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‘ INTRODUCCION

El permanente desarrollo de los sistemas de computo propone horizontes cada dia mas
amplios practicamente a todas las disciplinas cientificas propiciando a la vez, la solucién
de muchos problemas"complejos con relativa precision y rapidez.
Ante un objetivo particular, la computadora puede ser una herramienta muy poderosa, a
condicion de que los resultados que arroje sean, coherentes, razonables y confiables, pero
satisfacer estas exigenéias depende del hombre, no de la maquina.

En el ambito de la i mvestlgacmn cientifica y tecnologica, la representacion o la prediccion
por medio de computadora de eventos y comportamientos naturales o inducidos, es una
actividad que consume el tiempo y el interés de muchos investigadores en una gran
cantidad de 4reas. La simulacion por computadora es hoy una actividad generalizada.

|
En la Industria Quimica, la simulacion mediante computadora de las transformaciones que
en ella ocurren, es en la actualidad un apoyo muy importante para actividades tales como:

Sintesis, Diseifio, Ana]1315 y Optimizacion de Procesos, Dimensionamiento de Equipo o
Analisis de Sens1b1hdad

A este avance han con;ribuido la aparicion de poderosas computadoras pero de manera
muy importante ademas:
I
e La investigacion de algoritmos numéricos eficientes para solucionar extensos sistemas
de ecuaciones no lineales y
e EIl desarrollo de Metodos de Calculo Termodinamicos (Modelos Termodinimicos)
capaces de representar una amplia variedad de propiedades fisicas, en particular el
equilibrio de fases. |
i
Existen métodos de solucién de ecuaciones que son muy eficientes para algunos
problemas pero que resultan ineficientes o fallan completamente para otros problemas.
Afortunadamente, a menudo es posible con base en argumentos fisicos, poner limites a los
valores de las incognitas y a continuacion hacer estimados iniciales.
[
Acercarse a la solucion de forma iterativa avanzando de un punto base a otro punto base,
es la estrategia general que se emplea para solucionar conjuntos de ecuaciones no lineales.
‘:
Puede considerarse en cambio, que los Métodos de Calculo Termodinamico (Modelos
Termodinamicos) constltuyen la parte critica en la simulacion de un proceso en la medida
en que su eficiencia depende esencialmente, de Ja profundidad a la cual se han
investigado las propiedades fisicoquimicas de una operacion unitaria particular.

i .
De este modo, no puede pensarse que el uso de un simulador de procesos resulte
automaticamente en la solucion correcta de todos los problemas.

|

|
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Poner de manifiesto algunas de las causas més frecuentes de tal falibilidad, hacer evidentes
las dificultades que un trabajo de simulacién conlleva y, encontrar las explicaciones y las
posibles respuestas ante tal problematica, son los objetivos en el presente trabajo, a través
de la simulacion de una planta que podemos considerar no convencional, por sus
caracteristicas operacionales y por la naturaleza fisicoquimica de los materiales que en ella
se procesan.

Reconocer las limitaciones que los simuladores comerciales actuales tienen, nos plantea la
necesidad de considerarlos no como una caja negra, sinc como un conjunto logico,
estructurado y jerarquizado de rutinas matematicas, cuyo sustento tedrico se encuentra,
principalmente, en los logros de la Fisica Molecular, la Quimica y la Termodindmica. Su
utilizacién por consiguiente, exige una actitud planeada, sistematica y previsora por parte
del usuario. Puede considerarse esta la tematica del Capitulo 1 y det Apéndice VI.

En los Capitulos 2, 3 y 4 el lector encontrara descrita paso a paso la aplicacién de una
estrategia desarrollada para simular una planta de produccion de Acrilonitrilo

La relevancia de la Termodindmica queda de manifiesto a lo largo del trabajo y se
remarca cuando su version cldsica se rescata, en ¢l Capitulo 5, para analizar los usos
energéticos de la planta en cuestion, empleando los resultados de la simulacion.

Se espera que la estructura y redaccion de esta tesis pueda ser util a los interesados en
esta area.
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ii . ' , o
a, b, c, d e f constantes en funciones de temperatura de parametros binarios

a actividad :
a 4rea en una interfase
a parametro de energia en una ecuacion de estado
b parametro de volumen en una ecuacion ciubica de estado
A, B, C, D constantes en método Sum-Rates
¢ densidad de energia cohesiva
|
C numero total de componentes en una mezcla
E relacion de equnllbno
E energia '
€ flujo de energia a través de una interfase
e, flux de energia que cruza una interfase

f fugacidad |

S flujo de materia de algin componente en una corriente de alimentacién
F flujo de materia ;n alimentacion

g energia de Gibbs |

g gravedad '-

£ constante para los términos de energia cinética y potencial

G parametro binario en el modelo NRTL

h entalpia molar o especifica en una corriente liquida

H entalpia molar o especifica en una corriente vapor

H entalpia de una reaccion

H relacién del balance de entalpia

h coeficiente de transferencia de calor

k coeficiente de transferencia de masa

k constante de velocidad de una reaccion

K constante de equilibrio de fases

! flujo de materia de algin componente en una corriente liquida
L flujo de materia en estado liquido

m parametro en las funciones Alpha de las ecuaciones cubicas de estado
M relacién del balance de materia

n numero de moles

N namero total de ‘étapas

A flujo de materia a través de la interfase

N flux molar a través de una interfase

P parametro polar

P presion |

¢ parametro binario en una ecuacién cibica de estado
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Q flujo de energia en forma de calor
r velocidad de una reaccion quimica
R constante universal de los gases
R relacion de reflujo
s parametro de dimensionamiento de equipo
entropia molar o especifica
suma
flujo de materia en una corriente lateral
entropia total
temperatura
" energia interna molar o especifica
volumen molar o especifico
v flujo de materia de algiin componente en una corriente vapor
V  volumen
V flujo de materia en estado vapor
W parametros binarios en la teoria cuasiquimica de Guggenheim
W trabajo
X composicion en fase liquida
X vector de todas las composiciones de la fase liquida
¥y composicion en fase liquida
Y vector de todas las composiciones de la fase vapor
Z composicién en alimentacion
z numero de coordinacién
z altura
Z factor de compresibilidad

TR ULl

LETRAS GRIEGAS

coeficiente estequiométrico

funcion Alpha en las ecuaciones de estado cubicas
parametro de no aleatoriedad en el Modelo NRTL
coeficiente de actividad

parémetro binario en ecuaciones cubicas de estado
parametro de solubilidad

eficiencia de Camot

ecuacion para €l calculo de diversas propiedades
parametro dependiente de temperatura en ecuaciones ctibicas de estado
parametro binario de energia en la ecuacion de Wilson
parametro binario de Wilson dependiente de temperatura
potencial quimico

velocidad lineal de un fluido

fraccién volumen local
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7 ecuacién para calculos hidraulicos en un plato
7 parametro dependiente de temperatura en ecuaciones cubicas de estado
7 parametro dependiente de temperatura en el modelo NRTL
@ coeficiente de fugacidad
@ fraccion volumen
¥ ecuacion para el calculo de variables definidas
@ factor acéntrico
£2 constante en las ecuaciones de estado cibicas
I

\
SUBINDICES |

A atraccion |

A, B estados inicial y final de un proceso
¢ estado critico

D destilado .

e entrada a algun equipo

i,j, k numero de componente

m,p numero de etapa

r propiedad reducida

R repulsion '

s salida desde algiin equipo

relativo a las composiciones de la fase liquida
relativo a las composiciones de la fase vapor
referido al medio ambiente

o= &

SUPERINDICES |

E propiedad de exceso

f relativo a una corriente de alimentacién
I interfase }

k mimero de iteracion

L fase liquida

o estado de referencia

T transpuesta de una matriz
V fase vapor

S estado de saturac‘i_()n
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Cap. 1 1

CAPITULO 1
MODELOS DE SIMULACION DE PROCESOS
1.1 DEFINICION DEL PROBLEMA |

El proposito de la Simulacion de Prdcesos (SimPro) es reflejar lo mas fielmente posible la
realidad de una planta o de cualquier proceso fisico y/o quimico particular propio de la
Industria Quimica.* S . SR

Se trata de una tarea compleja e inacabada en la medida en que los procesos en cuestion
involucran fenémenos diversos que por lo general ocurren simultineamente y, en
condiciones y. combinaciones materiales también distintas, por ' consecuencia, el
modelamiento matemético riguroso de ellos plantea exigencias teéricas y experimentales
que, en ocasiones, no cuentan con respuestas satisfactorias.

Los fenémenos que cominmente ocurren en los procesos de Ingenieria Quimica son, la
transferencia de masa, la transferencia de energia y/o de momentum asi como las
reacciones quimicas. - - - : o :

Entre los procesos usuales tenemos, el transporte de un fluido a través de una tuberia, el
mezclado de dos o mas corrientes de un proceso, el enfriamiento/calentamiento o la
evaporacion/condensacion de fluidos, la compresién/expansién. de una corriente gas, la
separacién de una corriente en dos o més fases (proceso flash), la recuperacion y/o
purificacion de productos (columnas de: fraccionamiento, rectificacion, agotamiento,
absorcion etc.), procesos de separacion de productos con reaccion quimica y procesos
con multiples reacciones quimicas en una o mas fases. S

Si bien la operacitn y. el control de estos procesos se realiza mediante la regulacion de
variables de proceso como. presion, temperatura, flujos de materia y de energia etc., los
factores que originan y gobiernan esos procesos se explican en dos niveles: el
macroscopico y el molecular. En términos macroscopicos, la Termodinamica Clésica y
mas especificamente, la Termodinimica del Equilibrio de Fases (y/o del' Equilibrio
Quimico) - contienen los elementos indispensables de la fundamentacion. En el plano
molecular, el -sustento teérico se encuentra en los avanoces' alcanzados por la Fisica
Molecular y se expresa a través de la Termodinamica Molecular y la teoria: actual sobre
tos mecanismos de transporte de materia y energia.

En la Termodindmica de! Equilibrio Quimico y de Fases también se encuentran
desarrollados los conceptos y los elementos tedrico-practicos que permiten-cuantificar los
cambios que ocurren en procesos como los referidos arriba. No: obstante, los resultados
de este tipo de determinaciones, en muchos casos no coinciden plenamente con la realidad
pues, entre otras razones, conceptos como el de equilibrio no existen sino eventualmente
y solo desde un punto de vista macroscopica.
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L
Dicho de otra manera, reflejar de manera precisa las transformaciones que la materia sufre
durante un proceso como los descritos antes, implica por una parte, considerar el tiempo
como una variable adicional, y por otra, no solo comprender sino ademés, poder evaluar
algunos aspectos del comportamiento molecular de la materia. En este ultimo asunto es
en donde se presentan las mayores limitaciones en la actuahdad

Asi pues, aun cuando la SimPro ha avanzado notablemente sobre todo en los ltimos 25
afios, estimulada por la-aparicion de computadoras cada vez més poderosas, se encuentra
en pleno. desarrollo pues junto a los retos no superados, surgen -necesidades que
envuelven materiales con nuevas estructuras ? por ejemplo, polimeros y biomoléculas, asi
COMO Procesos mas complejos por ejemplo, destilacién reactiva, extraccion reactiva,
reaccion quumca con separacion a través de membrana, etc.

Por supuesto, cuando la Smero verdaderamente reproduce el mundo real es ‘un

importante aux111ar en el disefio y para el analisis de procesos. -
La mayoria de los simuladores comerclales existentes® han sndo desarrollados bajo el
enfoque-del equilibrio termodindmico y sin cambios en el tiempo (régimen estacionario) y
con ellos es posible, en principio, simular la totalided de los procesos mencionados antes.

Acerca de la calidad de las simulaciones obtenidas, se trata en el presente trabajo.
|

En la dltima década, en esos simuladores se han introducido algunos avances que

investigadores de todo el mundo han logrado en este campo. Bajo el enfoque de no-
equilibrio, por ejemplo, apareci6 el modelo. RATEFRAC de ASPEN PLUS para simular
columnas de destﬂacmn cons1derando las velocidades de transferencm inherentes.
Tamb:én en los ultunos afios, ASPEN PLUS y HYSIM han introducido al mercado
versiones de simuladores dinamicos (procesos a régimen no estacionario). ~ -

Al respecto del enfoque de no-equilibrio, algunos de esos investigadores consideran que

el desarrollo de este, esta supedxtado en gran medlda ala mformamon expe:mlental y!o de-

campo con que se cuente.”
[

Con ¢l fin de describir, al final del preéente capitulo, un modelo general de simulacién que-

incluye todos los 'enfoques sefialados asi como, una estrategia para simular una planta

real, a continuacion se abordan los aspectos esenciales de! modelo de simulacion basado

en el equilibrio termodinamico para procesos ocurriendo ‘en estado estacionario.

1.2 MODELO DEL EQUILIBRIO DE FASES

Cuando dos fases (por: ejemplo liquido y vapor) se ponen en contacto, las sustancias que
contienen tienden |a emigrar de una a otra fase, hasta que la composicion de ambas
alcanza un.valor (presuntamente) constante. Una vez que se llega a este estado hxpoténco
se dice que fas fases se encuentran en ethbno » -

* Para el presente trabgjo s¢ empled ASPEN PLUS V. 9.2
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Generalmente, estas composiciones de equilibrio son diferentes entre una y otra fase, y es
esta diferencia la que hace posible la separacién de los componentes de una mezcla por
medio de alguna o varias operaciones de contacto de fases.

Omitiendo cualesquiera otras influencias externas asi como efectos interface y de tension -
superficial, ese estado ideal de equilibrio depende de variables tales como presion,
temperatura, concentracion de las especies quimicas presentes y de la naturaleza
fisicoquimica de ellas, y la representacion de ese estado a través de expresiones que
relacionen tales variables, es el objetivo de la Termodinamica del Equilibrio de Fases.

El equilibrio supone ademas homogeneidad completa dentro del sistema de modo que los
valores de las variables que definen el equilibrio sean los mismos en cualquier punto de
cada fase.

La representacion matematica del modelo descrito se da mediante el concepto de
potencial quimico fundado por el fisico norteamericano . Willard Gibbs desde 1875, y
consiste en la afirmacién de que tal cantidad, para cada componente, debe ser igual en

todas las fases en equilibrio.

Aplicado a un caso de contacto entre tres fases, digamos liquido-liquido-vapor, la
formulacion del estado de equilibrio entre ellas quedaria de la manera siguiente:

Li_

pit'= pi= (12-1)*

Con la finalidad de relacionar el potencial quimico con variables que pueden medirse (en
experimentos o directamente durante la operacion de una planta) y de las cuales depende
el estado de equilibrio, se hace uso de funciones auxiliares como fugacidad y actividad.

Estas funciones fueron establecidas por G: N. Lewis, empleando la formulacion clasica de
la Termodinamica y generalizando el uso del potencial quimico a todo tipo de sistemas
partiendo de su aplicacion a un gas ideal sometido a un cambio isotérmico.

La representacion matematica de los resultados de Lewis es:
pi= pi + RT In(7) (122"

en donde el superindice denota un estado de referencia Unico. La definicién se completa
con las siguientes acotaciones:

fy:P= @; - I conforme P— 0 (1.2-3)

Es decir, a bajas presiones un gas puro o €n una mezcla de gases tiende a comportarse
idealmente y su fugacidad toma el valor de la presion en el primer caso y el de la presion
parcial en el segundo.

# E1 desarrollo formal que conduce a estas relaciones se encuentra por ejemplo en 26y 31
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Al cociente f/4° ;ends le llamé6 actividad (&) y a la relacion /4P se le conoce como
coeficiente de fugacidad (¢:). :

Aplicando las ideé,s anteriores a la condicion fundamental (1.2-1) del caso de equilibrio
liquido-liquido-vapor tenemos: : _
i _

|; fiLl= fiL2= fiv‘ . ) (12_4) f ’
\ A . .

El paso dado por Lewis es importante porque traslada el criterio del equilibrio de fases
establecido por Gibbs a un nive! de abstraccion menor. La definicion de fugacidad tiene
como referente uri modelo fisico de idealidad sélidamente sustentado en la teoria cinética

de la materia (el” modelo del gas ideal) y, consecuentemente, considerada como una

“presion corregida”, la fugacidad envuelve correcciones debidas a no-idealidades que

pueden ser interpretadas en términos moleculares.”

A partif de este pﬁnto, el problema consiste en definir como se calcula la ﬁlgaciciad de las
fases en términos de las propiedades medibles de las cuales depende el estado de
equilibrio. l,

Si se dispone de l0s datos volumétricos necesarios en forma de una ecuacion de estado, la
estructura matematica de la Termodinamica proporciona las relaciones basicas que
posibifitan ese objetivo:
RT\In(t/yP)=/ [(3V/Gn )1, 5, o - RI/PJAP ' (1.2-5)*
RT In(S/yP)= [ I(OP/Gn)r, v, o5 - RI/VAV - RTInZ (1.2-6)*

En (1.2-5) se tiem} la fugacidad de un componente i en una mezcla (f;) en funcion de P, T

¥ composiciones,L ello indica la conveniencia de contar con una ecuacion de estado :

explicita para el volumen, tal como sucede en las ecuaciones de estado del tipo Vinal, en
cambio, en (1.2-6) las variables independientes son I/, T'y composiciones lo cual impone
la necesidad de una ecuacién de estado de tipo:

| P:P(T! I/’ Ragy F2peesy Pﬂd (12'7)

De estas, ia formal, comunmente empleada es la Ecuacion Cabica de Estado (ECE). En el
Apéndice VI Seccién VL1 se presenta un compendio de los aspectos mas importantes de
las ECE. i :

El célculo de fugacidades mediante ecuaciones de estado, por lo general, resulta adecuado
para sistemas en fase gas, sin embargo, la fugacidad de la fase liquida en muchos casos es

conveniente evaluarla de otro modo. A continuacion se discute esta opcion.
‘.
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En la formulacion de la Termodinamica del Equilibrio de Fases encontramos el coeficiente
de actividad (;), funcidn auxiliar debida también a Lewis, cuya referencia no es el modelo .
del gas ideal, sino algiin modelo de solucién liquida ideal:

= fix A (1.2-8)

En general se considera como una solucion ideal a la que se forma sin desprendimiento o
absorcion de calor (solucidén atérmica) y sin cambio de volumen (mezcla isométrica), no
obstante, esto solo ocurre en;

1) Soluciones muy diluidas, y de manera aproximada en :
2) Mezclas cuyos constituyentes poseen moléculas no muy distintas entre si (en tamaiio,
forma e interacciones moleculares

Asi, como ejemplos del caso 1 se cuentan las soluciones liquidas que contienen gases o
solidos disueltos. Para tales solutos fi° toma el valor de H; la constante de Henry, que es la
fugacidad del gas o del solido # puro en un estado hipotético de T y P puesto que estas
especies no existen como liquidos a las condiciones de la mezcla.

En relacién al caso 2 .y para los solventes del caso 1 se. considera que fi"; 7 la
fugacidad del componente puro a la Ty P de la mezcla. Este estado de referencia da lugar
a la llamada regla de Lewis-Randall.*

Es importante observar que f*™ es una fugacidad de componente puro en estado liquido
y que su evaluacion demanda datos de presion vapor asi como de volumen de liquido.
Esto se puede apreciar en la relacion siguiente:

"= P o; exp[fP (v /RDdP] | (1.2-9)

endonde a= P’y qp,-s= (f/P)F. Al factor exponencial se le llama correccion de Poynting y .
considera la compresién del liquido o sélido desde P° hasta P. A presiones bajas este
factor se aproxima a la unidad.

Aplicados convenientemente a las soluciones reales, los modelos de idealidad
mencionados posibilitan valores de y; alrededor de la unidad que, por lo tanto, denotan el
grado de desviacion por no-idealidad. Asi pues, la expresion de interés a emplear en (1.2~
4) es:

fi'= 5, xf° (1.2-12)
Todo lo anterior nos lleva a establecer dos formas. basicas de solucionar el problema del
equlhbno de fases. -

 Para mayores detalles sobre estos modelos de solucién ideal consultar 26 y 31
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Restringiendonos ahora al equilibrio. liquido-vapor, si ambas fases se representan por
medio de una ecuacion de estado (es decir 7= y; Pp;” y §i*= x; Pg/"), &l aplicar el criterio
fundamental de equilibro se obtienen las relaciones de equilibrio caracteristicas del
método phi-phi: |

xol=yiof o y/x=K=ollol (1.2-13)

Cuando la fase liquida se representa con (1.2-12), se plantean las relaciones de equilibrio
propias del método gamma-phi:

vixfi’=y; i’@-y o ywx=K=y 8/ Pe’ : (1.2-14)
En (1.2-13) y (1.2-14) K; es la constante de equilibrio de fases.

En la practica, ¢l coeficiente de actividad (y) se determina a través de .Modelos
Termodinamicos de Solucién cuyas caracteristicas més sobresalientes se discuten en el
Apéndice VI Seccion V1.2, '

La ley de Raoult es una simplificacion importante de las ecuaciones (1.2-14) y resuita
cuando se aplican a un sistema sometido a una presion baja cuyos constituyentes son
similares: ' : - '

J-x.-P,-s= »P o yi/ x=K=P’/P (1.2-15)

Dado que P depende de T, las ecuaciones (1.2-15) muestran que cuando la. idealidad
prevalece en ambas fases, la constante de equilibrio no depende de la composicion de la
mezcla sino solo de la presion y de la temperatura.

|
En oposicién a esto, las ecuaciones (1.2-13) y (1.2-14) ponen de manifiesto que en la

generalidad de los casos, deben de considerarse las influencias de todas las variables que
definen el estado de equilibrio.

Para el ejemplo del equilibrio liquido-liquido-vapor propuesto ai inicio de la presente
formulacion, las reTlaciones de equilibrio quedarian como sigue: :
.7:'“ xH &=y x @=y: Pp | (1.2-16).
xH/xlP = K-"= 7=yt y y/xM=E= "t/ Pp”  (1.2-17)
En términos gene|rales entoncles, el equilibrio entre un par de fases que contienen C

componentes, se define a través de C relaciones de equilibrio (una por cada componente) -

del tipo (1.2-13), (1.2-14) o (1.2-17) y en ellas intervienen C-1 variables independientes
de composicién por cada fase, ademas de la presion y la temperatura, es decir, un total de
2C variables. Lo anterior indica que para solucionar ese sistema es imperativo definir
anticipadamente q de ese total de variables.



Cap. 1 7

Segun la combinacion de variables que se seleccione, suelen realizarse los siguientes tipos
de calculos para solucionar el problema:

e Calculo de la temperatura en el punto de burbuja (BUBLT)
Definidas X= (x1, Xz5--., Xc.) ¥ P se determinan Y= (v1, y2ee, yedd y T
e Calculo de la presion en el punto de burbuja (BUBLP)
Dadas X= (X5, X..., Xc.)) ¥ T caleular ¥= (3, y3..., ye) vy P
e Calculo de la temperatura en el punto de rocio (DEWT)
Fijadas Y= (1, ¥2y.--» Yo y P evaluar X= (xy, Xa,..., xc)yT
e Célculo de la presién en el punto de rocio (DEWP)

Especificadas Y= (y1, y2.., pc) y T obtener X= (x5, X3,--., xcy)yP

En las dos primeras combinaciones se emplea para chequeo la sumatoria de las relaciones
de equilibrio:

S=2:xK;-1.0=0 parai=1,..,C (1.2-18)
Para los calculos de punto de rocio, la relacion de prueba es:
S=2:y/Ki-1.0=0 donde i= I,..., C (1.2-19)
1.3 MODELO DE SEPARACION MULTIETAPA (De equilibrio}

En un dispositivo de separacion multietapa el fendmeno del equilibrio entre fases se
efectiia tantas veces como numero de etapas (V) tenga el equipo, bajo condiciones de T,
Py composicion diferentes. De cada etapa emigran las corrientes resultantes hacia las
etapas contiguas, pero antes de ingresar a ellas, cada corriente de salida puede o no verse
disminuida. Ademas, a cada etapa puede estar entrando alguna corriente en estado liquido
o vapor, dependiendo de sus condiciones.

