 0.3324 0,4523
4 1.97 x 10-3 0.4225 - 9.37 x 10-7 0.5312
Ndmero de Columna [ Colupma 11
Iteraciones 4] =] =h) e
1 1.4424 1.2583 2.5743 1.6186
2 1.2744 1,2135 0.9779 0.9967
3 1.0278 1.0150 1.0256 1.0094
4 0.9801 0.9848 0.9832 0.9933
5 1.0023 1.0017 1.0059 1.0023
6 1.0003 1.0002 1.0000 1,0000



EJEMPLO [X
PERFIL DE FLUJOS LIQ. Y VAP.

FLUJOS EN (lbmol/hr)
250

200 -

150

100 |- -

50 - - - - . e e

o‘ ] L 1 ] 1 1 1 1
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10

NUMERO DE PLATOS

—— LIQUIDO COLUMNA I — VAPOR COLUMNA I

s



EJEMPLO IX
PERFIL DE FLUJOS LIQ. Y VAP.

_ FLUJOS EN (Ibmol/hr)
250 - -

200 -

150 -

100 s o -

50 I~ . . . - S T DR

0 I 1 L ! | { ] L
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
NUMERQO DE PLATOS

~8- LIQUIDO CGOLUMNA Il . —> VAPOR COLUMNA I

116




EJEMPLO IX
PERFIL DE TEMPERATURAS.

TEMPERATURAS ( F}
300

250 -

200

150

L

100 ) 1 ] ! 1 1 1 1
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10

NUMERO DE PLATOS

—#— TEMP. COLUMNA |  —0— TEMP. COLUMNA Il

117
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