Con base en el esquema que se presenta en la Figura 1.1, a continuacién se establece el
modelo general para este tipo de operaciones.
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“ , FIGURA 11

ETAPA GENERAL DE EQUILIBRIO
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S,” Corriente lateral de vapor saliendo de la etapa p
S," Corriente lateral de liquido abandonando la etapa p
(» Calor transferido desde o hacia la etapa p
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Para cualquiera de las etapas (p) se tiene el conjunto de ecuaciones siguiente:

1) Una ecuacién de balance de materia para cada componente. Dado que se consideran C
componentes, existen C ecuaciones de este tipo por cada etapa.

M= Lpips + Vpshigrs + Fip = (Ly + S9%ip- (Vo + S Jpip=0 - (13-1)
2) Una relacion de equilibrio por componente, o sea, C relaciones de estas en cada etapa.
Ey=yip- Kipxip= 0 (1.3-2)

3) Sumatorias de las fracciones mol para i= I, ..., C. Una para las composiciones de la
fase vapor y otra para las de la fase liquida, es decir, dos ecuaciones en cada etapa.

(S)=2iyip-1.0=0 (1.3-3)
(S),=ZiXip- 1.0=0 (1.3-4)
4) Ecuacién de balance de energia. Una por cada‘etgpa. |
Hy = Lpihgi + VpuHper + FPH;F" L+ S, V- (Vo t SPV)HP '.Qp= 0. (1 3-5)
Donde los cambios de energia cinética y potencial son ignorados. |

Bajo esta forma el modelo consta por tanto de, 2C+3 ecuaciones por cada etapa, y para la
columna completa se tienen N(2C+3) ecuaciones. Todas, excepto (1.3-3) y (1.3-4) son no
lineales.

Si se especifica el nimero de etapas y para cada etapa se definen:

e El flujo de alimentacion y. sus condiciones (Fp, Zip Py’ T)p')
o Los flujos de las corrientes laterales (S;" ;")

o El calor transferido (Q,)

o La presion (P, )

El modelo queda con 2C+3 incognitas o variables de salida en cada etapa (p).

C variables de composicion de fase liquida (x;,)

C variables de composicion de fase vapor (p;p)

1 valor del flujo liquido que abandona la etapa (Lp)
1 valor del flujo vapor saliendo de la etapa (V)

1 valor de la temperatura de la etapa (7))
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Bajo estas circunstancias, el modelo queda entonces conformado por N(2C+3) ecuaciones
y el mismo nimero de variables desconocidas. La solucion de este sistema debe ser

iterativa.

Una variante util para la solucién del modelo se obtiene si se sustituye alguna de las
ecuaciones (1.3-3) o (1.3-4), por una forma de la ecuacion de balance de materia total
que se deriva combinando dichas ecuaciones y la restriccion para las composiciones de la
alimentacion (%; z,= I), con la ecuacion #4;, sumada sobre todos los € componentes y
desde 1a etapa 1 hasta la etapa p.** El resultado es:

L= Vi + 50 (Fa- S -Sa") - Vi m=1,..,p (13-6)

Efectuando los mismos pasos pero sumando desde la etapa p hasta la N, se obtiene una
relacion analoga:

V=Lyy+ Yo (Fo-Sat-Sw) - L m=p,ptl, ., N (1.3-7)
1.3.1 MODALIDADES DEL PROBLEMA

Desde los aftos 60 se han desarrotlado técnicas sistematicas diversas que- contribuyen a
solucionar el modelo presentado, no obstante, hasta ahora ninguna de ellas garantiza la
soluciéon de todos los problemas La naturaleza del problema es determinante en este

aspecto.

Algunas de las dlﬁcultades que se presentan al solucionar el modelo presentado guardan
relacion con la naturaleza termodinamica del problema especifico.>
|
e Caracteristicas fisico-quimicas de los componentes de la mezcla a separar, por ejemplo,
grado de polaridad, volatilidad relativa, tamafio y forma de las moléculas
e Condiciones de T, Py composicion del sistema
o Modelo(s) termodinamico(s) seleccionado(s) para la prediccion del equilibrio
¢ Parametros empleados de componentes puros y de mezcla

Otras tienen qué: ver con la sensibilidad que las ecuaciones del modelo gua}fdan con
respecto a las variables que contienen y a las fluctuaciones de los valores que dichas
variables tomen en cada problema (tipo de separacion), por ejemplo:

Numero de especies quimicas

Numero de etapas de separacion (grado de pureza deseado) -

Magnitud de los cambios de las velocidades de flujo de liquido y/o vapor

Intensidad de la dependencia de los valores de K con respecto a la composicion de la
fase vapor

Sensibilidad del balance de energia ante la temperatura y/o las velocidades ﬂujo

e Valores iniciales de las variables supuestas o fijadas (Los tiempos de convergencia
pueden depender de estos, en funcién del método de solucién de matrices empleado)

e ¢ & o
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Algunos rasgos que diferencian a los algoritmos de solucién existentes son:

a) El grupo de variables que constituyen las especificaciones basicas
b) La forma en que se combinan las ecuaciones del modelo. Esto determina si su solucién

se lleva a cabo simultdneamente o por conjuntos separados de ecuaciones y el tamaiio
de las matrices resultantes

c) La manera en que se organizan las ecuaciones (por componente ¢ por etapa) y el orden
en que se evaluan las incognitas (algoritmo de solucion)

d) Técnicas con las que se solucionan el conjunto a los subconjuntos de ecuaciones

Para ilustrar lo anterior, a continuacion se describen de manera breve dos procedimientos
cominmente empleados:

1.3.2 ILUSTRACION I: Método Sum-Rates?> %

a) Las especificaciones del problema para usar este algoritmo son las mismas que se
establecieron antes para el modelo general multietapa.
b) Las ecuaciones se combinan de ia forma siguiente:

e Las relaciones de equilibrio, ecuaciones (1.3-2),. tomadas como Yip=™ KipXip y y,-,,,+;=.

K p+1Xipv1, s sustituyen en las ecuaciones M, (1.3-1)
e En las mismas ecuaciones (1.3-1) se remplazan L,; y L, por sus equivalentes en

términos de la ecuacion (1.3-6)
Como resultado se tiene:

ApXip1 + Bpxip + CXipor= D, (1.3-8)
en donde: . A=V, + S (F. -S"-‘S V)-V; -<p_<N
By=[Vori + 30 (Fan -S -8.)-Vi+ S+ (V,+8,))K.,] I<p <N
C Vp-q-j Kl,pq-[ ISp SN-I
D,=- F,,z,,,, I<p <N

Las ecuaciones (1.3-8) constituyen un sistema de N*C ecuaciones hneales con N*C
variables desconocidas (todas las composiciones de fase liquida) cuya solucion exige dar

valores iniciales de ¥, a lo largo de toda la columna (por ejemplo suponiendo flujo
constante). Por supuesto, un célculo previo de todas las K;, también es necesario.

Empleando las composiciones resultantes de la solucion de (1.3-8), y con el auxilio de las
relaciones (1.3-6 ), (1.3-7)y la expresion que le da nombre al procedimiento (L= L,*




Cap. 1 12

2 X;p), las N ecuaciones del balance de energia quedan como ﬁmclones exclusivamente
delas N temperaturas de la columna. :

En resumen, el modelo queda dividido en dos subconjuntos de ecuaciones que se
solucionan -de forma mdependlente Uno contiene N *C ecuaciones y ¢l segundo N de
ellas. ‘

¢) Las ecuaciones (1 3-8)-se agrupan por componente Por ejemplo para l-— I

i ' Bix;; + Cox =Dy p=1

L

! Ay + Baxy 2+ Cxy 5= D; p=2
Asxrz+ Bsxi 3+ Cxp. = Dy p=3

Anxing + By + Cyxyjes= Dy p=N

constituye un subsistema de NV ecuaciones cuyas incognitas son la composicion del
componente 1 en cada una de las N etapas, es decir X;= (xy,, x;,;, wy X;)7. Para cada
componente existe un subsistema semejante. o -

Organizados asi, y presentados en forma matricial, los' C*N balances de materia se
convierten en C diferentes matrices tridiagonales de tamafio N*N, y cada una de estas
asocia un vector solucmn para uno de los componentes.

d) El sistema recién descrito se soluciona aplicando el método de Thomas.

No obstante, los N balances de energia que, como se ha dicho, se solucionan separados de
los balances de materia, forman un sistema no-lineal puesto que las entalpias,
generalmente, son dependientes de la temperatura en forma no-lineal.

En este caso se aplica el método de Newton-Raphson para aproximar iterativamente la
solucion y el método de Thomas nuevamente, para solucionar la matriz Jacobiana
inherente al procedimiento de Newton-Raphson.

Sum-Rates se recomienda para procesos de absorcion sin reboiler.
1.3.3 ILUSTRA(]BION- IT: Procedimiento Naphtali-Sanholm (modificado)’

a) Como en SrUm-Rates deben especificarse flujos y condiciones de todas las
alimentaciones, también deben definirse las corrientes laterales, el perfil de presiones, el
nimero de etapas y las corrientes de energia en cada etapa, sin embargo, a diferencia de
Sum-Rates, los .balances de energia airededor de las etapas de domo y fondo
respectivamente, son remplazados por las relaciones:
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2il= Ro(Vi+SY)  donde Rp= LAV +STH) y 2iliy=Ly
Ello obliga especificar los flujos de producto en ambos finales de la columna.

b) La adaptacion del modelo comprende la sustitucion en las ecuaciones M;, y H, de las
relaciones siguientes:

xig=li/Ly ¢ yi=vi/V, (1.3-9)
L=ib, k=1..C (1.3-10) '

Vo™ Vbig™ V (Kiplip /24 Kighy)  (1.3-11)

El modelo entonces toma la siguiente forma:

C balances de materia para cada etapa:
’ Mt',p: (1 +SpL/1p)Ii,p+(1 +SpV/l/p)vi,p"[P. - Vp+1-fi,p =§ . ' (1.3-12)

Una relacion de equilibrio en forma de relacion de punto de burbuja en cada etapa:

Ei=2x Kiphp- 23 biy= 0 (1.3-13)

Un balance de entalpia por cada etapa
Hy=(Ly + S, + (Vo + S;)H, - Lyshy s - VourHper - F,H,F - 0=0  (1.3-14)

El modelo consta entonces de (C+2) ecuaciones por etapa y el mismo numero de
variables por determinar: C flujos de componente de la fase liquida /,, la temperatura de
la etapa T, y el flujo total de vapor en la etapa V). El procedumento presente no separa
tos balances de materia de los de energia para su solucmn

c) En oposicion al método ‘Sum-Rates, en este caso las NfC+2) ecuaciones del modelo se
agrupan por etapa, colocandolas en el orden que aqui fueron presentadas. Las variables
por determinar se sitian como se mencionaron arriba: [y, T, V,

d) El modelo establecido es no-lineal, por ello su solucion se lleva a cabo por Newton-
Raphson, con la peculiaridad de que el Jacobiano ahora es una matriz tridiagonal de
bloques. Cada bloque es de tamafio (C+2)x(C+2). Nuevamente el método de Thomas
puede emplearse.

El procedimiento Naphtali-Sandholm modificado se recomienda para cualquier separacién
multietapa en la cual K;, no dependa fuertemente de las composiciones de la fase vapor.
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1.3.4 CREACION DE BLOQUES PARA LA CONVERGENCIA®

Como ha sido sefialado, para lograr Ia solucién de un Modelo se han derivado diversos
procedimientos que en la practica se obtienen por experimentacion numérica. '
Si el procedimiento es una secuencia bien definida de pasos que permite encontrar una
solucion, se conoce como un algoritmo. -

En problemas de Ing. Quimica la solucién al modelo es real y fisicamente significativa,
ello permite establecer criterios que orientan el camino hacia la soluciéon dado que en las
ecuaciones de balance de materia y energia pueden aparecer soluciones multiples.

Para decidir cual de las soluciones tienen significado _fisico, deben establecerse
argumentos fisicos. Por ejemplo, la imposibilidad de valores negativos de composicion,
temperatura o presion.

En los Apartados anteriores también se ha mostrado que el conjunto de ecuaciones que
forman el Modelo puede solucionarse de manera directa, pero que suele ser mas facil
romper o dividir el sistema en subconjuntos (blogues) y solucionar cada uno de ellos por
separado. El resultado de tal reordenamiento es Hamado particion.

No hay un corte Gnico. Generalmente el mejor corte se determina no solo por la
estructura de las ecuaciones sino por la forma en que las variables entran en las
ecuaciones.

Las formas de dividir ecuaciones en aplicaciones de procesos pueden sugerirse a si
mismas a partir del conocimiento del proceso. No siempre es claro que es més eficiente, si
soluctonar todas las ecuaciones de una vez o dividirlas en una serie de subconjuntos de
ecuaciones. :

Con frecuencia, , la decision se apoya en consideraciones practicas tales como la
estabilidad numérica y la eficiencia de los métodos de solucién de ecuaciones que se usan.
[

Ya que dentro dJe un simulador, un equipo (blogue) o un conjunto de equipos son en
realidad una rutma de calculo que resuelve un subconjunte de ecuaciones, del mismo
modo en que se pueden particionar ecuaciones, también es posible particionar un proceso
quimico.

En ocasiones es factible y conveniente dividir o particionar un proceso formando
subconjuntos de blagues y entonces solucionar la simulacion por subconjuntos.

Cuando existen corrientes de recirculacion, ya sea en equipos o entre equipos (externas),
los valores de las variables en dichas corrientes son desconocidos, es decir, son incognitas
adicionales en la simulacién. Para solucionar tales incognitas, la respectiva corriente de
recirculacion debe tratarse como un blogue de cdleulo adicional que como todos los
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demads, se somete a un proceso paulatino de convergencia y su funcion es forzar a que la
corriente de salida sea igual a la de entrada. Para insertar ese blogue de convergencia, la
corriente de recirculacion respectiva debe contarse. Formalmente, lo anterior equivale a
declarar en el simulador una tear stream.

Aun cuando se han sugerido algunos medios automaticos para particionar y dividir
procesos complejos, el conocimiento del proceso y la inspeccion son con frecuencia
adecuados para determinar un orden apropiado para los calculos.

La particion o visualizacion del proceso en subconjuntos de blogues es generalmente
obvia, pero la division o corte de corrientes puede ser mas dificil. Algunas veces es
necesario cortar dos 0 mas corrientes simultaneamente. Generalmente, se busca minimizar
el nimero de corrientes de corte, pero esto puede no siempre ser la mejor estrategia.

El objetivo de minimizar corrientes de corte se basa en la idea de que a menor niimero
de corrientes, menor nimero de incognitas deben ser determinadas. La suposicion
aqui, sin embargo, es que el nimero de incognitas en cada corriente es la misma y que
cada incognita es tan dificil de solucionar como cualquier otra incognita. Esto puede no
siempre ser el caso. Puede suceder que la Gnica incognita en una corriente sea la
temperatura, mientras que en otra, todas las velocidades de flujo de componente y la
presion sean desconocidas. Si suponemos que, es tan dificil de solucionar para una
incégnita como lo es para otra, nuestro criterio de corte no seria el nimero minimo de
corrientes sino el nimero minimo total de incognitas.

1.4 MODELO GENERAL DE SIMULACION

De acuerdo con la descripcion que se ha hecho del modelo de simulacién multietapa
basado en €l equilibrio y a régimen estacionario, existe una variedad muy amplia de
problemas de simulacién.

Se ha puesto de manifiesto que a través de las relaciones de equilibrio (ecuaciones E;,), la
naturaleza termodingmica del problema especifico influye de manera importante sobre los
balances de materia y energia.

También se ha hecho notar que el modelo presenta grados de sensibilidad distintos no
solo frente a las peculiaridades termodinamicas sino ademas, ante las caracteristicas del
proceso de separacion que se desea efectuar.

La diversidad aumenta si consideramos, ‘como al inicio del capitulo se coment6, que los
mismos procesos pueden ser objeto de otros enfoques como el de no-equilibrio y la
simulacién dinamica.

En virtud de tantas modalidades, cuando se aborda un problema especifico, como es el
objetivo del presente trabajo, es necesario identificar las demandas particulares y
desarrollar métodos de solucion que satisfagan dichas especificidades.
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\
Lo anterior no significa el desarrollo detallado de métodos diferentes de soluciéon para
distintos problemas sino, la derivacion de estrategias de simulacién para un problema
especifico a partir de una estrategia general de simulacién.®

Esas estrategias especificas identifican los rasgos necesarios para un problema particular y
omiten los aspectos prescindibles de una estrategia general de simulacion.

Para visualizar con mayor claridad lo anterior, a continuacion se establece un modela

general de simulat‘;ién de procesos debido a Gani y Fredenslund.®

1.4.1 ECUACIONES DEL MODELO GENERAL

Ecuaciones de balance de materia y energia:

M= M(ny, By, Bpss, Ty Tpty Tprt, Py Pty Pous, fin T, PS). (1.4-1)
!

Hp= '!(hp! hoy, Hp Hysty Lpy Lpty Vin Vs Fpy hpj) (1.4-2)

Ecuaciones representando el equilibrio de fases:

| ,
i V_ ..V L .
iy =0 [Kng T, Pp), iy ] (1.4-3)
A !
Estas son relaciones algebraicas implicitas, es decir, ecuaciones algebraicas con mas de
una variable desconocida por ecuacion,

|
Ecuaciones para calculo de transferencia de masa:
it

nip'= 'k 0", T,y B, ' (", Ty )] (1.44)

Ecuaciones algebraicas explicitas para el calculo de otras propiedades termodinamicas:

6= B(ny, T, Py (1.4-5)

Ecuaciones para la hidraulica de plato:
%= 7(Rpy, Bp1, Mpisy Ty Tpty Torsy Ppy Ppt, Ppos, geometria de plato) (1.4-6)

Ecuaciones que relacionan las variables de estado a vanables de corriente y para el calculo
de variables definidas, por ejemplo, fracciones mol a partir de nimero de moles, etc.:

Wp= vty T, Py, 5p) (1.4-7)

Ecuaciones que representan el términe de velocidad de reaccion y el térming de ca]or de

reaccion. (Para mode]os de destilacidén con reaccion quimica):
|
\
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r=r(k’, a, ny, T,, P,) (1.4-8)
H “=H(np T, Py (1.4-9)

1.4.2 SIMULACION DINAMICA VS ESTADO ESTACIONARIO

El Modelo General: presentado solo contiene un cambio importante cuando la simulacién

se lleva a cabo en modo dinamico, las ecuaciones (1.4-1) y (1.4-2) representan ecuaciones
diferenciales ordinarias.

Las definiciones importantes entre ambos modos de simular se refieren a las técnicas de
solucion de las ecuaciones.

Como se mostrd en el apartado 1.3.3, cuando se simula estado estacionario solucionar en
conjunto ‘el modelo ofrece mayor eficiencia pues, de esa forma se abarca un nimero
mayor de casos. A régimen dinidmico, solucionar las ecuaciones diferenciales junto con las
que no lo son, resulta eficiente solo para mezclas que contienen componentes
supercriticos. En el caso contrario, se recomienda solucionar por separado las ecuaciones
algebraicas implicitas junto con las ecuaciones del modelo termodinamico, cuando la
simulacion dinamica tiene condiciones iniciales alejadas del estado estacionario.

Cuando las perturbaciones alrededor del estado estacionario de referencia son pequefias,
se recomienda solucionar ecuaciones algebraicas y diferenciales juntas. Como en el
procedimiento de Naphtali-Sandholn modificado presentado arriba, si el modelo se
aborda en conjunto, en la simulacion dinamica, es conveniente iniciar ¢l algoritmo con
alguna simplificacion, por ejemplo, solucionar las ecuaciones algebraicas separadamente.

Trabajar con ambos modos de simulacion de una manera integrada, conectando uno u
otro en cualquier momento, resulta ventajoso pues ello permite disefiar y analizar el
comportamiento de columnas-de destilacion.

1.4.3 MODELO DE NO-EQUILIBRIO (Generalidades)

En procesos reales, las etapas casi nunca operan en el equilibrio, a pesar de que se busque
alcanzar esta condicion mediante disefios apropiados y seleccionando las condiciones de
operacion.

Considerando el Modelo General presentado arriba, la diferencia entre el modelo de
simulacion basado en el equilibrio, y un modelo basado en velocidad, es el uso de las
ecuaciones (1.4-3) o (1.4-4), respectivamente.

No obstante, un modelo de no-equilibric puede guardar diferencias triayores Por ejemplo,
Krishnamurthy y Taylor'® elaboraron un modelo (que opera en estado estacionario) cuyos
rasgos generales a continuacién se describen.
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a) Las torres empacadas y las columnas multietapa consisten de una secuencia de etapas
de no-equilibrio, excepto en lo referente a la presion.

b) La transferencia de masa y energia entre las fases, ocurre a través de una interfase

¢) Los balances de materia y energia se dividen en dos partes, una para cada fase

d) Las ecuaciones para cada fase se conectan por balances de materia y energia alrededor
de la interfase'y suponiendo que la interfase se encuentra en equilibrio termodinamico

e) Los procesos de transferencia simultaneos a través de la interfase, s¢ modelan por
medio de ecuaciones de velocidad y coeficientes de transferencia.

f) Las reswtenclas que ambas fases ofrecen a la transferencia se modelan por separado
con ecuaciones de velocidad para cada fase

g) El modelo se formula de manera que sus ecuaciones y el método de solucion de ellas,
resultan notablemente independientes del método empleado para predecir Ilas
velocidades de transferencia asi como de las propiedades termodinamicas y fisicas del
sistema |

h) Las ecuaciones se solucionan simultaneamente, usando el método de Newton-Raphson

|

Las ecuaciones de balance de materia correspondientes son:
i

M, = (148, WV )vip - Viges - f.-,,,”+/v,,,"= 0 (1.4-10)
T -
M = (148, /L)1, -I._,,, [t Y A= 0 (1.4-11)
I .
donde: M= [N, Vda M= /N . da,  (14-12)

representan las ganancias o pérdidas netas de la especie i debidas a transporte interfase.
[

N;,esel ﬂux molar de la especie / en un punto parncmar en la dispersién de dos fases y
da,, representa el drea dlferenclal mterfaclal a través de la cual el flux pasa.

‘\

Dado que se supone que no hay acumulacion de materia en la interfase (/):
| M=, - M =0 (1.4-13)

Balances de energia

HY = (148" V) Vol - VoriHyps + @, - FVHF + E,7= 0 (1.4-14)
 Hl'= (48, /L) Lohy - Lottt + Q" - Fy'h," - €= 0 S (1.4-15)
Aqui: &= fe, da, E)t=fe,'das,  (14-16)

representan las ganancias y las pérdidas de energia por el transporte enla interfase; e;, es
el flux de energia en algun punto particular de la dispersion.
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El balance de energia alrededor de la interfase (Hes:
H=€'-€E'=0 (1.4-17)

Relaciones_de Equilibrio. La interfase es una superficie que no ofrece resistencia al
transporte y donde prevalece el equilibrio, asi estas ecuaciones relacionan las
composiciones de ambaos lados de la interfase. -

E=Kipxi, -pi,=0 . (14-18)

(Sp'=2iyi -1=0 (Sdt = Zix, - 1=0 i=1, 2, .., C (14-19)

Relaciones de Transporte

Los autores proponen un modelo no trivial de transporte que incluye coeficientes de

transferencia de masa multicomponente (ki y kim"), los cuales dependen de las

velocidades de transferencia de masa mismas, dependencia que también sucede con los
coeficientes de transferencia de calor (& "y h ).

Por tanto, los flux molares son relaciones no lineales implicitas de la forma:
NEV=NiV(ki,ulVr yul} yalV, NMV’ m=1, 2, cees C) =12 .., C-1 (14"20)
NE N (k.,,,,,x,,,,x,,.,N,,,,m 1,2..,0 i=1 2, ..,C-1 (1.4-221)

Los flux de energia tienen la forma;

ce'=e'"®m", T, T,N,)) (1422
el=e'@*" T, ' NH (1423

Para la integracion de los flux de materia y energia en las ecuaciones (1.4-12) y (1.4-16),

se supone que el estado de la interfase es el mismo en toda ella, en cualquier etapa.

También se supone que los coeficientes de transferencia de masa son constantes en todas

ta etapas. Ademas, imponiendo una forma particular a los perfiles de composicion dentro
de las fases, la integracion tiene la forma:

Nop "Nw a= N, [kw “psymrp’ (Vm,p g (T o Tpl! Nmp’/: m=1,2.CJ] (14-24)
MP =N; aP Moy ﬂ"’ﬂ apn x-,w (xm,p )aw (T:a D 1}’; Nm,pL, m=[ 2..C] (1.4-25)
E,)=e, o= E,)h, ap (T )ow T, G )ow N ) (1.4-26)

El=e, e~ E h, a, (T )arr 7}1, %D N ) '(1.4-27)



Cap. 1 h 20
|

En estas ecuaciones, la cantidades con subindice av, representan las condiciones
promedio en las respectivas fases.
‘ .

Las opciones de perfil de composicion consideradas son:
. l . ! .
* . Si la composicion de fase es constante en toda ella, (Vup o= Vig/Vp ¥ (Kap Y= b/ Ly
e Si la composicion al interior de la fase varia linealmente entre los valores de entrada y
salida, Wy )o= Vie/VotVipid Vourt) 2 Y Cinp Jov= (gLt p i Lp )2,
e Cuando la variacion es exponencial, las composiciones promedio son los promedios
logaritmicos de los valores de entrada y de salida.

Las temperaturas promedio se calculan de manera similar.

Para un mismo sistema, uno puede obtener una idea de la eficiencia de los procesos de
transferencia. de masa y/o calor si se comparan los resultados de una simulacion de
equlhbno con la de un modelo basado en velocidad.

l
La evaluacion de los coeﬁc;entes de transferencia de masa requiere propiedades
termodinamicas adicionales si se compara con la evaluacion de las constantes de
equilibrio. : :

Cuando se modelé destilacion reactiva, si la cinéticas de las reacciones se conocen, las
ecuaciones (1.4- 8) y (1.4-9) se convierten en ecuaciones algebraicas explicitas y entonces,
ambos enfoques (eqwhbno y no-equilibrio) alcanzan la solucién.

Bajo el enfoque de equilibrio, si la cinéticas se desconocen, se enfrenta un problema de-

equilibrio quimico'y de fases simultaneo, pues la ecuacion de velocidad de reaccién es
implicita y porque las propiedades del equilibrio de fases no pueden ser calculadas sin
conocer las condiciones del equilibrio quimico.

|
En cambio, si el modelo de simulacién se basa en velocidad, el problema no se puede
solucionar : :

1.5 ESTRATEGIA PARA LA SIMULACION DE UNA PLANTA REAL

De acuerdo con lo expuesto hasta aqui, dependiendo del modo. en que se lleve a cabo la
simulacion (dindmica o estado estacionaric) de la clase de modelo (equilibrio o no-
equilibrio) y del fipo de mezclas que se trate, el conjunto de ecuaciones que integran el
Modelo a solucionar, toma formas diferentes, requiere diferentes modelos
termodinamicos y distintos conjuntos de parametros y, por tanto, exige distintas técnicas

de solucion. Esto significa una gran variedad de situaciones y de potenciales dificultades a

resolver. I

Puede entonces ser conveniente, adoptar de una tactica que posibilite un trabajo de
simulacion ordenado y sistematico, sin menoscabo de las particularidades de cada caso.
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Por el contrario, dicha tactica debe propiciar la diferenciacion entre aspectos generales y
especificos asi como, la solucion de los problemas inherentes.

De acuerdo con la literatura consultada y con la experiencia propia, una vez definido el
mode de simulacion y la clase de modelo a solucionar, la problematica que impone la
simulacion de una planta quimica se puede sumarizar en esencialmente dos aspectos, el
Modelo Termodinamico (ver detalles en el Apéndice VI) y la Convergencia. Logicamente,
antes de encarar tal problematica, es imprescindible una comprension clara de los aspectos
claves del proceso a simular.

A continuacion se propone la Estrategia que en el presente trabajo fue aplicada al caso de
una Planta de Produccion de Acrilonitrilo.

A) CONOCIMIENTO DEL PROCESO A SIMULAR

A.1 Aqui se implican el chequeo del balance de materia de la planta completa y de los
equipos, la determinacion de los rangos de presién y temperatura en los que se
trabaja, el establecimiento de la funcion que desempefia cada equipo en el proceso
total, asi como, la comprension de la naturaleza especifica del proceso que ocurre en
el interior de cada unidad, y las caracteristicas especiales que la pianta posee.

Tal conocimiento demanda el examen del Diagrama de Flujo del Proceso, de los
Manuales de Operacion de la Planta, de la literatura apropiada del caso v, si es
posible, de una inspeccion directa de lo que sucede en la planta.

A.2 Cumplidos los fines sefialados en A.1 y conocidas las capacidades del Simulador a
emplear, se definen los limites y los alcances posibles de la simulacidn a desarrollar.

B) SELECCION Y ADAPTACION DE LOS MODELQOS TERMODINAMICOS

B.1 Esta parte del trabajo de simulacion inicia con la determinacién del fipe de mezcla
presente, para lo cual es conveniente contar con una tabla de propiedades para todos
los componentes (por ejemplo, punto de ebullicion normal, propiedades criticas,
factor acéntrico, momento dipolar y volumen liquido estandar).

B.2 Con base en A1, A2 y B.1 y atendiendo a criterios como los descritos en el
Apéndice VI Apartado VI.3.1, es posible desarrollar un proceso de seleccion del o
los Modelos Termodinamicos afines al tipo de mezcla definido.

B.3 Si el 0 los Modelos Termodinamicos seleccionados no satisfacen convenientemente
las expectativas (basadas en informacion de disefio y/o datos experimentales o de
planta), es necesario proceder a la busqueda y prueba sistematicas de nuevas
combinaciones de parametros de interaccion binaria y, en ultima instancia, a poner en
sintonia con las necesidades de la simulacion el mejor de los conjuntos de parametros
probados. Este iltimo recurso exige la deteccidn de las combinaciones y de los
valores mas sensibles asi como la aplicacion de cuidadosos criterios de validacion.
Véase el Apartado V1.3.2 del Apéndice VI y el Capitulo 3 del presente trabajo.
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C) CONVERGENCIA EN EQUIPOS

C.1 En la medida de la complejidad de los procesos ocurriendo en el interior de los
diversos equipos de la Planta, resulta conveniente simular tales unidades de manera
separada inicialmente. Por ejemplo, columnas de separacion grandes con extracciones
laterales, con recirculaciones o conectadas a equipos periféricos. De igual manera
cuando se llevan a cabo procesos de separacion dificiles, como la destilacion
azeotropica 0 acompafados de reacciones quimicas,

|
C.2 Si el equipo y/o la planta a simular cuentan con recirculaciones, de ser posible,
conviene elegir (definir en el simulador) como correntes de -corte aquellas que
contienen el menor nimero de componentes.”” Implantar una corriente de corte
equivale a adicionar un bloque de calculo (convergencia) al proceso que se simula.

C.3 Explorar las posibilidades de los algoritmos de convergencia disponibles en el
simulador que se esté empleando, es una medida necesaria pues no todos conducen a
Ja convergencia de los equipos, sobre todo para casos complejos.

D) CONVERGENCIA DE LA PLANTA
D.1 Una integracion gradual de los equipos simulados es recomendable.

| ‘ , :

D.2 Las regiones (o bloques) del proceso donde existen equipos interconectados resulta
obligado simularlas separadamente, antes de intentar su unién a otras partes de la
planta. ‘_

D.3 Como una primera fase en la simulacion de la planta completa, al converger de
manera integrada los diferentes bloques, si existen recirculaciones externas, resulta
apropiado no ¢onectarlas.

I

D.4 Si al definir (conectar) las recirculaciones externas la simulacién de la planta en su
conjunto no converge, se hace necesario explorar otros caminos. Por ejemplo, si se
cambian algunas corrientes de corte, se modifica el orden de calculo o blogue de
convergencia, puede también ser util probar distintos métodos de convergencia o, en
ultima instancia, adoptar como estrategia un algoritmo de convergencia escalonada
como fue el caso en el trabajo presente (Véase el Capitulo 4).
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CAPITULO 2
CARACTERIZACION DEL PROBLEMA ESPECIFICO

2.1 ANALISIS DEL DIAGRAMA DE FLUJO DEL PROCESO*

El objeto de estudio en el presente trabajo es la planta productora de Acrilonitrilo de
Petroleos Mexicanos, instalada en el Complejo Petroquimico Independencia de Sn. Martin
Texmelucan, Puebla, México.

El disefio de esta planta se basa en la reaccion entre Propileno, Amoniaco y Oxigeno
sobre un catalizador de Bismuto-Molibdeno conocida como Amo-Oxidacion. El reactor
es de lecho fluidizado. El proceso fue desarrollado y comercializado por Standard Oil
Company Sohio en la década dé los afios 60 y con el se produce mas del 90 % del
Acrilonitrilo mundial actualmente. Un proceso alternativo empleado se basa en la misma
reaccion pero el reactor es de lecho fijo.”

La planta en cuestion fue disefiada para producir 150 toneladas/dia (6250 kg/h) de
Acrilonitrilo de alta pureza. En la Figura 2.1 se esquematiza el reactor con las
alimentaciones y la corriente de producto.

Los compuestos ahmentados entran al reactor en estado vapor y reaccionan
exotérmicamente. La energia liberada se ocupa para mantener la temperatura de la

reaccion (455 °C) y para generar vapor de alta presion por medio de serpentines que se
encuentran en el interior del reactor.

La constitucion promedio del efluente del reactor (corriente no. 4), de acuerdo con la
informacién de diseiio, es la siguiente:

COMPONENTE Formula Flujo (kg/h)
Acrilonitrilo CsH:N 6649
Acetonitrilo C;H:N 267
Acido Cianhidrico CHN 881
Agua H,0 10656
Acido Acrilico C;H,0; 94
Acroleina C:H,0 56
Monoxido de Carbono* CO 562
Dioxido de Carbono* CO2 1766
Propileno* C:Hg 176
Propano* C;H;g 614
Amoniaco NH3 196
Oxigeno* 0, 1472
Nitrégeno* N 39080
FLUJO TOTAL (kg/h) 62469
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* Se trata de los componentes ligeros de la mezcla.

Esta corriente, se enfria a 232 °F antes de ingresar al proceso de recuperacion-
purificacion.

El proceso consta entonces de tres secciones, REACCION, RECUPERACION Y
PURIFICACION. Las dos dltimas son el motivo del presente trabajo y pueden
visualizarse en el diagrama simplificado de la Figura 2.2.*

La seccion de RECUPERACION comprende los siguientes equipos principales:
Identificador” Equipo Funcién primordiat

ADA-101 Torre de apagado:  Enfria adiabaticamente el efluente del reactor
AEA-139 Posenfriador: Enfria y separa en dos fases la corriente no. 5
ADA-103 Torre absorbedora:  Elimina los componentes ligeros

ADA-104*  Torre recuperacién: Separa el Acetonitrilo por destilacién extractiva

ADA-105*  Fraccionador: Elimina de! proceso el Acetonitrilo
AFA-111 Decantador: Separa la fase acuosa de Ia organica

En la seccion de PURIFICACION se encuentran:

ADA-106 Despunte/Secadora: Elimina Acido Cianhidrico

AFA-116 Decantador:; Extrae Agua de ADA-106
ADA-107 Columna-producto: Quita organicos ligeros y residuos de polimero
AFA-117 Decantador: Elimina Agua residual’

* Como puede verse en la Figura 2.2 estas dos columnas trabajan de manera
interconectada.

2.1.1 BALANCE DE MATERIA

En la Figura 2.2, también pueden apreciarse las salidas del proceso a través de las cuales,
los componentes que acompaiian al Acrilonitrilo al salir del reactor, se van eliminando
hasta obtener el producto casi puro en la cormente no. 34. Una descripcion global de tales
corrientes de salida, de acuerdo con el Diagrama de Flujo del Proceso (DFP) seria:

Corriente no. 8: En ella se eliminan, [a mayor parte (un 82 %) del agua del proceso, el
NHs que no reacciond, el Acido Acrilico, la Acroleina que polimeriza y una pequeiia
fraccion del Acrilonitrilo (disuelto y polimerizado).

% Los Diagramas completos de las tres secciones sc encuentran en el Apéndice I.

* Con 1a finalidad de confrontar sin dificultad los resultados del presente trabajo con la informacién del
DFP, se hace uso de la misma nomenclatura.

" La informacion correspondiente no se encuentra en el Diagrama de Flujo del Proceso
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Corriente no. 7: En esta separan los componentes ligeros y un 15 % del Agua total.
Corriente no. 21: Aqui se suprime al Acetonitrilo.
Corriente no. 23: En esta corriente se pone fuera al Acido Cianhidrico.

Corriente no. 31: En el DFP esta corriente no contiene informacion, sin embargo, como
se hara notar mas adelante, es muy importante para la simulacion del proceso.

Los datos precisos que el DFP suministra para las corrientes hasta aqui mencionadas, nos
permite establecer el balance de materia total alrededor de la planta que se presenta en el
Cuadro 2.1. Adicionalmente, también con datos extraides del DFP, en el Cuadro 2.2 se
muestra el balance de matena correspondiente a la torre de apagado (ADA-101).

Observando las columnas encabezadas como DIFERENCIAS en ambos Cuadros, pueden
establecerse las siguentes consideraciones:

¢ El balance de masa lolal muestra una pérdida neia injustificable de 46 kg./h de
material.

® 356 kg/h de Acrilonitrilo salen del proceso no como Acrlonitrilo sino como polimero.
El DFP los reporta como HEAVIES saliendo del fondo de la torre de apagado.

e De acuerdo con el Cuadro 2.2, 224 (63 %) de aquellos 356 kg/h de Acrilonitrilo
polimerizan en la torre de apagado.

e Aparentemente, 76 kg/h de Acido Cianhidnco, se convierten en CYANIDES en la
torre de apagado y salen de elia en la corriente no. 8.

o Existe un excedente de 12 kg/h de Agua.

e Los 56 kg/h de Acroleina que ingresan al proceso desaparecen sin justificacion
aparente. La mitad de ellos en ADA-101

¢ Los datos para NH; H.SO4 y SULFATOS corresponden aproximadamente a la
neutralizacion completa [2 NH; + H80, = (NH4),504] que en ADA-101 debe ocurrir
para impedir el paso del NH; a las siguientes etapas del proceso.

En el funcionamiento de la planta, efectivamenie, se ha observado la frecuente
acumulacién de polimero en distintos equipos, principalmente, en el fondo de ADA-101
pero también, en ADA-106, ADA-107 y denlro de algunos intercambiadores causando
taponamientos penddicus y obligando a paros parciales.

Por 1o tanto, las inconsistencias més sobresalientes del balance de materia total, basado en
los datos de disefio, se deben a la polimerizacion de una fraccion no bien cuantificada del
Acrilomitrilo sobre todo en ADA-101 y, al parecer, a que con la Acroleina sucede algo
semgjante, dada su gran tendencia a polimerizar en un ambiente ademas muy propicio
(Entre los catalizadoves que inician la polimerizacion de la Acroleina se encuentran el
Oxigeno, el calor y sustancias alcalinas como el Amoniaco*®).
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CORRIENTES SALIDA

Fase

rature [C] !
ure [KG/SQCM
Flow [KG/HR] ,

ACETO
CIANIDRI
AGUA
ACRYLIC |
ACROLEIN

co

Cco2

PROPYLE

PROPANE

OXYGEN

NITROGEN

CYANIDES

HEAVIES

NH3

H2S04 !
SULFATOS

CORRIENTES SALIDA

Fas?

Temperature‘[C]
Pressure [KG/SQCM]
Mass Flow [KG/HR]

ACRILO

ACETO

CIANIDRI

AGUA

ACRYLIC

ACROLEIN i
Co |
Co2

PROPYLE

PRODANE

OXYGEN

NITROGEN i
CYANIDES I
HEAVIES

NH3

H2504

SULFATOS

PLANTA DE ACRILONITRILO,

CUADRDPO 2.1

BALANCE DE MASA TOTATL

8
LIQUID
85.0
1.150
10113

42
6

8769
94

76
366

760

31

30

7
VAPOR

37
0.65
45320

1649

562
1766
176
614
1472
39080

SALIDAS
TOTAL

62999

6293
267
805

10668
94

562
1766
176
614
1472
35080
76
366

760

{VALORES DE DISENO)

SN. MARTIN TEXMELUCAN PUE.

******************i**i****i*************ir*******i*'k****i********i—********i***

21
LIQUID
38
520

Lrace
261
12
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PLANTA DE ACRILONITRILO, SN. MARTIN TEXMELUCAN PUE. 1987

CORRIENTES ENTRADA 4 18 27 TOTAL

. ENTRADAS
9 FASE, VAPOR LIQUID LIQUID
® Temperature [C] '232.0 118 40
‘ Pressure [XG/SQCM] 0.88 5.53 5.63 :
Mass Flow [KG/HR] 63045 14485 691 78221
. ACRILO 6649 60 6709
ACETO 267 267
CIANIDRI 881 5 886
AGUA 10656 14357 626 25639
1 ACRYLIC 94 94
ACROLEIN 56 56
@ co 562 562
co2 1766 1766
‘ PROPYLE 176 176
PROPANE 614 514
1 OXYGEN 1472 1472
NITROGEN 39080 39080
CYANIDES 14 14
HEAVIES 114 114
ﬂ NH3 196 196
H2504 576 576
®  suLFATOS
‘CORRIENTES SALIDA 8 5 TOTAL DIFERENCIAS
SALIDAS .
‘ FASE LIQUID VAPOR
Temperature [C] 85 85
Pressure [KG/SQCM] 1.150 0.85
Mass Flow [KG/HR] 10113 68108 78221 : 0.0
Mass Flow [KG/HR]
ACRILO a2 G443 6485 - 224
q ACETO 6 261 267 0.0
CIANIDRI : 824 824 - 62
| AGUA 8769 16882 25651 + 12
| ACRYLIC 94 94 0.0
ACROLEIN 28 28 - 28
Co 562 562 - 0.0
o2 1766 1766 0.0
PROPYLE 176 176 0.0
PROPANE 614 614 : 0.0
OXYGEN 1472 1472 0.0
. NITROGEN 39080 39080 0.0
' CYANIDES 76 76 .+ 62
HEAVIES 366 366 . + 252
a NH3 ' - 195
. H2504 - 576
l SULFATOS 760 760 + 760
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Aln cuando, en el DFP el Acido Acrilico se reporta totalmente disueito en la corriente no.
8 que sale del fondo de la torre de apagado, en el desarrolio de este estudio se encontro
que en realidad el mecanismo de su eliminacion puede ser mas complejo, en virtud de dos
factores *>*"; su tendencia a polimerizar en presencia de agua y oxigeno, y su capacidad de
asociacion.® A pesar de que la cantidad presente de este compuesto es pequefia
comparada con los solventes principales de la mezcla (Agua y Acrilonitrilo), se
presentaron algunos problemas para su separacion completa originados, probablemente,
en los factores indicados. De estas dificultades se da cuenta en los siguientes capitulos.

2.1.2 CONDICIONES DEL PROCESO
En el Cuadro siguiente se concentran los datos mas relevantes relativos al disefio de
equipo y a las condiciones de proceso de las columnas existentes en las secciones de
RECUPERACION y PURIFICACION.
CUADRO 23
. CONDICIONES DE DISENO Y DE PROCESO

No.de No.de Pyume Prmdo Tiomo Tronde  Qeond  Qrebeil
Identificador reciclos Etapas® kg/em® kg/em® °C °C  Mkcal/h Mkcal/h

ADA-101 2 5° 165 165 85 85 0 0
AEA-139 1 1 165 165 35 35 10296 0
ADA-103 1 64 115 155 37 242 20437 0
ADA-104 2 90 107 19 75 118 0 11708
ADA-105 1 15 107 125 94 107 1457 0
ADA-106 2 62 113 153 32 90 695+427° 1389
ADA-107 1 50 280mm 480mm 45 64 1650 1499

|
* El namero de etapas no incluye condensador ni reboiler
“ Se trata de las etapas de equilibrio equivalentes al empaque que esta torre tiene

* La columna absorbedora no tiene condensador. El valor corresponde a la energia que
pierde su corriente de recirculacion en los vaporizadores de Propileno'y Amoniaco y en el
intercambiador AEA-107. Ver Seccion de Recuperacion (Hoja 1/2) en el Apéndice 1

* Se trata de la suma de la energia cedida en el condensador y en el intercambiador lateral
AEA-117 Ver Seccion de Purificacién en el Apéndice I

Para apreciar mejor la informacion presentada en el presente capitulo, y obtener una idea
aproximada de la naturaleza del problema de simulacién que se tiene, es conveniente
referirse al Diagrama de Flujo de la Simulacion (Apéndice II) en donde se pueden

® Este tipo de sustancias tienden, principalmente a bajas temperaturas y casi independientemente de la
presion, a dimerizar en la fase gas. Por consecuencia, emplear el supuesto de gas ideal puede conducir a
errores considerables.
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examinar con mayor detalle la configuracion de los equipos y la forma en que se integran
entre si.”

2.2 PECULIARIDADES DE LA PLANTA
e Como se desprende del Cuadro 2.3, la planta opera en el rango de presiones bajas

o En el mismo Cuadro 2.3, puede constatarse que la planta incluye columnas de tamafio
considerable, cuatro de un total de seis tienen 50 platos o mas.

¢ Debido a la alta produccién de energia por la exotermicidad de las reacciones que
ocurren en el reactor, la planta es autosuficiente en energia

o En los diagramas simplificados de la Figura 2.2 y en el Diagrama de Flujo del Proceso
(Apéndice I) puede observarse como las corrientes de recirculacién 18, 27, 30 y 33
interconectan practicamente todos los equipos de la planta. Con ello se busca
garantizar, una buena recuperacion de producto y un alto aprovechamiento del Agua
utilizada que, en su mayor parte, se genera en el reactor.

o El proceso contiene un espectro amplio en tipos de separacion el cual abarca, desde los
més simples hasta algunos de los més complejos: Flash, fraccionamiento, absorcion,
absorcién con polimerizacion, separacién liquido-liquido, destilacion extractiva.

e Con la ayuda del Diagrama de Flujo de la Simulacion (Apéndice i), es posible
comprobar que la configuracién de las columnas es no convencional pues en ellas se
cuentan una o mas de las variantes siguientes:

Extracciones laterales

Una o mas recirculaciones

Interconexion entre columnas )

Recirculaciones conectadas a intercambiadores y/o separadores liquido-liquido

* 1 as convenciones adicionales de nomenclatura en €l Apéndice 11 son:

e Los puntos del proceso en que confluyen o se dividen corrientes el DFP no los identifica, sin embargo,
¢l simulador usado exige para estos casos la definicién de mezcladores y divisores de corriente,
respectivamente, a estos dispositivos les hemos asignado para su identificacién, una M o una D segin
el caso seguida de un guidn y un nimero progresivo.

o FEn el DFP tampoco poseen nomenclatura las corrientes de recirculacion de las columnas, a estas las
reconocemos en nuestra simulacién como sigue : R-identificador de columna-vocal mayuscula .

+ Agqui la vocal mayiscula lleva orden alfabético y define segmentos distintos de una misma oofrientc_
de recirculacion. t

s En ADA-101 existen dos recirculaciones y para distinguirlas, se refieren como R1y R2.
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e La operacion de esta: planta es de alto riesgo por la naturaleza de los materiales
orgénicos que se manipulan.

- Propano. Inflamable y explosivo

- Propileno. Inflamable y explosivo

- Acido Cianhidrico. Altamente toxico, se absorbe por la piel, explosivo, polimeriza
rapida y muy exotérmicamente

- Acrilonitrilo. Altamente inflamable, explosivo, toxico y muy reactivo. Se absorbe por
la piel .o

- Acetonitrilo. Inflamable y altamente toxico

- Acroleina. Muy téxico, altamente inflamable y reactivo

2.3 DEFINICION DE LIMITES Y ALCANCES DE LA SIMULACION

Tomando en cuenta los sefialamientos de los Apartados anteriores, y las limitaciones de el
simulador de procesos empleado (ASPEN PLUS V 9.2), Ia representacion de la planta en
cuestion se realizd bajo las siguientes restricciones y convenciones:

1) La simulacion del proceso comprende la totalidad de los equipos en las secciones de
recuperacion y purificacion. La simulacion del reactor no fue parte de este trabajo.

2) La polimerizacién jdel Acrilonitrilo y de la Acroleina no se simul, por tanto, las
pérdidas de Acrilonitrilo discutidas en el presente capitulo , en nuestra simulacién
aparecen como produccion en la corriente 34 que abandona la columna de producto
(ADA-107). En cuanto a la Acroleina, de acuerdo con algunos de los criterios
establecidos en el apartado VI.3.1 del Apéndice VI, se decidio omitirla de la simulacion
casi por completo. Solamente se consideraron 0.5 kg de este componente, como muestra
de lo que sucede con-el si se considera su interaccién con el Agua y el Acrilonitrilo como
solventes y no su polimerizacion.

3) La conversion de una parte del Cianhidrico en “cianuros” no se considero, por tanto,
en nuestra simulacion la casi totalidad del Cianhidrico se elimina en ADA-106

4) La reaccién de neutralizacion del NH3 que se lleva a cabo en ADA-101, no fue
representada en nuestro caso. Por esta razon, para poder confrontar los resultados de ia
simulacién de cada:equipo y de la planta en su conjunto con la informacién del DFP, el
NH; fue eliminado de la corriente no. 4.

5) Audn cuando el Acido Acrilico se encuentra en una proporcion pequefia, relaﬁvamente,
se analizaron las peculiaridades del comportamiento de este compuesto descritas antes.
Los conflictos para la separacion de este componente se sefialan en el capitulo siguiente.
Las limitaciones asumidas no alteran en lo esencial la consecucion de los objetivos del
presente estudio.
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CAPITULO 3

ADECUACION DE LOS MODELOS TERMODINAMICOS

3.1 CARACTERIZACION DE LA MEZCLA A SEPARAR

De acuerdo con las consideraciones establecidas en el Apéndice VI, el conocimiento de
las caracteristicas fisicoquimicas de los componentes, que en nuestra simulacion
constituyen las corrientes de proceso, permite establecer los criterios iniciales acerca de su
comportamiento cuando se encuentran combinados, especialmente, si sus mezclas han de
hallarse en estado liquido. :

Con tal finalidad se elabor6 el Cuadro 3.1 donde se presentan los datos necesarios para
identificar algunos rasgos importantes de los constituyentes y de la mezcla que se simula.

CUADRO 31

PROPIEDADES TERMODINAMICAS DE COMPONENTES

Componente Formula. . T, T. P, Dipm o v*(liquido)
Acrilonitrilo CsH;N 3505 5360 456 -3.5 0.35 66.237
Acetonitonitrilo C:H:N 3548 5455 483 35 0.327 52.858
Acido Cianhidrico CHN 2089 4567 539 3.0 . 0.388 53.558
Agua H0 3732 6473 2212 1.8 0344 18.059
Acido Acrilico C:H,0; 4140 6150 567 - 0.56 68.927
Acroleina C;H,O. 326.0 5060 516 29 033 67.190
Monoxido de C - CO 81.7 1329 350 0.1 0.066 53.558
Didxido de C CO, --- 3041 738 00 0239 53.558
Propileno C;Hs 2255 3649 460 04 .0.144 80.857 .
Propano CiH; 231.1 3698 425 0.0 0153 87.144
Oxigeno 0, 90.2 1546 504 00 0025  53.558
Nitrogeno Nz 774 1262 339 00 0039 53558

Twy= Punto de ebullicion normal, °’K T.= Temperatura critica, °’K

P.= Presion critica, bar Dipm= Momento dipolar, debyes

«©= Factor acéntrico . v* Volumen Estandar Liquido

Fuente: Reid, Prausnitz and Poling®
" El standard es 20 °C como liquido y los valores fueron extraidos de ASPEN PLUS

Como una forma de confirmacion, se extrajeron los valores que ASPEN emplea de Ty, Te.
y P. para todos los componentes del problema, y se calcularon los correspondientes
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valores del factor acéntrico. Las tnicas diferencias notables con respecto a la informacién
del Cuadro 3.1 (Reid) fueron las siguientes:

CUADPRO 32

DIFERENCIAS ENTRE DATOS DE ASPEN Y LOS DEL CUADRO 3.1
P, o

‘ Reid ASPEN %DIF Reid ASPEN - %DIF
Acrilonitrilo \ 456 448 -1.75 . 0.35 03498 ~ . 0057

Acetonitrilo g 48.3 483 0.0 0.327 03379 + +3.33
Acido Cianhidrico  53.9 539 0.0 0.388 0.4099 +5.64
Agua - 2212 22055 -0.29 0.344 034486  +0.25
Actdo Acrilico . 56.7 566 -0.18 0.56 0.5383 -3.87

Acroleina 516 50.0 3.10 0.33 0.3198 -3.09

Las diferencias de mas de 3 % en los valores del factor acéntrico se pueden considerar
importantes y su efecto deberia ser apreciable cuando se emplean ecuaciones de estado
para gases no ideales. En el caso presente, como se verd en el siguiente apartado,
solamente. en un equipo se hizo uso de una de esas ecuaciones y, a juzgar por los
resultados, las dificultades no aparecieron debido a la compensacién entre discrepancias
negativas y positivas.que se evidencia en la tabla anterior.

Del examen de los datos en el Cuadro 3.1, se pueden obtener las siguientes ideas:
e Todos los productos organicos (exceptuando al CO y al CO,) y el agua son

condensables a condiciones ambiente. El resto forma el grupo de componentes ligeros.
* Todos los componentes no ligeros de la mezcla son sumamente polares. El valor

extremo de polandad corresponde al Acido Acrilico y guarda relacién con su

capacidad de asociacion.

¢ El grupo de componentes no condensables son practicamente no polares.

e Considerando al volumen como un indicador de las dimensiones de las moléculas, 1a
caracteristica sobresaliente resulta ser que todas los componentes de la mezcla poseen
un tamafio 3 veces (0 mas) superior al de! Agua. Entre ellos las diferencias no son
notables. Este es un indicador del influyente papel del Agua en el problema.

¢ La diferencia de 4.3 °C en el punto de ebullicion normal entre el Acrilonitrilo y el
Acetonitrilo, evidencia dificultades para su separacion y explica el empleo de
destilacion extractiva.

e Los altos valores del factor acéntrico, sobre todo para los orginicos y el agua,
previenen scbre un probable comportamiento no 1dea.l de estos compuestos si se
encuentran mezclados en la fase vapor.

_ I, . . .
Las restricciones ‘impuestas, las observaciones anteriores, y ¢l hecho de que la planta

opera en el rango de bajas presiones (ver capitulo 3), nos conducen a suponer que las
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mezclas que se manejan son altamente no ideales en su fase liquida y que puede esperarse
comportamiento ideal de la fase vapor. '

3.2 ELECCION DE LOS MODELOS TERMODINAMICOS -
Las temperaturas moderadas del proceso {Cuadro 2.3) y las conclusiones en el apartado
anterior, nos indican que para describir el comportamiento de las fases liquidas del

proceso, €s apropiado emplear alguno de los modelos de coeficiente de actividad.

La fase vapor puede trabajarse con el modelo de gas ideal, y para los gases no
condensables, donde se encuentren, es conveniente emplear la ley de Henry.

Dentro de los modelos de coeficientes de actividad disponibles se probaron, WILSON,
NRTL y UNIQUAC no obstante que, al definir los componentes durante las corridas, el
experto del simulador impuso siempre el modelo NRTL.

UNIFAC se descartd por las impresiciones propias de su naturaleza predictiva.

En el CUADRO 3.3 se preseﬁtan los resultados de esta fase de. seleccion de modelds.

CUADRO 33

MODELOS TERMODINAMICOS SELECCIONADOS

Equipo Faseliquida Fasegas . . No condensables
ADA-101 NRTL-1 Gas ideal Henry
AEA-139 . NRTL-1 Gas ideal Henry
ADA-103 NRTL-1} Gasideal . . Henry
ADA-104 NRTL-1 Gas ideal

ADA-105 NRTL-1 Gas ideal

ADA-106 .. SR-POLAR SR-POLAR

ADA-107 ~ WILSON Gas ideal

Decantadores NRTL-1 = Gasideal .

Un conjunto de aclaraciones deben hacerse con respecto a este primer resultado.

¢ A pesar de que las. conclusiones precedentes sefialan la factibilidad de considerar
comportamiento tdeal para la fase vapor, las combinaciones seleccionadas.(Cuadro
3.3) fueron resultado de probar cada uno de los modelos (NRTL, UNIQUAC vy
WILSON) acoplados a cuatro opciones diferentes de ecuacion de estado.

e En esta etapa, los modelos elegidos no reprodujeron completa y fielmente los
resultados esperados. Su eleccion se dio en funcion del mejor grado de aproximacion a
la separacién de los constituyentes mas importantes, el Agua y el Acrilonitrilo.
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o La eleccion de SR-POLAR para ADA-106 y de WILSON para ADA-107, fue obhgada
ante la meﬁcnencla de todos los demas modelos probados. El modelo SR-POLAR se
basa en la propuesta de Schwartzentruber'y Renon' y se describe, al igual que el
Modelo de WILSON25 en el Apendlce VL

® De acuerdo con lo que en la literatura se aﬁrma, en todos les equipos donde ocurre
equilibrio liquido-liquido, el modelo apropiado es NRTL © - -

e En NRTL en realidad hubo que emplear valores distintos de “algunos parametros

binarios para las columnas de apagado y recuperacion. Sobre esto se informa mejor en

el Apartado siguiente.

o Laley de Henry fue de gran utilidad en los equipos en que aparece, pues los modelos
de coeficiente de actividad describen con dificultad el comportamiento de los
componentes lilgeros dela mezc]a, partlcularmente a bajas concentraciones.

I

33 ADECUACION DE LOS PARAMETROS DE INTERACCION BINARIA

Como se ha exphcado ninguno de los modelos termodmamlcos probados pudo
representar completamente las separaciones deseadas desde un principio.

El examen comparativo de los resultados que arrojaron NRTL, WILSON y UNIQUAC
(con los parametros binarios que por defauit ocupan), al aplicarlos a distintos equipos

permitio observar en la mayoria de los equipos, ligeras ventajas del primero sobre los

otros dos. Con base en este criterio, NRTL fue elegido como modelo base para la
simulacion, pero ademas, por la flexibilidad del mismo sustentada en el empleo de ay
como se argumenta en el Apéndice VI y debido a que, de acuerdo con la informacién
existente, es el mejor para representar equilibrio liquido-liquido, 51tuaclon que se presenta
€n varios sitios de la planta.

La adaptacion ngurosa de NRTL a los requerimientos de separacién en cada equipo, fue
¢l paso siguiente, esto es, la localizacion de los parametros binarios que mejor reproducen
los datos de las corrientes de salida de los distintos equipos, de acuerdo con la
informacion det DFP.

Ya se ha sefialado que en el caso de la columna de despunte/secado (ADA-106), la
solucién no se engontrd con NRTL sino, mediante el modelo SR-POLAR de ASPEN. En
tal equipo solo ﬁle necesario imponer, adicionalmente, una especlﬁeaclon para control de
temperatura. - i ‘

IR .
En este proceso de adaptacion se enfrentaron varias dlﬁcultades de las principales a
continuacion se mforma -
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CASO 1. Torre de apagado (ADA-101): El problema a solucionar fue garantizar la
eliminacion casi total del Acido Acrilico de la corriente principal del proceso.
Es decir, la cormiente no. 8 del fondo de la torre de apagado debe llevar
aproximadamente los 94 kg. de Acido Acrilico que ingresan en la corriente no.
4, evitando al maximo arrastrar con el Acrilonitrilo. (Ver diagramas de los
equipos que se mencionan aqui, en el Apéndice IT). Las dificultades se originan,
como ya se ha mencionado en el capitulo anterior, en que este componente
ademas de ser soluble en Agua, tiende 2 asociarse al parecer formando dimeros.

CASO 2. Columna de recuperacion (ADA-104): En virtud de la cercania entre los puntos
de ebullicion de-Acrilonitrilo y Acetonitrilo, la extraccion de este ultimo, se
lleva a cabo agregando Agua que lo arrastra por la parte media de esta torre
enviandolo en la corriente de vapor no. 16 hacia la columna de fraccionamiento
(ADA-105) en donde es eliminado. El conflicto a resolver fue lograr la

extraccion de Acetonitrilo necesaria para evitar la contaminacion del producto
final.

CASO 3. Columna de producto (ADA-107). El sistema que circula por esta torre es
esencialmente Agua-Acrilonitrilo, y para los propésitos de este equipo, el
modelo de WILSON resulto mas apropiado que NRTL, sin embargo, una
adaptacién se hizo necesaria.

Mediante diversas pruebas, en los tres casos se confirmd que las interacciones binarias
determinantes involucraban al Agua (solvente cuya relevancia se destacé antes) y la
solucion se obtuvo a través de los siguientes:

ETAPAS EN.LA ADECUACION DE PARAMETROS

1. Fijando flujos de entrada, condiciones de proceso y especificaciones de equipo asi
como valores iniciales de las corrientes de corte, se realizaron pruebas sistematicas
para todos los parametros binartos existentes en los bancos de datos de ASPEN, Estos
bancos se identifican por los nombres siguientes:

VLE-LIT Parametros binarios provenientes de la literatura, ajustando la fase
vapor con el modelo de gas ideal

VLE-IG Datos binarios acoplados con la ecuacion del gas ideal

VLE-RK Valores obtenidos de forma asociada a la ecuacién RK

VLE-HOC  Parametros evaluados conla ecuacion HOC' para la fase gas

LLE-ASPEN Datos binarios para equilibrio liquido-liquido

2. Se exploro la informacién correspondiente en DECHEMA Chemistry Data Series™ y,
bajo las condiciones establecldas en las pruebas arriba menmonadas se examinaron los
parametros hallados. -

# Ecuacién de estado de tipo viria! de Hayden-O'Connell que considera en su segundo ooeﬁcwnte virial
asociacion y enlaces quimicos en la fase vapor.
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3. De todos los datos sujetos a prueba, se eligio la combinacion que mejor reprodujo los
resultados buscados. En ninguno de los casos conflictivos sefialados antes, se logrd
igualar completamente las separaciones deseadas.

4. Con base en los mejores parametros encontrados, como ltima alternativa; donde esto
fue necesario, se procedié mediante prueba y error a localizar el valor mas sensible de
- ellos, modificandolo de manera que se alcanzara la composicion de salida buscada para
cada caso. (Sn‘ltomzacmn de los Parametros Binarios de! Modelo)
| :
La ultima medida tomada resulto obhgada en los Casos 1, 2 y 3, puesto- que, el trabajo
presente no mcluyo en su proyeccion la posibitidad de efectuar medlclones experimentales
y de no asumirse la referida decision, en el producto (Acrilonitrilo de alta pureza)
resultante de la simulacién, habria quedado un alto contemdo de' Acido Acrilico,
Acetonitrilo y Agua. :

Con el fin de ofrecer una idea concreta de la forma en que se realizaron las acciones
anteriores, en seguida se presentan los datos més representativos del proceso seguido
para resolver el caso de la torre de apagado (CASO 1).

CUADROQO 34

RESULTADOS DE LAS SIMULACIONES INICIALES DE ADA-101
CON BASE EN ESTOS SE SELECCIONO NRTL PARA ESTE EQUIPO
(Los Parémetr?s empleados fueron los que por default Aspen instala en cada opcidn)

Contenidos Principales (kgh)

Modelo Corriente Acrilonitrilo Agua . Acido Acrilico

de Salida
NRTL 5(v) 6655369  16793.072 . 32.042
8 () 53.698  8846.488 62.657
UNIQUAC 5(v) 6655.644  16789.598  39.158
Y 53439 8851274 55.598
WILSON: 5 (v) . '6664.708  16791.895 47787
G 8() - 44470 8850.825 .  46.955
Valoresde 5(v) - 6443.000  16882.000 0
Disefio 8 (1) 42.000  8769.000 .  94.000

En el CUADROQ 3.4 se presentan las diferencias surgidas al simular con los modelos
listados, la columna de apagado (ADA-101). Se ha indicado ya que el problema en este
caso consiste en lograr que en la corriente no 5, vaya la menor cantidad de Acido Acrilico
y la mayor cantidad de Acrilonitrito. Confrontando los resultados con los valores de
disefio puede apreciarse que en los tres casos se recuperan alrededor de 200 kg. mas de
Acrilonitrilo, esto se debe esencialmente a que no se esta simulando la polimerizacion
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parcial del Acrilonitrilo. La eliminacién del Acido Acrilico en la corriente liquida no. 8 es
el problema inicial.

Comparando NRTL con WILSON resulta que con este (ltimo, se salva-mas Acrilonitrilo
pero se elimina Acido Acrilico en una cantidad notablemente menor, Los resultados con
UNIQUAC son comparables a los de NRTL con excepcion en el Acido Acrilico donde,
nuevamente, NRTL guarda una pequefia ventaja.

Esta primera inspeccién hizo preferible a NRTL. Mediante una revisién posterior de los
parametros binarios disponibles e investigados entre Agua y Acrilonitrilo, se logré reducir
la cantidad de Acrilonitrilo perdido en la corriente de deshecho no. 8.

La segunda fase fue la implementacion de los 4 pasos de adaptacion descritos arriba, que
para el Caso | se sintetizan en el CUADRO 3.5. Se encontrd que los parametros que
introducen mayor sensibilidad a los resultados son los correspondientes a'la combinacion
binaria Agua-Acido Acrilico.

CUADRO 35
ADECUACION DE PARAMETROS (NRTL) PARA ADA-101
RESULTADOS DE SIMULAR ADA-101 _
CON DISTINTAS COMBINACIONES DE PARAMETROS

Contenidos Principales (kgh)

Parametros Examinados Corriente Aérilonitrilo Agua Acido Acrilico
de Salida - : - .

VLE-IG (Para Todas las 5 (v) 6655369  16793.072 32.042
Combinaciones Binarias) 8 () 53.698 8846.488 62.657
VLE-RK (Para Todas las. - 5 (v) 6654996 - 16805.754 32.350
Combinaciones Binarias) 8 (1) 54.220 8836.207 62.354
VLE-HOC (Para Todas las 5 (v) 6653.366 16865.184 5.641
Combinaciones Binarias) 8 () 55.847  '8775.123 88.201
VLE-HOC con RK 5 6653.349  16865.354 5.385
para H,O-Acido Acrilico 8() +. 55.855 8774.899 88.462
VLE-HOC con IG 5(v) 6653.348  16865.271 5.552
para H,0-Acido Acrilico 8 () - 55.862 8775.016 88.292
VLE-HOC con Trybula-74 5 (v) 6653.254  16862.963 19.238
para H,O-Acido Acrilico 8 () 55.699 8776.301 74.517
VLE-HOC con Linek-74 - 5 (v) ©6653.590  16865.836 . 4.050
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para Ho0-Acido Acrilico 8 () 55.524 - 8773.940 89.854

En este Cuadro las siglas empleadas se refieren a la identificacion de los bancos de datos
presentada arriba, Para comparacion ver datos de disefio al final del CUADRO 3 4.

Trybula-74 y Linek-74 son los nombres de los autores y el afio en que se reportaron los
parametros correspondientes encontrados en DECHEMA Chemistry Data Series para la
combinacion Agua-Acido Acrilico.

‘|
Para una mejor comprension de la informacion en el CUADRO 3. 5 a continuacion se
presentan los valores de los parametros correspondientes a la combinacién Agua-Acido
Acirilico que ﬁ.xeron sometidos a prueba.

Agua=i Acldo Acrilico=j

RK IG Trybula-74  Linek-74 Linek-74
;‘ (Modificado)
by 924.2531 931.2616 563.7859 596.0402 150
b; -300.0066  -301.9981 314.2820 -90.47846 -00.47846
Cij 0.3 0.3 0.8368 0.2764 0.2764

Enla mformacxon mostrada en el CUADRO 3.5 se aprecia el acercamiento gradual hacia
uno de los ObjethOS (ver 1ltima columna del Cuadro), la eliminacion del Acido Acrilico
por la corriente no. 8, sin embargo, la recuperacion de Acrilonitrilo en la corriente

opuesta (no. 5) no mejoré notablemente. Para lograr este objetivo, se tomé como base

para las pruebas siguientes el Gltimo conjunto de parametros con Linek-74 para H,O-
Acido Acrilico, al cual se le denomina NRTL-2, y se buscaron mejores resultados
examinando los diversos valores disponibies en ASPEN para la combinacién Acrilonitrilo-
Agua.

La sintesis de las c;:or'ridas efectuadas son ese fin se presenta a continuacién.
CUADRO 356

RESULTADOS DE SIMULACIONES DE ADA-101
PROBANDO EN NRTL-2 DISTINTOS PARAMETROS BINARIOS
‘ - PARA ACRILONITRILO-AGUA
SE BUSCA LA COMBINACION QUE MENOS ACRILONITRILO DEJE
EN LA CORRIENTE LIQUIDA NO. 8

i‘_
MODELQ: NRTL-4 Contenidos Principales (kg/h)

Parimetros Examinados Corriente Acrilonitrifo . Agua - Acido Acrilico
,' -de Salida C
|

IG Para la combinacion 5() - 6653.094 16865898 - 4.052
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Acrilonitrilo-Agua 8 (1) 56.023  8773.884 89.852
RK Para la combinacion 5(v) 6653.130  16865.893 4.051
Acrilonitrilo-Agua 8 () 55987  8773.889 89.853
LLE-ASPEN Para la combi- 5 (v) 6656.164  16865.137 4.080
nacion Acrilonitrilo-Agua 8 (l) 52.929 8774.563 89.757
LIT Para la combinacién 5(v) 6660.503  16865.596 3.991
Acrilonitrilo-Agua 8 () 48.443 8773.450 89.810
Los valores de los parametros mencionados en el CUADRO 3.6 son:
Acrilonitrilo= i Agua=)
IG RK LLE-ASPEN LIT

& -3.69870

ai 4.855

by 2753241  267.3266 1417.888 482 4171

by 1043.763 1049.0620 -546.604 -1058.389

Cij 03 0.3 0.2 0.4394

Asi pues, el modelo NRTL-2 con los parametros LIT para la combinacion Acrilonitrilo-
Agua constituye la mejor opcion para representar el comportamiento de la columna de
apagado.

No obstante, el conflicto subsiste dado que ain con el grado de eliminacion de Acido
Acrilico logrado, el producto final quedaria con un contenido elevado de este
componente.

De tal modo, el dltimo paso (el no. 4) de la adaptaclén fue necesario para este Caso 1.
Los valores de los parametros finalmente usados para la combinacion Agua-Acido
Acrilico, se encuentran en la Gltima columna de los datos al pie del CUADRO 3.2

Para los Casos 2 y 3 se efectuaron revisiones semejantes a la presentada hasta aqui.

El conjunto de parametros finalmente empleados para la simulacion de ADA-101 se
pueden ver en el Apéndice Il Modelo NRTL-2. Los otros dos conjuntos de parametros

(NRTL-1 y WILSON) que aparecen en ¢l mismo Apéndice, son resultado de procesos
andlogos al descrito antes. :

Finalmente, cabe recordar que los resultados de la simulacion aislada de un equipo
coinciden solo parcialmente con los que se obtienen para el mismo equipo en la
simulacion de la planta completa (ya integrada).

3.4 ESPECIFICACIONES DISCREPANTES



Cap. 3 44

Como parte de/los ajustes necesarios para llegar a representar de forma lo mas
aproximada posible los resultados de las separaciones involucradas, hubo que establecer u
obtener algunas especificaciones ligeramente diferentes a las reportadas en el DFP

| CUADROQ 3.7

IIEQUIPOS CON ESPECIFICACIONES DIFERENTES

Equipo Va{riable ' Valor de disefio Valor simulado % Dif

AEA-139 Qcedico (Mkeal/h) 10296 10180 -1.13

ADA-103 Flyjo reciclo (kg/h) 90543 50640 0.107
Pm (kg/cm?) 1.15 1.2 435
Qeadido (Mkcal/h) 2043 1861 -8.91
Agua en domo (kg/h) 1649 14893 -9.68
Corriente no. 7

ADA-104 No. etapas 91 90
Qreboit (Mkcal/h) 11708 ' - 11976 2.29
Flujo extraido en corriente 2788 3018 825
no! 16 (kg/h)

ADA-105 AP (kg/em?) 0.180 0.250 38.9
Piomo (kg/cm?) 1.07 : 1.12 4.67
Qeona (Mkcal/h) 1457 1554 6.66

Fracc. masa Acetonitrilo 0,502 0.4781 4.76
Corriente no. 21 : :

ADA-106  RRpus 3.8015 3.3460 -11.98
: Qeond (Mkecal/h) 695 ° 707 1.73
ADA-107  Quehoit (Mkcal/h) 1499 - 1528.73 1.98

wam (Mkcalrh) 1650 1679.15 1.77

De acuerdo con el Cuadro 3.7, el mayor niimero de diferencias y las mas importantes
ocurrieron en la torre absorbedora (ADA-103) y el subsistema que forman las columnas
de recuperacion y rectificadora-de Acetonitrilo (ADA-104 y ADA-105). Todos estos
equipos (incluido el posenfriador AEA-139) fueron simulados con NRTL-1 y, al parecer,
la causa esencial de estas discrepancias se encuentra en las predicciones ligeramente

erroneas que el m(‘)delo hizo de los contenidos de Agua para estos equlpos

Tal hecho es ewdente en la salida del domo de ADA-103 en donde, con los gases ligeros
emigra Agua en estado vapor, pero, la simulacion arroja casi 10 % menos de la que el
DFP reporta para esta corriente.
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En el subsistema ADA-104/ADA-105, las dificultades para eliminar el Acetonitrilo se
reflejan con claridad en el nimero de cambios que hubo. que -hacer a condiciones de
proceso pero, particularmente, en el obligado incremento de méas de 8 % en la extraccion
lateral de ADA-104 y en la composicion invertida en la mezcla Acetonitrilo-Agua
abandonando ADA-105 (corriente no. 21), pues de acuerdo con el DFP esta corriente

debe contener mas Acetomtnlo que Agua y, en la simulacion nunca se pudo lograr sino lo
contrario.

Nuevamente, NRTL I.no ﬁxe capaz de reproducu' el equnhbno reportado en el DFP.

3.5 SIGNIFICADO DE LA ADECUACION DE PARAMETROS

Se ha informado ya, que tres adaptacmnes de parametros bmanos fueron necesarias para
poder representar la planta en su conjunto. Los parametros afectados y los equlpos en que

se efectuaron tales modificaciones son: : -

Parametros Adaptados Equipo Modelo -

Agua-Acido Acrilico ADA-101 (Torre de Apagado) NRTL-2
Agua-Acetonitrilo ADA-104 (Colurmna de Recuperacion) NRTL-1
Acrilonitrilo-Agua .ADA-107 (Columna de Producto) WILSON

Las consecuencias se pueden apreciar comparando los diagramas binarios x-y de las

combinaciones respectivas, elaborados con los pardmetros originales y con los parametros
modificados. :

Las Graficas 3.1 y 3.2 muestran que las curvas de equilibrio liquido-vapor para el par
Agua-AcidoAcrilico, cambiaron notablemente, no obstante, .las Graficas 3.3 y 3.4
permiten reconocer que el rango de composiciones en el que opera la Columna de
Apagado se encuentra entre 0.994 y 0.9973 para el Agua y entre 0 y 0.0027 para el Acido.
Acrilico, esto quiere decir que el conflicto se circunscribe a una pequefia regiéon del
diagrama de equilibrio en su extremo superior derecho. Probablemente, los parametros
empleados por ASPEN provienen de datos experimentales de equilibrio que no abarcan la
region necesaria para este caso, por esta razon fue necesario proceder a su sintonizacion.

Dicho de otra forma, al ocupar los parametros existentes y probados en este trabajo ha
ocurrido una extrapolacién que, evidentemente, resulté inadecuada.

A juzgar por las Graficas 3.5 a 3.7, una situacién semejante ocurrié con la combinacion
Acrilonitrilo-Agua en la Torre de Producto (ADA-107) pues, nuevamente la regién de
operacion en este equipo esta entre 0.997 y 1 de fracciéon mol para el Acrilonitrilo o sea,
las composiciones del Agua aqui son del orden de las milésimas, y justamente para este
caso, la seccion del diagrama de equilibrio mds claramente alterada con las modificaciones
hechas a los parametros correspondientes (comparar Graficas 3.5 y 3.6), fue la seccion
del extremo superior derecho, es decir, la region de alta concentracion de Acrilonitrilo, la
region importante para la separaciéon ocurrida en esta columna.
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Una evidencia mas que sustenta la hipotesis expuesta es que, en el caso de la combinacion
Acrilonitrilo-Agua los conflictos para su separacién no se manifestaron en los equipos
anteriores, donde el Agua acompaiia al Acrilonitrilo en proporciones mayores a las que se
presentan en la tofre de producto.

Algo completamente diferente se desprende de la adaptacion que se hizo a los parametros
de la combinacidn Agua-Acetonitrilo. La Grafica 3.8 muestra el comportamiento de
equilibrio liquidosvapor de esta mezcla binaria de acuerdo con los pardmetros RK de
ASPEN. La curva muestra, consistentemente con la informacion experimental, la
existencia de un azedtropo. Este azeotropo se desplaza arbitrariamente cuando se
representa (en la Grafica 3.9) el equilibrio con los parametros binarios modificados para la
misma combinacién Agua-Acetonitrilo.

En contraste con lo anterior, la Grafica 3.10 evidencia como la modificaciéon hecha a los
paraémetros, permitio representar el arrastre del Acetonitrilo por el Agua, hacia la parte
media/inferior de la columna de recuperacion (ADA-104) donde es extraido en una
corriente vapor.
| . -

Esta ambivalencia de la adaptacion hecha se acentia si observamos que el valor que se
modifico fueel de ay (C; en la nomenclatura de ASPEN), el cual como se seiiala en el
Apéndice VI puede compararse al inverso del nimero de coordinacion, es decir, al
inverso de un niimero entero que fluctiia entre 4 y 12. Por tanto, az= I (ver Apéndice III)
valor que permitié efectuar la extraccién de Acetonitrilo en ADA-104, escapa a toda
justificacion teorica.

La hipotesis que para el caso se propone es que, si bien la separacion deseada se obtuvo,
el valor del parametro modificado produjo una inconsistencia con el equilibrio binario
liquido-vapor entre Agua y Acetonitrilo que realmente ocurre. Una solucion consistente al
problema debera’ incluir parametros evaluados con datos de equilibrio ternario
Acrilonitrilo-Agual-Acetonitdlo.

I :
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CAPITULO 4

ESTRATEGIAS DE CONVERGENCIA

4.1 INTEGRACION GRADUAL DE LA SIMULACION |

La simulacion se inici6 abordando cada uno de los equipos por separado. La gran
interdependencia entre los equipos producto de las varias recirculaciones externas, y la
complejidad de los procesos ocurriendo en la mayoria de las columnas, hace
improcedente la simulacion . integral del proceso en las etapas iniciales.
Consecuentemente, los resultados de la simulacién de equipos mdependlentes distan
notablemente de los resultados de la planta ya mtegrada

Un segundo momento en la simulacién por equipos se refiere a la busqueda de
resuitados més cercanos a los reportados en el DFP. En esta etapa, se puso atencion ya
no solo en el Acrilonitrilo y ¢l Agua, sino en todos los componentes de la mezcla. En
los casos conflictivos (ver Capitulo 3) se probaron valores de parametros binarios
encontrados en la literatura. - .

Para la realizacion de esa tarea, se considerd y se confirmé que los parametros binarios
determinantes son los que involucran a los diversos componentes con el Agua y con ¢l
Acnlomtnlo '

Con la misma finalidad, en los casos con mayores dificultades, se examinaron pequefios
ajustes a las condiciones de disefio y cuando fue necesario, se establecieron
especificaciones ad hoc. En el Capitulo 3 se presentan las variaciories finalmente
adoptadas.

En esta fase de'la simulacion fue necesario integrar las regiones del proceso donde
mayor interdependencia existe entre equipos, por ejemplo, las columnas de
recuperacidn (ADA-104) y fraccionamiento de Acetonitrilo (ADA-105) con los
decantadores cercanos (ver Apéndice I5.C). Otro caso interesante fue integrar la torre

absorbedora, su ‘recirculacion y los vaporizadores de amoniaco y propileno (ver
Apéndice 11.B)

Como' una etapa intermedia hacia la simulacion de la planta completa, se encontrd
convenienté trabajar en tres bloques:

BLOQUE 1 : Enfriamiento-Absorcion. (ADA-101/AEA-139/ADA-103)
BLOQUE 2: Eliminacion de Acetonitrilo (ADA- 104/ADA-105/AFA-11 1y

BLOQUE 3: Purificacion (ADA-106/ADA-107) =
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o Conectar las recirculaciones externas fue la Gltima fase del gradual proceso de
simulacion

4.2 ALGORITMO DE CONVERGENCIA ESCALONADA

La cuatro corrientgs de recirculacion externas que la planta tiene son :

No. de corriente . Procedente de Con destino a
18 ADA-104 (fondos)  ADA-101
27 » ADA-106 (fondos)  ADA-101
30 | ADA-107 (fondos) ADA 104

33 ADA-107 (domo) ADA-104

De estas, las dos ultimas son las que mas influyen en el proceso convergencia de la planta
pues, ponen en contacto a dos de los equipos mas sensibles para la simulacion,

Después de diversas pruebas, se observé que una de las herramientas de ASPEN PLUS
denominada TRANSFER, favorece notablemente ta consecucion de resultados. Asi pues
se¢ empled para representar las recirculaciones mencionadas.

La caracteristica de esta herramienta es que, en lugar de conectar en el diagrama de flujo
dos equipos con la corriente de reciclo correspondiente, desde un manejador de objetos
se invoca, la transferencia de los resuitados de la corriente de salida de un equipo, hacia
una corriente dé entrada de otro equipo. Esta Gltima, adopta la informacion transferida
para los clculo$ siguientes.

El método de convergencia que ASPEN ocupa por default, para las corrientes de corte, es
¢l de WEGSTEIN, sin embargo, al parecer la utilizacion de la herramienta. TRANSFER
inhibe su accion sobre las corrientes sujetas a transferencia asumiéndose en la practica, un
simple'procedinﬁento de sustitucion sucesiva para la convergencia de estas.

También se efectuaron pruebas con el método de BROYDEN sin embargo ninguna
mejoria notable fue observada.

La seleccion de las corrientes de corte en los ciclos internos, si resultd importante para
lograr una relativa estabilidad en los calculos, y garantizar una ruta segura hacia la
convergencia.
I .

Ante la imposibilidad de lograr la convergencia de la planta completa (con todas las
recirculaciones externas conectadas) en un solo paso, y vistas las ventajas de la
transferencia de informacion entre corrientes, finalmente se adopté un algoritmo de
convergencia escalonado, cuya simplicidad se paga con tiempos de computo cercanos a
las dos horas.

1) Converger la planta sin conexion externa alguna

-2 B I I B N N N E N E E EE N EEEEEENFEEEEEEEENE &N )
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2) Establecer la transferencia correspondiente a la reclrculacwn en la corriente 18 y
llevara a cabo la corrida

3) Declarar la transferencia equivalente a la recirculacion de la corriente 27 y correr la
simulacion.

4) Definir con TRANSFER las recirculaciones restantes y ejecutar el programa
nuevamente.

4.3 OTRAS CARACTERISTICAS DE LA SIMULACION

Todos los equipos simulados contienen recirculaciones que podriamos llamar no
convencionales que introducen un grado de dificultad adicional, ‘especialmente cuando
estas incluyen en su recorrido una separacion liquido-liquido (ADA-104, ADA-107, pero
sobre todo ADA-106).

El retorno a etapas de separacion contiguas de las corrientes. de recirculacion, no fue
posible en la simulacion, cuando la masa a recircular extraida lateralmente de una columna
es considerable con relacion a sus respectivos flujos internos, pues ASPEN detecta en
esos sitios zonas de flujo tendiendo a cero y finalmente reporta imposibilidad de
converger. Por esta razén en la simulacion realizada, los retornos con estas caracteristicas
se establecieron hacia la misma etapa de donde se extrae la recirculaciéon (ADA-104 y
ADA-106).

ASPEN no acepta dos salidas del fondo de una columna, por ello, donde el DFP indica
situaciones de esta naturaleza, se opté por extraer la corriente completa del fondo y
dividirla por fuera (ADA-101).

Con la finalidad de determinar su contribucion al trabajo perdido total (ver Capitulo 5), se
simularon los vaporizadores de amoniaco y propileno, AEA-105 y AEA-104
respectivamente, en su relacion con la corriente de recirculacion de la torre absorbedora
(ADA-103). Estos vaporizadores se simularon con ¢l auxilio de una combinacion de dos
modulos de ASPEN para cada caso : una vaivula expansora y un intercambiador de calor.

Como ya se ha mencionado antes, la corriente no. 31 saliendo del decantador en el domo
de ADA-107, no contiene informacion en el DFP, sin embargo, en la simulacién llevada a
cabo la existencia de ésta es imprescindible para obtener el Acrilonitrilo producto sin
exceso de Agua.

4.4 BALANCE TOTAL DE MATERIA

En el Cuadro 4.1 se encuentran los resultados de la simulacidon solo para las corrientes
que entran y abandonan el proceso. La pertinencia de los resultados globales de la
simulacion puede verse en el balance respectivo, en la Gltima columna del Cuadro cuyo
encabezado es DIFERENCIAS.

En la corriente no. 34 se observa que ¢! Acrlonitrilo obtenido contiene una escasa
cantidad de impurezas (del orden de las 82 ppm), de estas, el 83 % corresponden a la
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Acroleina cuya simulacion parcial (solo se incluyeron 0.5 kg/h), como se advirtio en el
Capitulo 2, fue solo demostrativa dado que ella debi6 haberse separado como pohmero
primordialmente. - .

La cantidad de Acrilonitrilo obtenida, excede en aproximadamente 352 kg/h a la
produccion marcada en el DFP en correspondencia con las restricciones adoptadas en el
Capitulo 2. ‘

Amen de las ormsfones convenidas en el Capitulo 2, los resultados para la corriente no. 31
constituyen la diferencia mas sobresaliente con respecto a la informacion del DFP. Su
presencia resulté imprescindible para la simulacién realizada.

Comparando los resultados de las corrientes 8, 7, 21 y 23 con la columna ENTRADA
TOTAL, puede apreciarse con claridad la casi completa separacién de Acido Acrilico en
la primera, de ligeros en la segunda, del Acetonitrilo en la tercera y del Acido Cianhidrico
en la cuarta. ;
! .

Con la finalidad de que el lector pueda verificar mejor la aproximacion de la simulacion
realizada, en el Apéndice IV se presentan los resultados para todas las corrientes cuya
informacion se encuentra en el DFP mismo que aparece en el Apéndice 1. :

Con el mismo proposito se incluyen en el Apéndice V los perfiles de temperatura y de
flujo obtenidos en cada torre.

S o a 0 0 06 © © © © © 0 © © & 0 © & © 6 ¢ © © O O O 0 0



CORRIENTES

Temperatur
Pressure
Mass Flow

ACRILO
ACETO
CIANIDRI
AGUA
ACRYLIC
ACROLEIN
co

co2
PROPYLE
PROPANE
OXYGEN
NITROGEN

CORRIENTES

Temperatur

Pressure

Mass Flow
ACRILO
ACETO
CIANIDRI
AGUA
ACRYLIC
ACROLEIN
CO
Co2
PROPYLE
PROPANE
OXYGEN
NITROGEN

WA WA W AR W AN A R

RESULTADOS DE SIMULACION:

BALANCE TOTAL Dr MATERIA

PLANTA ACRILONITRILO, SN. MARTIN TEXMELUCAN PUE. 1997

~Commmmm e e C---------- C
SALIDA . . B 7
FASE LIQUID VAPOR
e [C] 84.0 36.4
[KG/SQCM] 1.650 1.200
[KG/HR] 9013.773 45149.387
45.266 trace
8.023 < 0.001
11.131 ) trace
885%5.212 1489 .29¢6
$3.889 0.100
0.005 0.005
0.002 561.937
0.127 1759 .485
0.002 175.884
0.002 613.896
0.007 1471 .781
0.108 39077.004
SALIDA 31 SALIDAS
FASE LIQUID (TOTAL)
e [C] 43 .0
[KG/SQCM] 0.368 .
({KG/HR] 25.931 62217.481
) ' 2.057 6649 .044
< 0.001 267.002
trace 881.001
23.85¢6 10655.939
g4 .000
v.01i8 G.437
562.000
1766 .000
176.000
6£14.000
1472 .000
39080.000

21
LIQUID

38.1
2.000
541.608

trace
258.922
trace
282.674
0.011

ENTRADA

{TOTAL)

62217,
6549.
2567.
881.
10656.
94 .

562.
1766.
176.
614,
1472.
39080.

o
O OoCOCOOOWMOOOOOWm

23
VAPOR

27.9
1.130
884 .522

0.001
trace
869.870
4 .854
trace
.021
.061
.388
.114
.102
.212
.888

OO O RO O

34

LIQUID

51.3
0.435%

6602 .260

6601.720

0.055
trace
0.037
trace
0.448

DIFERENCIAS

'+O:
+0.
+0.

-0.

COOOoOO0OO
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CAPITULO 5

ANALISIS DEL, TRABAJO PERDIDC EN LA PLANTA

Como un ejemplo de los usos que pueden darse a los resultados de la presente simulacion,
con base en ellos, se llevd a cabo la evaluacion del trabajo perdido en cada uno de los
equipos principales de la planta. Para tal fin, como informacion adicional ASPEN evalud
las entalpias y las entropias para cada corriente del proceso.

5.1 ANTECEDENTES DEL CONCEPTO

Las transformaciones de materia y energia son la razén de ser de la industria de procesos.
Para su estudio, la Termodinamica es una de las herramientas primordiales.

En la realizacion ‘del trabajo descrito previamente, sobresale la utilidad que esta rama
cientifica tiene, particularmente, en €l ambito de! Equilibrio de Fases y de la interpretacion
del comportamiento molecular (Termodinimica Molecular).

Tales aspectos de la Termodinimica tienen sus raices en las nociones y principios
fundamentales de ella, aun cuando 1a presencia de estos altimos, deje de ser explicita una
vez que se pasa de la formulacion del problema a la busqueda de soluciones especificas.

El problema que aqui se trata, la determinacion del trabajo que no se aprovecha en la
Planta de Acrilonitrilo del Complejo Petroquimico Independencia de PEMEX, sobresale
explicita y claramente 1a utilidad de ese micleo original de conceptos y leyes denominado
usualmente Termodinamica Clésica.

La idea de Trabajo Perdido forma parte de los conceptos fundamentales de la
Termodinamica, surge con ellos, sin embargo, su utilidad no se hizo presente sino mas de
medio siglo después de su aparicion, cuando la universalizacién del uso y mal uso de los
energéticos puso de relieve la necesidad de racionalizar su explotacion y empleo.

El trabajo perdido, como los conceptos de Calor, Trabajo, Energia Interna, Entropia
Procesos Reversible e Irreversible asi como las leyes que los vinculan, aparecen afios
después de que se pusieran en practica las innovaciones técnicas propias de su estudio. Es
decir, la Termodinamica no sigui6 el mismo camino que otras dlsmplmas cientificas, en su
etapa inicial, y este es un rasgo distintivo de ella.

De hecho, cuando Thomson, Kelvin y Clausius formularon sistematizada la primera ley de
la Termodinamica (entre 1847-1850), apoyados en las experiencias de Carnot y Joule, las
locomotoras y los buques ya eran de uso comin.*

La primera dificultad importante en la evolucion de la Termodinamica fue comprender la
naturaleza del calor y su relacion con la temperatura. Desde tiempos de Galileo y Da
Vinci, pasando por Bacon, Black, Cavendish y Boyle se conjetura acerca del fendmeno de
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transferencia de calor hasta llegar al siglo XVII con la Zeoria del Calonco cuya
influencia se prolonga hasta el final del siglo XIX.

Aunque conservando la 1dea del Calorico, los estudios sobre la transformacion del calor
en trabajo del francés Sadi Camot (publicados en 1824), junto con las investigaciones de
Joule de 1840 (inspirado en los estudios de Rumford de 1798 en Alemania) acerca de la
transformacion inversa, es. decir- de trabajo en calor, constituyen el origen de la
Termodinamica como ciencia.

En particular, muchos de los postulados de Camnot en su estudio sobre maquinas térmicas,
contienen las semillas de la segunda ley de la Termodinamica y de conceptos como
Entropia y Trabajo Perdido.

Al analizar su famoso CICLO compuesto de dos pasos isotérmicos y dos adiabaticos
Carnot se da cuenta®’ que, la diferencia de temperatura entre dos o mas cuerpos tiende a
desaparecer espontaneamente al fluir el calor de los mas calientes a los mas frios sin
producir trabajo util, por tanto, una maquina térmica eficiente debe disefiarse de manera
que no existan flujos de calor desaprovechables durante su operacidn. Al mismo tiempo se
plante6 una pregunta clave: ;Que fraccion del calor cedido. a una maquina térmica es
aprovechable?. :

Carnot demostré que, en una maquina térmica ideal, la cantidad de trabajo posible de
obtener, depende de las temperaturas entre las que funciona esa maquina térmica, pero no
obtuvo la relacibn matemética correspondiente. Esto fue hecho en 1854 por Rudolf
Clausius.

La hipotesis crucial de Clausius y Carnot fue precisamente que el proceso es ideal y por
ello pudiera realizarse en los dos sentidos, esto quiere decir en términos actuales, que el
proceso se verifique de manera tal que no existan pérdidas de energia por friccion es
decir, irreversibilidades. : |

De acuerdo con Clausius, la eficiencia de tal maquina térmica esta dada por ia siguiente
relacion:

Eficiencia= W senizo /| Quuministredol = (Quuministrado = Qrechazade)’/Qsuministrado
qué suele preseniarse como: $= 1-Qrecharade’ Quuministrado | (5.1) |
o también como: - G 1-ToTpuonse (5.2)
donde T, es la temperatura absoluta del medio al cual se Ventrega la energia no
transformada en trabajo por la maquina térmica y T, evidentemente mayor que T, es

la temperatura, también absoluta, de! medio del cual procede la energia que se desea
transformar a trabajo.
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Combinando (5. I) con (5.2) se obfiene'

Qmsmdﬂ' o"’Qmmmd/Tﬁ:m— (5.3)

Donde el cociente Q/I’ es independiente del proceso dice Clausius, asi, los valores de /T
solo dependen del estado inicial y final, que son estados de equilibrio pues el proceso-es
reversible. Es decir, /T es una funcién de estado y con esta conclusién, ‘Clausius se
convierte en el responsable del concepto de Entropia.

En la terminologia actual las conclusiones de Clausius y Camot y algunas unphcaclones
practicas de ellas serian (Bazia'): -

CONCLUSIONES

a) Ninguna maquina térmica puede ser mas eficiente que una maquma reversible,
comparando su desempeno entre.niveles de temperatura 1gua1es

b) Todas las maquinas térmicas reversibles que operan entre los mismos niveles de
temperatura tienen la misma eficiencia

c) La eficiencia de una maquina térmica reversible depende exclusivamente de los niveles
de temperatura de la fuente (T T7) y- del receptor (Ty) de calor y esta dada por !a
siguiente expresnén

r 6= I-TyT, (5.4)

.
d). Una maquina térmica irreversible tiene una eficiencia menor que una méquina
reversible si se compara su funcionamiento entre iguales niveles de temperatura. La
eficiencia de dicha maquina irreversible disminuye conforme su comportamiento se aleja
de la reversibilidad es decir, a medida que aumentan las 1rreversxb1hdades (Las
1rrevers1b1hdades consumen trabajo)

IMPLICACIONES PRACTICAS

e Es unposmle‘ transformar toda la energia térmica en mecanica, una parte de ella
siempre se desecha al receptor térmico de baja temperatura.

* En un proceso de transformacioén de la energia continuo, la temperatura del receptor
térmico no debe cambiar, para ¢llo, su capacidad receptora debe ser muy grande. Este
requisito lo satisface el aire atmosférico.

¢ La eficiencia del proceso crece si la temperatura de la fuente aumenta, por ello se
puede afirmar que la energia térinice es de mayor calidad a temperatuiras supenores

il
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5.2 LAS LEYES DE LA TERMODINAMICA Y EL TRABAJO PERDIDO® -
5.2.1 NOCIONES DE EQUILIBRIO Y REVERSIBILIDAD

El camino que conduce a una definicion clara y aplicable del concepto de Trabajo
Perdido, parte de las ideas de equilibrio y reversibilidad.

En un estado de equilibrio los valores de la propiedades de estado no cambian
notablemente con el tiempo ni ante variaciones ligeras de las condiciones externas

En la actualidad se considera que, un proceso reversible ocurre si el sistema se mantiene
en un estado de equilibrio virtual a través de todo el proceso, desde este punto de vista,
un proceso reversible conecta una serie de estados de equilibrio.

Lo anterior exige que la diferencia del potencial (de temperatura, de presion y/o quimico)
entre el sistema y sus alrededores, el cual es Ia causa del proceso, sea solamente
infinitesimal de forma tal que la direccion del proceso puede ser invertida, mediante un
incremento o diminucion infinitesimal, segin el caso, del potencial de que se trate.

Cualquier proceso real ocurre irreversiblemente (particularmente los que se dan
espontaneamente) por tanto, puede pensarse que un proceso reversible es como un limite
al que un proceso se puede aproximar, pero nunca alcanzarlo. En este sentido, es
conveniente tener presentes las siguientes consideraciones.

Un estado de equilibrio interno sucede si las propiedades del sistema son uniformes, es
decir, conserva la homogeneidad, aun cuando pueda estar sufriendo un proceso
irreversible como resultado de una interaccion con sus alrededores. Es el caso de los
procesos cuasi-estdticos.

Los procesos cuasi-estidticos, son una aproximacion entre proceso real y proceso ideal o
reversible, que cuando resulta valida, da lugar a importantes aplicaciones de la
Termodinamica.

5.2.2 ENTROPIA E IRREVERSIBILIDAD

Aplicando los resultados de Clausius expresados en las ecuaciones (5.3) y (5.4) a
cualquier proceso ciclico en el cual el sistema regresa a su estado inicial se obtiene:

ZQ,,./T=-0 (5.5)

en donde, T es la temperatura del sistema a la cual se efectia la transferencia de calor y el
subindice “rev” enfatiza la naturaleza reversible del proceso.

* El contenido de esta seccién 5.2 se basa en el trabajo de Bazia.’
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Para un proceso reversible no ciclico, la cantidad 2’ @.../T es una funcién de los estados
inicial (A) y final (B) solamente, y se entiende como la suma de los cocientes Q/T a lo
largo de cualquier proceso reversible entre esos estados de equilibrio ¢ igual al cambio de
entropia del sistema: '

" S584= (2 Qre/Tass (5.6)

St ahora consideramos una maquina térmica irreversible, su eficiencia debe ser menor que
la de la maquina reversible, es decir: : : '

Gimer< 1-TH/T; donde Simer= W/
Como W= 0+0:, sustitu)‘rendo en las relaciones anteriores se obtiene:
 OUTAQ/T< 0 (5D
donde ; es negativo puelsto que representa la energia que el sistema desecha.

Para cualquier proceso ciclico irreversible se concluye que:

o ZM<0 ' (58)

i .
Incluyendo en una sola’ expresion los resultados de (5.5) y (5.8) se tiene que para
cualquier proceso ciclico;

ZQT<0 (5.9

donde el signo de igualdad corresponde a los procesos reversibles y la desigualdad a los
irreversibles. |

Con la finalidad de resalt"ar el resultado contenido en (5.9), se propone lo siguiente:

® Aplicando (5.9) considérese un proceso ciclico cualquiera (reversible o irreversible)
entre el estado inicial A y el estado final B:

ZOT= (5 O+ (5 WTDpu<0 (5.10)

* Supéngase ahora que la trayectoria inversa B—» A representa un proceso reversible,
por lo tanto, de acuerdo con los argumentos que llevaron a (5.6):

(2 QDpa=S+Ss © (51D

¢ Combinando las relaciones (5.10) y (5.11) y multiplicando por -1 la desigualdad
resultante, se tiene: .

e 6 & A & & & 0 6 6 5 0 60 & 0 6 0 &6 6 0 0 & 0 0 06 0 0 6 O O O O
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S84 (X QTass (5.12)
Esta ultima desigualdad nos informa que:

¢ Enun proceso con transferencia de energia la entropia del sistema siempre aumenta

» Si la transformacion del sistema sucede reversible y adiabaticamente la entropia del
mismo permanece constante

e Cuando una transferencia de energia se lleva a cabo revers1blemente el cambio de
entropia es igual 2 3 /T solamente

* En procesos con transferencia de energia ocurriendo irreversiblemente, el cambio de
entropia es mayor que 2 /T, lo cual quiere decir que, las irreversibilidades, cualquiera
que sea su origen, producen entropia '

¢ Por consecuencia, cualquier proceso irreversible aunque suceda adiabaticamente, es
causante de que la entropia aumente

Dicho de otra forma: la entropia de un sistema crece debido a dos razones, por
transferencia de calor y por las irreversibilidades del proceso.

Dado que los procesos reales son irreversibles en mayor o menor medlda, todos los
procesos generan entropia y ¢sta generacion (S,) esta dada por:

Sg= SB-SA-(Z Q/I)A-—)B (5- 1.3)

Desde un punto de vista practico entonces, S, es una forma de medir lds
irreversibilidades.

En el cuadro siguiente se encuentra una relacioén sobre las razones de irreversibilidad
comunes en la ingenteria de procesos.

CUADRO 51
CAUSAS DE IRREVERSIBILIDADES
1. Mezclado de corrientes que diﬁeren 'en alguna propiedad: presién, temperatura o
composicion

2. Transferencia de calor a través de un gradiente de temperatura en cualquier equipo,
por gjemplo, intercambiadores de calor.

3. Expansion sibita de una corriente sin recuperacion de trabajo, por ejemplo, en una

valvula
4. Transformacion de trabajo en calor a causa de la friccion

e por rozamiento de partes mecdnicas en movimiento por ejemplo, bombas,
compresores, turbinas, expansores ‘
« por el flujo de gases y liquidos
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5. Transformacion de energia eléctrica en calor debida a
|
s resistencias eléctricas

e pérdidas en motores eléctricos

6. Reacciones quimicas que se llevan a cabo en condiciones ale]adas del equlhbno
termodinamico (velocidades altas de reaccion)

5.2.3 LAENTROPIA EN SISTEMAS ABIERTOS

En sistemas que mtercamblan materia con el exterior a través de corrientes de entrada y
salida, debe considerarse la entropia que cada una de.esas corrientes contiene.

La ecuacion siguiente representa el balance de entropia alrededor de un equipo o de una
seccion de una planta como se representa en la Figura 5.1:

/T + 2, sM. = Zis M, + A(suM) - S, (5.14)
[ {2 {3] [4] [5]

Donde cada término posee el significado mgmente

[1] flujo de entropia por transferencia de calor desde el exterior hacia el sistema

[2] y [3] flujos de entropia asociados a todas las corrientes de entrada y salida

[4] acumulaci6n de entropia en el sistema :

[5] generacion de entropia por irreversibilidades ocurridas en el interior del sistema -

Con base en (5.14) puede1|1 establecerse algunas variantes:

Si el proceso es reversi‘_ble o cuasi-estatico, [5] es cero
Si el proceso se da a régimen permanente [4] es cero
Cuando el proceso es adiabatico [1] se hace cero

En un sistema cerrado, [2] y [3] no existen

Para un sistema despIazandose a régimen permanente en un procesc reversible y
adiabitico, [2]= [3] solamente.

Cuando la transferencia de calor no ocurre isotérmicamente, [1] es la integral / 6Q/Tyz v

para evitar su evaluacion se emplea la media logantmlca de las temperaturas uncxal y final

del sistema. |7
!

5.2.4 DETERMINACION DEL TRABAJO PERDIDO (Régimen Estacionario)

Como se desprende de lo afirmado antes, cuando en un proceso se transfiere energia en
forma de calor, esta nunca puede ser aprovechada totalmente. Segiin lo visto, la cantidad
maxima de calor que se puede transferir es proporcional a la eficiencia de Carnot,
independientemente de si el sistema la recibe o entrega al exterior. Tal limitacién no existe
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FIGURA 5.1 ESQUEMA DE UN SISTEMA ABIERTO
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cuando la energia se transfiere como trabajo. Haciendo uso del concepto de calidad
introducido al final del Apartado 5.1, puede decirse que el trabajo posee un 100 % de
calidad y el calor no. En virtud de lo anterior para poder relacionar uno con otro, es
necesario transformar Q para representarlo como energia de la misma calidad que W,
esto es el trabajo equivalente:

| W= Q1T Tpensd) (5.15)

De acuerdo con esto, el trabajo mecanico equivalente que en total se suministra al sistema
o que el sistema recibe es:

W= WAQ(1-To/ Thend = (WD) -Ol T/ Thiente] (5.16)

Expresion en la cual, Q(I‘-To/T fuemte) €S UN trabajo equivalente al calor verdaderamente
transferido al sistema.

Para obtener el término (W+() se debe recurrir al balance de energia alrededor del
sistema correspondiente, en este caso, alrededor de la Figura 5.1:

ENTRADAS= SALIDA+ACUMULACION

(GH)+2. [(h-l-gi/g;f-vz/ZgJM,F
[1] [2]
=3, [(htg/g+v/2g) M HA[(u+gg V28 JusMus]  (5.17)
| [3] [4]

En (5.17) los términos representan:

{1] La energia total transferida durante el proceso en forma de calor y trabajo

[2] La energia que entra al sistema en todas las corrientes de entrada, como entalpia,
energia potencial y cinética.

{3] Las energias cinética, 'potencial y la entalpia que salen con las corrientes de salida del
sistema.

[4] Cantidad de energia que se acumula como energia interna, potencial y/o cinética.

Aplicando ahora (5.17) a procesos ocurriendo a régimen permanente, se tiene que;
I

(WQ)= 5., [(h+gu/g+V'/28 )M J Xl (h+ge/g+v/2g ) M.] (5.18)

Similarmente, de (5.14) puede obtenerse Q para procesos en estado estacionario como
sigue:

O= D5 M e s M-Sy [T (5.19)
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Sustituyendo estas 1ltimas dos expresiones en (5.16) se obtiene:.
We= 2y (h+gr/getv/2g-sToT i Thueni) M,
Sd+gr/e AV 728 SToT it/ Trucns) Mo (ToT vist Thuiente) S -+ (5.20)
Ahora bien, (5.20) representa el total de energia involucrada en un proceso sucediendo en
estado estacionario pero, en este total estan incluidas las posibles pérdidas (disipacion)
motive del estudio presente, las cuales se evallan comparando el proceso hasta aqui

descrito, con uno equivalente ocurriendo reversiblemente (esto es, idealmente)
estrictamente a las mismas condiciones, para que la comparacion adqmera sentldo

A51 pues se aﬁrma que el trabajo equivalente perdldo (WJ,. es:

W= We - (Wit (521)

De acuerdo con las conclusiones alcanzadas en los apartados anteriores, para tal proceso
reversible se tiene que, T~ Tpow. ¥y 8= 0, por lo tanto:

(Woisea= Z(h+gu/g V128 ST M, F S (hAgu/g+v'/28~sT) M.] (5.22)
y la diferencia entre (5.20) y (5.22) nos da el resultado buscado:
(W= (S5 Me 2. s MITH1- i T (ToT e TrdSy (523)

Sien (5.23) se sustltuye S, por su valor de la ecuacion (5.14) para procesos estacwnanos
se obtiene una expresmn equivalente:

ﬂVJp= (s M2 sM)-QTperse[To” *(529)

De igual manera, si en (5.24) se eliminan los términos de entropia de las corrientes de
entrada y salida mediante la misma ecuacidn (5.14) se obtiene otra ecuacidn analoga:

(WJp TS, +Q(I/an1/rﬁm) ] (5.25)

En esta ultzma ecuacion se hace evndente que el trabajo perdido se debe a:

» La generacion de entropia dentro del sistema (S,)
* El aumento de entropia por la irreversibilidad en Ia transferencia de energia a través del
gradiente de temperatura (Tiio Tuens:)

Como en el caso de sistemas cerrados, las irreversibilidades del proceso son las
responsables de que se necesite mas energia que la minima o ideal para efectuar el
proceso. '
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El trabajo perdido es proporcional a el incremento total de¢ entropia y Ty es la
constante de proporcionalidad

Si en la ecuacion (5.16) sustituimos solo el balance de energia expresado en la ecuacion
(5.18) se obtiene: - '=

W,=z.1m+gz/gc+v’ifzgm}24m+gz/g.-,+ffzgm,mmm - 626)

Con las ecuactones (5. 22] (5.24) y (5.26) se pueden realizar los célculos de energla con
los cuales, se lleva a cabo el analisis termodinémico de un proceso.

En términos prdcticos, (T(W..)P representa el potencial de ahorro de energla en el

proceso, por tanto, reducir su velor equivale a disminuir el consumo de energla, para

ello hay que reducir las irreversibilidades del proceso, es decir, los gradientes de
presion, temperatura, y/o composicion.

Algunos cambios pos:bles en un proceso que conducen a reducir las perdldas de energla
son: . .
|

CUADRO 5.2

MODIFICACIONES FACTIBLES PARA AHORRAR. ENERGIA
[

1. El agua de retomo al domo de una caldera debe. tener la mayor temperatura posible
para acercarla a la temperatura del agua del domo

2. Aumentar la presién a la cual se genera vapor para.disminuir el gradiente de
temperatura entre el agua en ebullicion y los gases de combustion :

3. Eliminar valvulas de expansmn y poner en su lugar turbinas que recuperen trabajo

4. Operacion del equipo motriz (bombas, compresores, turbinas) cerca de su punto de
mayor eficiencia ,

5. Remplazar equipo motriz que tenga baja eficiencia por otro con disefio mas apropiado
y que opere cerca de su punto de mayor. eficiencia

6. Disefiar los procesos de separacion a contracorriente para acercar en composwlon a las
corrientes que se deben mezclar

7. Localizar apropiadamente el plato de ahmentacnon a una columna de destilacion

8

. Aumentar el factor dé potencia evitando la transformacién de energia eléctrica en calor -

9. Disefio de los reactores quimicos para que la curva de operacion esté cerca de la curva
de equilibrio | _

10.Integracion térmica de procesos para reducir los gradientes de transferencia de calor

11.Instalar equipos recuperadores de calor como precalentadores de aire de combustion,
generadores de vapor de baja presion, precalentadores de agua de alimentacién de
calderas.

| .
El autor cuyo estudio hemos seguido’ recomienda la siguiente metodologia:
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CUADRO 53
METODOLOGIA PARA EL ANALISIS TERMODINAMICO DE PROCESOS

a) Establecer condiciones de operacion del proceso que se desea estudiar. Se debe
procurar que la operacion sea estable y representativa de las condiciones normales de
operacion. ,

b) Efectuar mediciones de temperatura, presion, flujo y composicién de las corrientes de
proceso. En lo posible las mediciones deben ser simultaneas y del mayor nimero
posible de corrientes de proceso y de servicios (vapor, agua, gas, combustible,
electricidad) ‘

¢) Dividir el proceso en secciones de modo que se conozcan las condiciones de las
corrientes de entrada y salida. Cada seccion se considerarda como un sistema
termodinamico abierto. De preferencia se procurara que cada seccion incluya el menor
numero de equipos posibles. Las corrientes de los servicios deben quedar fuera del
sistema, de modo que sea clara la cantidad de trabajo o calor suministrada al proceso.
En este caso se entiende por servicio la corriente que suministra energia al proceso

d) Efectuar los balances de materia y energia en cada seccion. En caso de que no se
cumplan, debera revisarse las condiciones de las corrientes de proceso y servicios
regresando al punto b). En caso de persistir la inconsistencia de los balances de materia
y energia, sera necesario revisar los medidores y garantizar que las lecturas reflejen
correctamente los valores de las propiedades que se miden

e) Calcular la generacion de entropia, el trabajo perdido y la energia ideal o trabajo
equivalente minimo, en cada seccion del proceso y poner los valores obtenidos en una
tabla, En esta tabla se incluira el calor, el trabajo y el trabajo equivalente que necesitd
cada seccion del proceso

f) Calcular la eficiencia con que utiliza la energia en cada seccion del proceso ,

g) Listar las causas de irreversibilidades presentes en cada una de las secciones del
proceso

h) Proponer modificaciones el proceso que tiendan a reducir las irreversibilidades, sobre
todo en las secciones donde se tienen los valores més altos de trabajo perdido y las
condiciones mas desfavorables de eficiencia de uso de la energia

6.3 ALGORITMO Y CONDICIONES PARA EL CALCULO

Para el calculo de las irreversibilidades ocurridas en el proceso, nos basamos en los
resultados del balance de energia y en los calculos de entropia proporcionados por
ASPEN. Esta informacion aparece en los reportes que para cada corriente del proceso se
ofrecen en el Apéndice IV. Una vez evaluadas las irreversibilidades, se determind el
trabajo perdido en cada caso. '

Los célculos se efectuaron para todos los equipos y partes del proceso, sin embargo,
reportamos aqui solo los resultados mas significativos. Omitimos por ejemplo, bombas ¢
intercambiadores ubicados en recirculaciones externas, mezcladores, y vélvulas. La
temperatura de referencia fue de 25 °C (T5= 298°K).
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El algoritmo de calculo empleado fue el siguiente:

0) Establecer la seccion de interés

1) Ubtcar las corrientes de entrada y las corrientes de salida asi como sus valores de
Flujo, & y s, para la seccion escogida

2) Evaluar el @ y W correspondientes

3) Calcular AH

4) Verficar que AH= Q+W

5) Obtener ASsiy b

6) Determinar AS pcq

7) Calcular ASrear= (Sg)r

8) Evaluar Wp |

Para el célculo de la temperatura logaritmica media T}, se consideraron las sngmentes

condlctones para las cornentes auxiliares en los intercambiadores :

a) Cuando en un intercambiador de calor se enfha con agua, la temperatura de entrada de
esta se tomo de 25 °C'

b) Cuando se enfria con salmuera, dicha temperatura se considerdé de 4 °C (La
informacion sobre este dato en el manual de operacion de la planta es confuso)

c) Debido a la carencia de informacion sobre las condiciones de operacién de estos
intercambiadores (del'lado de la corriente fria), se procurd, siempre que fue posible,
establecer diferencias'de 10 °C como minimo entre la salida de la corriente fria y la

" entrada-de la comente caliente. En los enfriadores con agua se impuso una
temperatura de salida \inica igual a 30°C .

d) En el caso de los hervidores, la energia que se ocupa en la planta procede de vapor
ligeramente sobresaturado de baja presion. Sus condiciones de entrada fueron :

T=156°C

P=48 kg/cm® Abs.

8$= - 0.593 kcal/(h-’K)
A la salida, dicho ﬂquo caliente sale condensado y con los SIgUlenteS valores para sus
propiedades: ‘

T=149.7°C '

P=4.8 kg/em® Abs

8= -1.789 kcal/(h-’K)

De esta manera ia transferencia de calor se lleva a cabo a 149.7 °C.

En el Apéndice V se I'encuentran la informacion empleada y los resultados de estos

calculos para cada una de las partes del proceso.
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Como un ejemplo de la forma en que se aplicé el algoritmo propuesto, se presenta el caso
del Posenfriador AEA-139 cuya configuracion puede verse claramente en la hoja % del
Diagrama de Flujo de la Simulacion (Apéndice 1I), en el extremo derecho.

Corrientes de entrada : 5
Corrientes de salida: 6,9

Q=-10.23885 MMkcal/h
W_' WAGA-149
W= 5.429854 kw~ 4671.8464 keal/h= 0.0046718464 MMkcal/h

DATOS DE CORRIENTES

Corriente Flujokg/h  HMMkeal/h S kcal/(kg-K)

5 68267.125  -50.677 -0.059
6 51552.766  -2.202 -0.004
9 16714.365  -58.709 -2.023

AH= -10.234 MMkcal/h
Q + W = -10.234178 MMkeal/h
AH=Q+W

RESULTADOS : (AS en kcal/(h-"K), Wp en kcal/h)

ASsiq ASaired AStota= (Sg)'r Wp
-29991.611 34072.712  4081.101 1216168.1

Para el calculo de AS s se determinG la temperatura logaritmica media (T;,,,) con base en
el perfil de temperaturas siguiente :

85.1°C ' > 359°C
Corriente caliente (Acrilo)

30°C < 25°C
Corriente fria (Agua)

Ti=25°C=298 °K

T=30°C=303 K

Tiw=300.5 °K

AS pies= 10238850/300.5= 34072.712 keal/(h-"K)
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5.4 SINTESIS DE RESULTADOS

' CUADRO 54

IRREVERSIBILIDADES Y TRABAJO PERDIDO

PLANTA DE ACRILONITRILO, SN. MARTIN TEXMELUCAN PUE. 1997

Sistema  Subsistema’ S, kcal/h-’K S, Total keal/h-K

ADA-101 1892.2407
(Apagado) ‘
AEA-139 ] 4081.101"
(Posenfriador)
ADA-103 I © 1713.7675
(Absorbedora) |

Columna ! 1223.5311

Recirculacion  490.2365
ADA-104 | 4102.77110
(Recuperacion) ]

Columna - 3917.7607

Recirculacion 185.008

AEA-113/AFA-111 | 725.62676
(Sobre ADA-104) . |
i
ADA-105 : 1027.58
(Fracciona Aceto)
il
ADA-106 ) 1267.3055
(Elimina Cianhidrico)
Columna 1093.4078
Recirculacion ~ 106.8829
ADA-107 " 1523.1253
(Producto)
AEA-104 | 202.8630
(Vaporiza Propileno) L
AEA-105 ‘ 312.8100
(Vaporiza Amoniaco) |
TOTALES:

W,Mkcalh %W,

563.887
1216.1

510.703

1222.626

216.237
306.218

377.657

453.891
60.455

93.217

5020.991

11.23

24.22

10.17

24.35

431

6.10 -

7.52

9.04

1.20

1.86

100.0
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Con la finalidad de destacar posibles razones de estos resultados, a continuacion se

tabulan algunos datos de los equipos sujetos a analisis, de acuerdo con los resultados de la
simulacion . :

Equipo No. de etapas Energia Usada Gradientes de % de W,
Mkcal/h Temperatura
ADA-101 5 0.0 147 - 11.23
AEA-139 1 -10180 491 2422 .
ADA-103 64 -1353 24,16y 34.96 10.17
ADA-104 90 +11976 46 ‘ 2435
ADA-105 15 0.0 13 6.10
AEA-113 1 -2146.687 32.1 ' 43}
ADA-106 64  +1389 60.7 7.52
ADA-107 51 -1529 19.2 9.04
AEA-104 1 +500.5 - 314 1.20
AEA-105 1 +852.5 14.5 1.86

ADA-104 concentra el 24.35% del trabajo perdido, y esto coincide con que es la columna
que mas trabajo de separacion realiza y la que mayor cantidad de energia ocupa aun
cuando, su gradiente de temperatura no es el mas grande. Este alto consumo de energia es
caracteristico de las destilaciones azeotropicas.

Es notable que el segundo lugar en trabajo perdido lo ocupa AEA-139 con un cantidad
casi igual a ADA-104, pero con una sola etapa de contacto liquida vapor, sin embargo,
maneja una cantidad de energia equivalente a la que se ocupa en la columna de
recuperacion. Su gradiente de temperatura también es comparable al de ADA-104.

Los lugares tercero y cuarto los ocupan ADA-101 y ADA-103 respectivamente, y el
trabajo perdido en ellas es comparable. En el caso de la columna de apagado, la razon de
sus irreversibilidades se observa en el enorme gradiente de temperaturas entre la corriente
efluente del reactor y el caudal de Agua de enfriamiento. Debe destacarse también que
como resultado de ese contacto en este equipo ocurre la evaporacion de més de 6000
kg/h de Agua.

En ADA-103, la absorcion sucede con una extraccion de energia a través de la corriente
de recirculacion del equipo cuyo valor es comparable a los flujos de energia en ADA-106
y ADA-107, y por esta razon, al interior de la torre se producen dos gradiente de
temperatura de 24 y 35° (ver perfiles de temperaturas en el Apéndice V) que parecen
explicar la escala en que se pierde trabajo en este equipo.

Del resto de segmentos del proceso cuyas pérdidas se evaluaron, lo mas sobresaliente es
que los vaporizadores, con su fase de expansion altamente irreversible, no contribuyen
mas que con 3.06 % al trabajo perdido total.
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,  CONCLUSIONES

Las dificultades que presentd la simulacion de la planta estan en correspondencia: -

directa con las caracterlsncas de los procesos de separacion que en ella ocurren y con
la naturaleza de la mezcla a separar (una mezcla altamente no-ideal).

i
En la torre de apagado (ADA-101) la problematica tuvo que ver con, el algoritmo para
la convergencia de este bloque, la representacion de las reacciones quimicas que en
este equipo ocurren, los, parAmetros de modelo para la combinacién Agua-Acido
Acrilico y la ubicacion de las corrientes de corte correspondientes a las dos
recirculaciones de la torre.

En la columna absorbedora (ADA-103) los conflictos se refieren al algoritmo
convergencia y a la integracion del sistema de transferencia de calor en su recirculacion

|
En la torre ‘de recuperacién (ADA-104) las dificultades se dieron en torno a los
parametros de modelo para la descripcion del sistema Agua-Acrilonitrilo-Acetonitrilo
por la presencia de dos azeotropos binarios y, una convergencia ligeramente inestable
por su interdependencia con ADA-105, pero sobre todo, con un decantador en doude
ocurre equlhbno hquxdo-hqmdo (AF A-111)

En ADA-106, donde se separa el Acido Cianhidrico, se enfrentd la inestabilidad en la
convergencia relacionada con la configuracion de la columna (recirculacién interferida
por el decantador AFA-116) y el empleo de Modelos Termodinamicos diferentes en la
columna y en su equipo periférico.'

En ADA-107 la torre de producto fue la interdependencia entre columna y decantador
(AF A-117) la dificultad mas importante.

En término generales, las solucnones se encontraron de la siguiente forma:
b . . ‘

¢ Exploracion de distintos algoritmos de convergencia en cada equipo

¢ Examen y seleccion de-entre distintos juegos de parametros de Modelo

¢ Sintonizacion de a]gunos parametros de Modelo. (Agua-Acido Acrilico, Agua-

Acetonitrilo, Acrilonitrilo-Agua)

» Variaciones pequefias en algunas especificaciones de disefio

o Pruebas con distintas ubicaciones de las corrientes de corte
g

Integrar la simulacion de la planta en su conjunto no fue posible en una sola corrida.

La solucidn a este conflicto se d10 mediante la adopcion de un algoritmo de
convergencia escalonado.

Los problemas dominantes fueron:
e (arantizar procesos de convergencia estables y seguros

o Disponer Parametros de Modelo confiables y dentro de los rangos de composicion
(y temperatura) que los diferentes equipos demandan
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La aproximacion alcanzada en el balance de materia total es buena (del orden de los 20
grs.)

E! producto obtenido (Acrilonitrilo) se encuentra en el rango de alta pureza.

En cuanto al analisis que sobre el uso de la energia en la planta se hizo, se deduce que
las pérdidas evaluadas se deben, principalmente, a los altos caudales de energia
transferida en forma de calor en el Posenfriador (AEA-139) y en la columna de
recuperacion (ADA-104) donde ocurre una destilacion extractiva que, por naturaleza,
demanda grandes cantidades de energia. .

Quedaria pues la posibilidad de reducir el trabajo perdido en la planta, aprovechando
simultaneamente la energia que en el Posenfriador se transfiere por la via de su
modificacion:

a) Empleando no agua de enfriamiento sino precalentando agua para calderas
b) Aproximando ias temperaturas del lado caliente 1o mas posible (15 0 20°C). Esta
medida obligaria a modificar el &rea del equipo i

Un simulador de procesos, no remplaza lo mas Wtil de todas las herramientas, el
sentido comin. Siempre hay que usar el juicio (basado en el conocimiento) para
evaluar los errores de simulacion o resultados sospechosos para encontrar sus
origenes.
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APENDICE 1

Diagrama de Flujo del Proceso (DFP)

(Informacion de disefio)

I.A Seccion de Reaccion

L.B Secccidén de Recuperacion (Hoja 1/2)
1.C Secccion de Recuperacion (Hoja 2/2)
1.D Secccidén de Purificacion
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APENDICE 11

Diagrama de Flujo de la Simulacién

ILA Columna de Apagado y Posenfriador

IL.B Absorbedora y Vaporizadores de Amoniaco y Propileno
I1.C Columnas de Recuperacion y Rectificadora

I1.D Columnas de Despunte/Secadora y de Producto
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APENDICE I

Parametros de Interaccion Binaria Empleados

HI.A Modelo NRTL-1
ITT.B Modelo NRTL-2
I11.C Modelo de Wilson
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Description:

Estimate

ComplID i:
T

aij

aiji

1)
bji
cij
dij
eij
eJi
Eij
Eii
Tlower
Tupper
Des¢ription:

gstimate
ompID i:
. s
aij
aji
Bij
By
1]
f
a1
ji
i3
£5i
Tlower
Tupper

NO

ACRILO

ACETO

0.0

0.0
-191.1689
266.1179
.3000000
0.0

OO OoOC
OO0 QO

.

39.70000
81.80000

NO
ACETO
AGUA
-1.3354
2.0855
662.0521
-58.2283
1

0
0
0
0.
0
0
1

OCOO0O0O0O0Q

000.000

PARAMETROS BINARIOS:

. .Enter binary correlation coefficients
ParamName NRTL DataSet 1l

Temp Units C

ACRILO
CIANIDRI
6.0

0.0
-293.9654
174.1139
.3000000

O0CO0OCO
OO00O0OO

.

14.90000
78.00000

.Enter binary correlation coefficients:
ParamName NRTL DataSet 1

Temp Units C

AGUA
ACRYLIC
0.0

0.0
931.2616
-301.9981
.3000000
.0

.0

.0

.0

.0

100.4000

120.5000

[+ReNoNoNaol

MODELO NRTL-1

ACRILO
AGUA.
-3.698700
4.855000
1417 .888
-546.6045
.2000000

OO OOO

.10352E-6
0.00000

AGUA

ACROLEIN
0.0

0.0
744.0173
590.2866
.4400000

OO OO0O
OO0 QOo

18.35000
92.10000

Units: METCKGCM

--------------------------------------

Databanks
Prop Units

LLE-ASPEN

ACRILO

ACROLEIN
0.0

0.0
98.90760
-52.43750
.3000000

COOQOOO
OO0 Q0

--------------------------------------

Databanks VLE-LIT
Prop Units

ENRTL-RK

AGUA
CIANIDRI
0.0

0.0
505.5000
G.0 -
.3000000
.0

.0

.0

.0

.0
10.00000
110.0000

QOO QO



======================================-_-=============".============================

Commmmmmmm - Commmmmm = Commmmmmmm- Cmmmmmmmmm C-mmmmmmmm- Commmm e Commmmmmm e — -
Description: ‘

.Enter binary correlation coefficients

i

PARAMETROS BINARIOS: MODELO NRTL-2

ParamName NRTL DataSet 2 Databanks VLE-IG
Estimate | Temp Units C Prop Units
CompID i: ACRILO ACRILO ACRILO
j: ACETO . CIANIDRI AGUA
aij 0.0 0.0 0.0
aji 0.0 0.0 0.0
bij -185.3703 -293.9694 482.4171
biji 258.9670 174.1139 1058.389
cij .3000000 .3000000 .4394000
dij 0.0 0.0 0.0
eij 0.0 0.0 0.0
eji 0.0 . 0.0 0.0
£ij 0.0 ! 0.0 0.0
£ji 0.0 0.0 0.0
Tlower 39.70000 14.90000 70.00000
Tupper 81.80000 78.00000 100.0000
Description: '
...Enter binary correlation coefficients
ParamName NRTL DataSet 2 Databanks VLE-LIT
Estimate ‘ Temp Units C Prop Units
CompID i: ACETO AGUA AGUA
j: AGUA ) ACROLEIN ACRYLIC
aij 0.0 - 72.36990 0.0
aji 0.0 , 32.13950 0.0
bij 183.5923 ~-3899.128 150
bii 665.1194 -89.80150 -90.47846
cij .2858000 .2000000 0.2764
dij 0.0 . 0.0 0.0
eij 0.0 | -9.983500 0.0
eji 0.0 -5.460000 0.0
£ij 0.0 | 0.0 0.0
fji 0.0 0.0 0.0
Tlower 80.00000 ~~8.000000 0.0 ‘
Tupper 95.00000 85.50000 1000.000

Units:

LLE-ASPE

ACRILO
ACROLEIN
0.0

0.0
98.90760
-52,43750
.3000000

AGUA
CIANIDRI
0.0

0.0
505.5000

0.0

.3000000

OO0 O0CO
[oNoReNole

10.00000
110.0000

METCKGCM

......................................

N

: METCKGCM

---------------------------------------

© 0000000000000 O OO OPIFOPOSGOBSSSTSTS

e 28
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PARAMETROS BINARIOS: MODELO DE WILSON

Degcription: Units: METCKGCM

.Enter binary correlation coefficients

--------------------------------------

ParamName WILSON DataSet 1 Databanks VLE-IG VLE-LIT
Estimate NO Temp Units C Prop Units
CompID i: ACRILO ACRILO ACRILO ACRILO

j: ACETO CIANIDRI AGUA ACROLEIN
aij 0.0 0.0 0.0 0.0
aji 0.0 0.0 0.0 0.0
bij -201.7438 -108.5237 -1200 30.54610
bji 130.9430 232.1270 -2150 -76.31100
cij 0.0 0.0 0.0 0.0
cji 0.0 0.0 0.0 0.0
dij 0.0 0.0 0.0 0.0
dji 0.0 0.0 0.0 0.0
Tlower 39.70000 14.90000 0.0 36.80000
Tupper 81.80000 78.00000 1000.000 56.10000

Description: Units: METCKGCM

. .Enter binary correlation coefficients

--------------------------------------

garamName WILSON DataSet 1 Databanks
stimate NO Temp Units C Prop Units
CompID i: ACETO AGUA AGUA ACETO
j: AGUA ACRYLIC ACROLEIN H3N

aij -.8487000 0.0 0.0 0.0

aji 1.015800 0.0 0.0 0.0
bij -386.6064 170.0969 -600.1302 -170.3321
Bii -707.3456 -B93.9687 -774.7945 246.8443
¢ij 0.0 0.0 0.0 0.0
¢ji 0.0 0.0 0.0 0.0

ij 0.0 0.0 0.0 0.0

ji 0.0 0.0 0.0 0.0
Tlower 60.00000 100.4000 18.35000 5.000000
Tupper 94.,90000 120.5000 82.10000 140.5000



APENDICE 1V

Resultados de la simulacion

IV_A Corrientes Principales del Proceso
IV B Perfil de Temperatura en Cada Columna
IV.C Perfil de Flujo en Cada Columna



) RESULTADOCS DE LA SIMULACION: CORRIENTES 4 A.8
@cC----------- C--mmmmcne e Cocmmmenn- Crmvmmmmma C--------=- Cromomeeem- C--mmmrm -
@ Pisplay STREAMS 4 5 6 7 8
Uriits: From ADA-101 AEA-139 ADA-103 D-2
@ Farmat: CHEM_M To ADA-101 AEA-139 ADA-103
Phas VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR LIQUID
Temperature [C] 232.0 85.0 35.9 36.4 - 84.0
Pressure [KG/SQCM] 1.685  1.650 1.650 1.200 1.650
Vapor Frac 1.000 - 1.000 1.000 1.000 0.000
Mole Flow [KMOL/HR] 2276.559 2615.400 1727.474 1601.743 494 .309
Masg Flow [KG/HR] . 62217 .500 €8249.172 51754.785 45149.387 9013.773
Volume Flow [CUM/HRI] 57863.648 48132.492 27432.340 35028.250 - '9.684
Enthalpy [MMKCAL/H -28.382 -50.562 --2.084 -9.260 -33.096
Maks Flow [KG/HR]
ACRILO 6649.000 6657.088 6044 .314 trace 45.266
CETO 267.000 258.979 155.667 < 0.001 8.023
CIANIDRI 881.000 869.913 767.709 trace 11.131
AGUA. . 10656 .000 16791.840 1117.936 1489.296 8855.212
ACRYLIC 94.000 1.029 0.056 0.100 93.889
ACROLEIN 0.500 0.569 0.529 0.005 0.005
Co. : 562.000 561.998 561.990 561.837 0.002
co2 - 1766.000 1765.873 1765.124 1759 .485 0.127
PROPYLE 176.000 175.998 175.986 175.884 0.002
ROPANE 614 .000 613.998 613.986 613.89¢6 0.002
XYGEN 1472.000 1471.993 1471.966 1471.781 0.007
ITROGEN 35080.000 39079.891 39079.520 39077.004 0.108
3N
Hﬂ§ . [KCAL/KG] -456.171 -740.835 -40.272 -205.085 -3671.653
s [KCAL/KG- 0.079 -0.059 -0.004 0.008 " -1.955
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RESULTADOS DE LA SIMULACION:

CORRIENTES 9 A 13

C--rommenm-- Commeme - Crmmmmmmm-- Commmmme = Commmmmmm-- C----rmmmve Crmmmmmm e
Display STREAMS | 9 10 11 12 13
Units: , From D-3 ADA-103 ‘M-2 M-3 ADA-104
Format: CHEMM To M-2 AEA-108" M-3 ADA-104 AEA-113-
Phas LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID VAPOR
Temperature [C] 36.1 25.6 77.6 77.2 ~72.1
Pressure [KG/SQCM] 5.000 1.600 1.600 - 1.500 1.070
Vapor Frac ‘ 0.000 0.000 0.000 0.000 1.000
Mole Flow [KMOL/HR] 887.926 5233.147 6121.074 6172 .567 253.143
Mass Flow [KG/HR] 16494 .383 98621.430 115115.813 116297.758 9762.384
Volume Flow [CUM/HR] 17.220 102.756 126.716 128.134 6924.102
Enthalpy (MMKCAL/H -58.653 -342.084 -395.209 -397.869 2.731
Mass Flow [KG/HR] :
ACRILO ; 612.774 6044 .314 6657.088 7021.086 7407.371
ACETO [ 103.312 155.667 258.979 258.983 0.068
CIANIDRI . 102.205 767.709 869.913 904.183 904.183
AGUA ; 15673.900 91638.688 107312.586 108052.086 1436.195
ACRYLIC _ E 0.973 - 5.944 6.917 6.920 - 0.066
ACROLEIN o0 0.040 0.524 0.564 1.867 1.867
co : 0.008 0.053 0.061 0.073 0.073
coz 0.749 5.639 6.388 8.597 8.597
PROPYLE 0.012 0.102 -0.114 0.137 0.137
PROPANE . 0.011 0.090 0.102 0.122 0.122
OXYGEN [ 0.027 0.185 0.212 0.254 0.254
NITROGEN i 0.371 2.517 2.888 3.451 3.451
H3N
HMX [KCAL/KG) -3555.901 -3468.610 -3433.091 -3421.079 279.739
SMX [KCAL/KG- -2.038 -2.034 -1.888 -1.884 -0.077



. ===i======‘..=.._-:====:======================'—"2=======================================
® RESULTADOS DE LA SIMULACION: CORRIENTES 14 A 18
@C----------- R Commmmmmm - Crmmmmrmn- Cmmmmmmm - Crmmmmmmm o Crmmsnmmm oo
Digplay STREAMS 14 15 16 17 18
Uniits: From AFA-111 AFA-111 ADA-104 ADA-105 AGA-115
o Format: CHEM_M To M-4 AGA-112 ADA-105 AGA-114 M-1
Phas LIQUID LIQUID VAPOR LIQUID LIQUID
Temperature [C] 40.0 40.0 112.1 106.9 118.1
Pressure [KG/SQCM] 1.060 1.060 1.630 1.370 - 3,000
Vapor Frac 0.000 0.000 1.000 0.000 0.000
Mocle Flow {KMOL/HR] 45,119 208.024 158.886 136.888 797.292
. Mass Flow [KG/HR] 873.426 8888.959 3018.000 2476.393 14364.118
Volume Flow [CUM/HR] 0.955 11.717 3184.706 2.734 15.987
Enthalpy [MMKCAL/H -2.804 ‘3.354 "~8.553 -9.104 -53.082
Mass Flow [KG/HR} :
ACRILO 72.051 7335.321 trace trace trace
ACETO 0.003 0.065 277.078 18.156 trace
CIANIDRIT 34.270 869.914 trace trace trace
AGUA 764 .197 671.998 2740.749 2458.074 14363.202
ACRYLIC 0.003 - 0.063 0.173 0.162 0.916
ACROLEIN 0.035 1.832 trace trace
€o 0.012 0.061 trace trace
02 2.209 6.388 trace trace
ROPYLE 0.022 0.114 trace trace
PROPANE 0.020 0.102 trace trace
XYGEN 0.041 0.212 trace trace
I{{ITROGEN 0.563 2.888 trace . trace
3N
HMX [KCAL/XKG] -3210.867 377.352 -2833.873 -3676.237 -3693.291
SMX [KCAL/KG- -1.893 -0.620 -0.483 -1.907 -1.886
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. RESULTADOS DE LA SIMULACION:

o Crammmrmmn = S Comrmmem e et
Display STREAMS 19 20 21
Units: From ADA-105 D-6 D-&é
Format: CHEM_M To AEA-115 ADA-105
Phas VAPOR LIQUID LIQUID

Temperature [C] 94.0 38.1 38.1
Pressure [KG/SQCM] 1.120 2.000 2.000
Vapor Frac 1.000 0.000 0.000
Mole Flow [KMOL/HR] 153.833 131.835 21.998
Mass Flow [KG/HR] 3787.468 3245.861 541.608
Volume Flow [CUM/HRI] 4275.804 4.179 0.697
Enthalpy [MMKCAL/H -5.456 -6.007 -1.002
Mass Flow [KG/HR]

ACRILO I trace trace trace

ACETO ; 1810.646 1551.724 258.922

CIANIDRI ' trace trace trace

AGUA ' 1976 .744 1694 .0695 282.674

ACRYLIC ' 0.078 0.067 0.011

ACROLEIN

co -

Co2

PROPYLE

PROPANE

OXYGEN

NITROGEN |

H3N |
HMX [KCAL/KG] -1440.575 -1850.76Q0 -1850.761
SMX -0.351 -1.483 ~1.483

[KCAL/KG-
i

CORRIENTES 19 A 25

VAPOR

27.9
1:.130
1.000

'32.719

884 .522
719.253

1.009

0.001
trace
869.870
4.864
trace
.021
.061
.388
.114
.102
.212
.888

MNOOOOO O

1140.696
0.301

25
AEA-117
AFA-116
LIQUID

40.0
1.200
0.000

406.400
18691.000
24 .457

6.348

17199.605
0.115
3.274

1476.000
0.082
11.923
trace
trace
trace
trace
trace
trace

339.623
-0.650

| BN BN BN BN BN BN BN BN BN BN BN BN BN BN AN BN BE BN BN BN BN BN BN N BN BN BN



Dilsplay STREAMS

Units:

Format: CHEM_M

26

From AGA-119

To

Phas LIQUID

Temperature {[C]

Pressure

Vapor Frac
Mole Flow
Mags Flow

[KG/SQCM]

[KMOL/HR]
[KG/HR]

Volume Flow [CUM/HR]

Enthalpy.
Maps Flow
ACRILO
ACETO
CIANIDRI

GUA
CRYLIC

@CROLEIN
0

02
PROPYLE

ROPANE

XYGEN

NITROGEN

H3N

stot

[MMKCAL/H
[KG/HR]

[KCAL/KG]
[KCAL/XG-

Co-memmme e C-cmmmeee e Crmmmmeemne - C-—romomm = Commmemee o C-rmemee- -
27 28 29 30
- ADA-106 ADA-107 D-7
ADA-106 M-1 ADA-107 AEA-120
"LIQUID LIQUID VAPOR LIQUID
40.2 40 .2 88 .5 44 .2 43 .3
3.000 3.000 1.530 0.381 3.000
- 0.000 0.000 0.000 1.000 0.000
370.536 35.864 139.441 213,832 6.374
18009.586 681.413 7323.049 10310.000 308.522
'23.519 0.721 15.342 15115.313 0.405
8.631 -2.332 " 5.029 6.382 0.144
17146 .248 53.356 7281.988 9733.636 291.947
0.113 0.002 0.063 0.029 0.001
- 3.230 0.044 trace trace trace
.848.065 627.936 39.200 534.041 15.306
’ 0.081 0.001 0.062 trace
11.849 0.074 1.737 42,295 1.268
trace
trace
trace
trace
trace
trace
479.219 -3422.281 686.661 618.957 465.812
-0.608 -1.982 -0.484 -0.097 -0.606



: E Xt 4§ 3
RESULTADOS DE LA SIMULACION: CORRIENTES 31 A 37
----------- O R S e S e S S ittt SCE T P
Display STREAMS -31 32 33 34 © 37
Units: From AFA-117 D-7 ADA-107 ADA-107 AEA-110
Format: CHEM_M To . ADA-107 AGA- ADA-103
: Phas LIQUID . LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID
Temperature [C] ' 43.0 -43.3 ' 63.4 51.5% 37.8
Pressure [KG/SQCM] 0.368 3.000 0.653 0.435 5.000
Vapor Frac Co ¢.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Mole Flow [KMOL/HR] 1.363 206.095 7.280 124 .423 5107 .415
Mass Flow [KG/HR] 25.931 9975.548 386.337. 6602.260 92016,000
Volume Flow [CUM/HR] 0.028 13.091 0.520 8.716 93.790
Enthalpy [MMKCAL/H -0.089 " 4.647 0.269 4.554 -347.411
Mass Flow [KG/HR] , '
ACRILO 3‘ - 2.057 9439 .636 386.268 6601.720 trace
ACETO | < 0.001 0.028 0.007 0.055 0.001
CIANIDRI ' “trace trace trace trace trace
AGUA 23.856 494 .879 trace 0.037 92010.008
ACRYLIC f 0.062 trace 5.988
ACROLEIN : 0.018 41.005 trace 0.448 trace
CO ' trace
Cco2 trace
PROPYLE trace
PROPANE [ trace
OXYGEN ' trace
NITROGEN \ trace
H3N
HMX [KCAL/KG] -3413.452 465.813 695.443 689.730 -3775.451
SMX [KCAL/KG- -1.971 -0.606 -0.521 -0.539 -2.118



RESULTADOS DE LA SIMULACION: -

CORRIENTES DE PROPILENO
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2A

66.0
.000
.000
.865
.000
.151
.560

.000
000

.259
.861

Creimmm = - A Cr--emmmm - Cr-mmmmmm-= C-------=w- C-ommmme e - Commmmm e
Display STREAMS 2 2-A 2-B 2-C 2-FEED
Units: From ) EXPAN-2 AEA-104 AEA-129 EXPAN-
Format: CHEM_M To EXPAN-2 AEA-104 ABEA-129 EXPAN-2A

Phas LIQUID MIXED VAPOR VAPOR VAPOR
Temperature [C] 32.0 0.5 0.6 66.0
Pressure {KG/SQCM] 15.600 6.000 6.000 6.000 4
Vapor Frac ‘ 0.000 0.273 1.000 1.000 1
Mole Flow [KMOL/HR] 180 .865 180.865 180.865 180.865 180
Mags Flow [KG/HR] 7639.000 7639.000 7639.000 7639.000 7639
Vo%ume Flow [CUM/HR] 15.291 201.018 6£99.695 866.767 1300
Enthalpy [MMKCAL/H -0.129 " -0.129 0.371 0.560 0
Maps Flow [KG/HR]
CRILO
ACETO
CIANIDRI
GUA
ACRYLIC
ACROLEIN
0
02
PROPYLE 7025.000 7025.000 7025.000 7025.000 7025
PROPANE 614.000 6€14.000 614.000 614.000 614 .
OXYGEN
ITROGEN
3N
HMX [KCAL/KG] -16.932 -16.932 48 .581 73.25¢% 73
SMH [KCAL/KG- -1.213 -1.200 -0.961 -0.880 -0



RESULTADOS |

Display STREAMS

Units:

From

Format: CHEM_M To

EXPAN-3

Phas LIQUID

Temperature [C]

Pressure

Vapor Frac
Mole Flow
Mass Flow

[KG/SQCM]

1
[KMOL/HR]
[KG/HR]

Volume. Flow [CUM/HR]

Enthalpy
Mass Flow
ACRILO
ACETO

CIANIDRI
AGUA
ACRYLIC
ACROLEIN
CO
coz2
PROPYLE
PROPANE
OXYGEN
NITROGEN
H3N

HMX

SMX

[MMKCAL/H
[KG/HR]

[KCAL/KG]
{KCAQ/KG—

192
3287

5.
.045

-3

17

3270.
.467
.549

~926

32.0
14,
0.
.951

000
000

.000

545

.000

000

DE LA SIMULACION:

CORRIENTES DE AMONIACO

Commmmdmneen Comomm -~ C--ommme o= Commmmrem - Comwmmmeee=- cC
3-A 3-B 3-C 3-FEED
EXPAN-3 AEA-105 AEA-128 EXPAN-
AEA-105 ABEA-128 EXPAN-3A
MIXED MIXED VAPOR VAPOR
0.0 17.5 66.0
4.345 4.345 4.345 4
0.154 « 0.985 1.000 1
192.951 192.951 192.951 152
3287.000 3287.000 3287.000 3287
162.767 1078.141 1276.899 1387
-3.045 - -2.19%83 -2.091 -2.
17.000 17.000 17.0060 17
3270.000 3270.000 3270.000 3270.
-926.467 -667.114 -636.170 -636
-2.527 -1.581 -1.482 -1

3A

66.0
.000
.000
.951
.000
.032
091

.000

000

.170
.472
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ADA-101:  Columna Quench o de Apagado

Corrientes de entrada: 4, MIXH20
Corrientes de salida: 5, 8

Q=0
W= Waga-107 + Waca-10s
W= 1027355 + 21.24048= 123 97598 kw= 106689.6 kcal/h= 0.1066896 MMkcal/h

DATOS DE CORRIENTES:

Corriente Flujo kg/h  HMMkcal/h S keal/(kg-"K)

-4 62273 -28.397 0.079
MIXH20 15105468  -55.602 -1.889
5 68267.125  -50.677 -0.059

8 9111.566 -33.215 -1.942

AH= 0.107 MMkcal’h= W

RESULTADOS : (AS en kcal/(h-’K), Wp en kcal/h)
ASsia ASpirea ASToa= (SB)T Wp

18922407 ¢ 1892.2407 563887.73

Asmiondsmn » MAtanla AAl 1




AEA-139  Postenfriador

Corrientes de entrada : 5
Corrientes de salida: 6, 9

Q=-10.23885 MMkcal/h

W= Waga140 )
W= 5.429854 kw= 4671.8464 kcal/h= 0.0046718464 MMkcal/h

DATOS DE CORRIENTES:
Corriente Flujo kg/h  H MMkcal/h S keal/(kg-K)

5 68267.125  -50.677 -0.059
6 51552766  -2.202 -0.004

9 16714.365  -58.709 -2.023

AH= -10.234 MMkcal’h
Q + W = -10.234178 MMkcal'h
AH=Q+W
RESULTADOS : (AS en kcal/(h-°K), Wp en kcal/h)
ASsia AS atred AST.,;;,F (Sg)'r Wp

-29991.611 34072.712  4081.101 1216168.1

Para el cilculo de ASares S¢ determiné la temperatura logaritmica media (Ti,) con base en
el perfil de temperaturas siguiente :

I' 85.1°C > 359°C
| Corriente caliente (Acrilo)

30°C < 25°C
Corriente fria (Agua)

Ti= 25 °C=298 °K

T>=30°C= 303 K

Ti= 300.5 °K

AS aies= 10238850/300.5= 34072.712 kecal/(h-"K)

[
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ADA-103 Columna absorbedora con su recirculacion

Corrientes de entrada : 6, 37
Cornientes de salida: 7, 10

Q= Qaga-10s + Qaga-10a + Qapaer .

Q=-827203.3 - 499016.6 - 532665=-1858884 .9 kcal/h= -1.8588849 MMkcal/h
W= Waga-110

W=13.9117 kw= 11969.627 kcal’/h=0.011969627 MMkcal/h

DATOS DE CORRIENTES:

Corriente Flujo kg/h  H MMkeal/h S keal/(kg-°K)

6 51552.766  -2.202 -0.004
37 92016 -347.402 -2.118
7 45150.004  -9.259 0.008
10 9841932 -342.195 -2.038

AH= -1.85 MMkcal’h
Q + W= -1.8469153 MMkecal’h
AH=Q+W
RESUELTADOQS : (AS en kcal/(h-°K), Wp en kcal/h)
ASsig AS pirea AStoa™ (Sg)r Wp

-5121.269  6835.0365 1713.7675 510702.72

El célculo de ASar.s comprende a las corrientes y equipos siguientes :
a) Corriente (fria) de Amoniaco en AEA-105

AS,=3287(-1.599 - (-2.525))= 3043.762 kcal/(h-’K)
b) Corriente de Propileno (fria) en AEA-104

ASy= 7639(-0.961 - (-1.2))= 1825.721 kcal/(h-°K)

c) Corriente de Salmuera (refrigerante) en AEA-107

AwmlAndinn « MAlAmala Al e}
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!1
AS= QT
AS:=532665/271=1965.5535

Donde el valor de Tin resulta de considerar el siguiente perfil de temperaturas en AEA-
107 : | :
|
83°C > 1.7°C
Corriente caliente {Acrilo)

0°C < 4°C
Corriente fria (Salmuera)

De esta manera :
|

ASqires= ASa + ASy + ASc= 6835.0365

Con objeto de apreciar en que proporcion contribuye el solo proceso de absorcion a la
generacion de entropia total, a continuacion se obtiene el cambio de entropia dentro de la
columna ;

Corrientes de entrada : 6, 37, R-103-E
Corrientes de salida: 7, 10, R-103-A

DATOS DE CORRIENTES:

Corriente Flujokg/h  HMMkeal/h S keal/(kg-’K)

6 51552766  -2.202 -0.004

37 92016 -347.402 -2.118
R-103-E 90640 -345.185 -2.229

: 7 45150.004  -9.259 0.008
10 08419.32 -342.195 -2.038

| R-103-A 90640 -343.336 -2.159

AStoa(Columna)= (S(Columna)= 1223.5311 keal/(kg-"K)
Wp(Columna)= 364612.27 kcal/h

Para la recirculacion nos quedan los valores siguientes :

(Sor(Recirculaciony= 490.2364 keal/(kg-°K)
Wp(Recirculacion)= 146090.45 keal’h

Exclusivamente el proceso de absorcion contribuye con el 71.4 % de la entropia total
generada por el sistema.

Ambondinn - MAlala Aal 4
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ADA-104 Columna de recuperacién
Cornientes de entrada:37-E, 12, 33-B, 17-A -
Corrientes de salida: 13, 16, 18-A, 37-A

Q= Qaza-114

Q= 11.976 MMkcal/h

W= Wyca.116
W=130.20461 kw= 25988.4 kcal/h= 0.0259884 MMkcal/h

DATOS DE CORRIENTES:

Corriente FluyjoKg/h  H MMkeal/h  $ keal/(kg-K)

37-E 56360 -212.184 -2.084
12 116521.813 -398.772 -1.885
33-B 400,201 0.278 -0.52
17-A 2270.515 -8:298 -1.885 .
13 9968.131 2.095 -0.079
16 2788 -7.803 -0.479
18-A 14420.449  -53.26 -1.886

37-A 148376 -548.005 -1.886
AH= 12.003 MMkcal/h
Q + W= 12.002 MMkcal’'h :
AI—I: Q +W L . . !
RESULTADOS : (AS en kcal/(h-°K), Wp en kcal/h)
ASgix AS prred ASroe= (Sg)r Wp
32428.835  -28326.064 4102.771 1222625.8

Para determinar AS a4 se hicieron las siguientes consideraciones con respecto al hervidor
AEA-114:

a) El suministro de energia procede de vapor (ligeramente sobresaturado) de baja
presion (LP STM) : : : : - -
Condiciones de entrada : 156 °C, 4.8 kg/cm” abs., S,=-0.593 kcal/(h-"K)

b) La salida es condensado a 149.7 °C, 4.8 kg/em’ abs., Sy= -1.789 kcal/(h-°K)

c) La transferencia de calor se efectila esencialmente a 149.7 °C

Awmdendina « MAtada Aal £



L . .
d) El flujo necesario de vapor, correspondiente al Q requerido (11.976 MMkcal/h) es de
23684 kg/h

Con los propositos sefialados en el caso de ADA-103, a continuacion se evalia la
generacion de entropia de la columna sola :

Q= Qara114
Q=11.976 MMkcal/h
W=0

Corrientes de entrada:37-E, 12, 33-B, 17-A, R-104-C
Corrientes de salida: 13, 16, 18-A, R-104-A

DATOS DE CORRIENTES:

Corriente  Flujokg/h  HMMkealh § keal/(kg-"K)

37-E 56360 -212.184 -2.084
12 116521.813 -398.772 -+ -1.885
33-B 400,201 - 0.278 -0.52 -
17-A 2270.515 -§.298 -1.885
R-104-C 36636 -135.31 -1.886

13 9968.131 2.095 -0.079 .
16 2788 -7.803 -0.479
18-A 14420449  -53.26 -1.886
R-104-A 185012 -683.34 -1.887

AH= 11.978 MMkcal/h
AH=Q

RESULTADOS : (AS en keal/(h-"K), Wp en keal/h)

: ASsix - ASae AStoar= (St ‘We
32243 825 -28326.064 3917.7607 1167492.7

En este caso en la columna aparece el 95.5 % de la entropia total del sistema.

AmdemdAinn + MHATrln Aal &
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AFEA-113/AFA-111 Condensador/decantador sobre domo de ADA-104

Corrientes de entrada; 13
Corrientes de salida: 14, 15

Q= Qaga-113 + Qapaan
Q=-2.261119 - 0.0408476= -2.3019666 MMkcal/h
W=0

DATOS DE CORRIENTES:

Corriente  Flujo kg/h  HMMkeal/h S keal/(kg-"K)

13 9968.131 2.095 -0.079
14 1105.452 -3.549 -1.892
15 - 8862.682 3.342 -0.62

AH= -2.302 MMkcal/h
AH=Q
RESULTADOS : (AS en kcal/(h-°K), Wp en keal/h)
ASgig AS atrea AStou= (St Wp
-6798.8957  7524.5225  725.62676 216236.78
Para el condensador AEA-113, se con;sideré el siguiente perfil de temperaturas :

72.4°C > 40°C
Corriente caliente (Acrilo)

30°C < 25°C
Corriente fria (Agua) '

TI=25°C=298°K T»=30°C=303°K T,.=300.5°K
ASara( AEA-113)= 2261119/300.5= 7524.5225 keal/(h-"K)

En el caso del decantador, se considera que la energia fluye hacia el medio ambiente, por
ello tenemos :

AS area(AFA-111)= 40847.6/298= 137.07248 kcal/(h- "K)
AS aires= 7310.6725 keal/(h-K)

AwmAmAina « A rala Aal 7



ADA-105 | Columna fraccionadora de acetonitrilo

Corrientes de entrada : 16
Corrientes de salida: 17, 21

1
Q= Qaraa1s
Q=-1.414166 MMkcal’h
W= wAGA-]_lT
W= 0.2136952 kw= 183.86335 kcal/h= 0.00018386335 MMkcal’h

DATOS DE CORRIENTES:

Cornente Flujokg/h  H MMkeal/h S keal/(kg-°K)

16 2788 -7.803 -0.479 -
17 2270.515 -8.299 -1.886
| 21 517.486 -0.919 -1.473
AH=- 1415
Q+WwW=-1414
AH=Q+W

RESULTADOS : (AS en kcal/(h-°K), Wy en keal/h)

ASsig AS Atred AStaa= (Sg)t Wp
-3678.4645  4706.0433 1027.58 306218.47

ASana fue determinado con base en el perfil de temperaturas que a continuacion se
presenta para AEA-115 (condensador):

L 999°C > 38°C
Corriente que condensa (Acetonitrilo)

30°C < 25°C
Corriente fria (Agua)

Ty= 25 °C= 298 °K

T,=30 °C=303 °K

Ti= 300.5 °K

AS ared = +1414166/300.5= 4706.0433 keal/(h-"K)

AwmAndina AL aala Aal <
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ADA-106  Columna de despunte o eliminadora de acido cianhidrico

Corrientes de entrada: 15-B
Corrientes de salida: 23, 28, 27-A

Q= Qaza-t16 + QAEA ug + Qaga-117 + Qara-16

Q=1.389-0.6911938 - 0.3955414 - 0.0512685= 0 2509963 MMkcal/h
W= Waga-11e

W= 2194332 kw= 1888.0033 kcal/h“' 0. 0018880033 MMkcal/h

DATOS DE CORRIENTES:
Corriente Flujokg/h  HMMkealh S keal/(kg-K)

15-B 8862.682 . 3442 -0.586
23 879.068 . 1.022 0.3

28 7298.461 5.016 -0.482
27-A 685.071 = -2.343 -1.981

AH= 0.253 MMkcal/h
Q + W= 0.2528843 MMkcal/h
AH=Q+W
RESULTADOS : (AS en kcal/(h-"K), Wp en kcal/h)
ASsm ASM AS'rom= (Sa)T Wp' -

58226815  685.03739 1267.3055 . '377657.05

En la determinacion del ASai. se establecieron los aspectos siguientes :

a) Perfil de temperaturas en el rehervidor AEA-116 |

156 °C ~>.149.7°C
Corriente caliente (I.P-STM)

W°C < 86.15°C
Corriente que hierve (Acrilo)

con Tin= 149.7 °C de acuerdo con las consideraciones a, b y ¢ de los calculos para ADA-
104, obteniendo por consecuencia AS,= -1389000/422.7= -3286.0185 kcal/(h-°K)

Ambedina « Ohlmala At n



\‘
b) Perfil de temperaturas en el condensador AEA-118

' 2024°C . > 2891°C
‘ Corriente que condensa (Cianhidrico)

15°C < -4°C
il Corriente fria (Refrigerante)

de donde Ti,= 278.4 °K y ASy= 691193.8/278.4= 2482.7364 kcal/(h-°K)
¢) Perfil de temperaturas en el enfriador AEA-117

779°C > 40°C
Corriente caliente (Acrilo)

30°C < 25°C
' Corriente fria (Agua)

Ti= 300.5 °K, AS.= 395541.4/300.5= 1316.2775 keal/(h-’K)

d) El pequeiic desprendimiento de energia que tiene lugar en el decantador AFA-116 se
realiza hacia el medio ambiente, por ello Ti= 298 y ASs= 51268.5/298= 172.04195
kcal/(h—fK) ‘

&) ASares™ AS. + ASp + AS. + ASs= 618.02205 kcal/(h-"K)
i
Evaluacion del Wr dentro de la columna exclusivamente.

Corrientes de entrada: 15-B, 26
Corrientes de salida: 23, 28, 25-A

Q= Qagpat16 T Qaga-11z
Q= 1.389 - 0.6911938= 0.6978062 MMkcal/h

W=0 |
DATOS DE CORRIENTES:
' Corriente  Flujokg/h  HMMkcalt/h S keal/(kg-"K)

1

15-B 8862.682 3.442 -0.586

26 18005928  8.611 -0.608
23 879.068 1.022 03 .
28 7298 .461 5.016 -0.482
25-A 18691 6.713 -0.588
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AH= 0.698 MMkcal/h
AH=Q

RESULTADOS : (AS en keal/(h-"K), Wp en keal/h)
ASsiq AS Aired AStaa™ (St We
1896.6899  -803.2821 1093.4078 325835.52

Se concluye que dentro de la columna se genera el 91.1 % de la entropia total producida
en el sistema.

AwAendinng « MAlaala Aal 11



ADA-107  Columna de producto

Corrientes de entrada: 28
Cormrientes de salida: 30, 31, 34, 33

Q= Qaea-n19 + Qaea-120 + Qara7

Q= 1.524463 - 1.679429 - 0.0022973=- 0.1572633 MMkcal’h
W= Wyga.124

W= 2.08138 kw=1790.8194 kcal/h= 0.0017908194 MMkcal’h

DATOS DE CORRIENTES:

Corriente Flujokgh  HMMkeal/h S kcal/(kg-°K)

28 7298.461 5.016 -0.482
30 282.674 0.132 -0.606
31 27.325 -0.093 -1.971
34 6588.26 4.544 -0.539
33 400.201 0.278 -0.521

AH= -0.155

Q + W=-0/1554725 MMkcal’h

AH=Q+W

|
RESULTADOS : (AS en kcal/(h-°K), Wy en kcal/h)
|

. ASse ASum ASroa= (S Wr

-466.87663  1990.0019 1523.1253 453891.33

En la determinacion del AS e se establecieron los siguientes criterios :
a) Perfil de temperaturas en el rehervidor AEA-119

156 °C > 149.7°C
Corriente caliente (LP-STM)

90°C < 86 °C
Corriente que hierve (Acrilo)

Asmdendinn « Al la AAl 1
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Tiw= 149.7 °C de acuerdo con las consideraciones a, b y ¢ de los calculos para ADA-104
Por lo tanto AS,= -1524463/422.7= -3606.4892 kcal/(h-"K)

b) Perfil de temperaturas en el condensador AEA-120

442°C > 43°C
Corriente que condensa (Acrilo)

30°C < 25°C
Corriente fria (Agua)

Tiw= 300.5 °K y ASy= 1679429/300.5= 5588.782 kcal/(h-"K)

¢) En el decantador de reflujo se transfiere una pequefia cantidad de energia hacia el
medio ambiente, por ello se considera que Ti,= 298 °K y AS.= 2297.3/298= 7.7091
kcal/(h-’K)

d) ASaied= AS, + AS,, + AS= 1990.0019 7091 kcal/(h-"K)
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AEA-104 ¢ Vaporizador de propileno

Corrientes de entrada: 2
Corrientes |de salida: 2-B

Q= Qaza-tos
Q= 0.4990166 MMkcal/h
W= 0 ‘|
DATOS DE CORRIENTES:
Corriente Fiujokg/h  H MMkeal/h S keal/(kg-°K)

< 2 7639 -0.129 -1.213
2-B 7639 0.370 -0.961

AH= 0.499 MMkcal/h
AH=Q

RESULTADQS : (AS en kcal/(h-"K), Wp en kcal/h)

ASsiq AS Atred ASto= (St Wp

! 1925.028 -1722.16 202.868 60454.664

El alrede(lior en este caso lo constituye la corriente de recirculacion de ADA-103 y los
datos empleados son : AS = 90640(-2.208+2.189)= -1722.16 kcal/(h-°K)
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AFA-105 Vaporizador de amoniaco

Corrientes de entrada: 3
Corrientes de salida: 3-B

Q= QAEA—[OS
Q= 0.8272033 MMkcal’h
wW=0
DATOS DE CORRIENTES:
Corriente Flujo kg/h  H MMkcal/h S keal/(kg-°K)

3 3287 -3.045 -2.549
3-B 3287 -2.218 -1.599

AH= 0.827 MMkcal/h
AH=Q

RESULTADOS : (AS en kcal/(h-°K), Wp en kcal/h)
ASM AS Alred AST.;,L-,]= (Sg)'r Wp

3122.65 -2809.84 312.81 93217.38

El alrededor de este vaporizador lo forma también la corriente de recirculacion de ADA-
103, los datos son :  ASyes= 90640(-2.189+2.158)= -2809 84 kcal/(h-°K)

Asmdundinas - MAlLaln Aal 18
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APENDICE VI
MODELO TERMODINAMICO Y PARAMETROS

Vi.1 ECUACIONES DE ESTADO

Una manera comun de evaluar las firgacidades o coeficientes de fugacidad, que el modelo
de simulacién de procesos basado en el concepto de equilibrio exige para su solucion, es
mediante ecuaciones de estado. B

Las ecuaciones que en la practica actual se emplean con mayor frecuencia (y por €so aqui
se concentra la atencion en ellas), son las ecuaciones cubicas de estado (ECE). También
se usan las de tipo virial. En el caso del agua suelen ocuparse tablas de propiedades. En la
Tabla VI.1 se presenta una lista de las ecuaciones de estado que ASPEN PLUS dispone.’

VL1.1 ECUACIONES DE ESTADO PARA COMPONENTE PURQ

La primera ECE fue la de Van der Waals en 1873, pero el desarrollo de estas se ha dado
durante la segunda mitad del presente siglo teniendo sus momentos culminantes con las
propuestas de Redlich-Kwong en 1949, Soave™ en 1972 y. Peng-Robinson'® en 1976.
Con base en estas, han aparecido una gran cantidad de modificaciones algunas de la
cuales han demostrado ser utiles en la Simulacién de Procesos (SimPro).

Las ECE son ecuaciones semiempiricas que expresan la presién como la suma’ de una
presion de repulsion y una presion de atraceion: : ‘

P=Pr+ P, (VLi-1)
El término repulsivo genéra]mente se describe como:

Pgr= RT/(v-b) (VL1-2)
Aqui, se asume que b considera el tamafio finito de las moléculas pues, éste hace que el
volumen de un gas real sea més grande que el de un gas ideal. Es decir, b es un pardmetro
de volumen o un indicador aproximado del tamafio de la molécula,
El segundo término de (VI.1-1) considera que la atraccién entre moléculas es causa de
que la presion real de una gas sea mas baja que la que ejerceria un gas ideal, bajo
condiciones semejantes. Especificamente, a representa una medida de las fuerzas de

atraccion intermoleculares y es asi un parametro de energia. La forma de P, en (VI.1-1)
para los casos mencionados es:

van der Waals Pi=an (V1.1-3)

Redlich-Kwong P= @T)w+b)  (V1L1-4)
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\‘ TABLA VL1

.
. Modelo

Ley del gas ideal -
Nothnagel
. HF |
Benedict-Webb-Rubin (BWR)-Lee-Starling
Hayden-O'Connell
Lee-Kesler
Lee-Kesler-Plocker
. - Peng-Robinson-Boston-Mathias
-Peng-Robinson-MHV2
Peng-Robinson-Wong-Sandler
SRK predictiva -
Redlich-Kwong
Redlich-Kwong-Aspen
- Redlich-Kwong-Soave-Boston-Mathias
Redlich-Kwong-Soave-MHV2
Redlich-Kwong-Soave- Wong-Sandler
Schwartzentruber-Renon
Peng-Robinson Estandar
Redlich-Kwong-Soave Estandar .

ECUACIONES DE ESTADO DISPONIBLES EN ASPEN PLUS

Tipo .

- Ideal
-Ideal
Ideal

Virial
Virial

-Virial

Virial

© -Cibica
.. Cuibica

Cubica

Cobica -

Cuabica
Cubica

- Cubica

Cubica
Cuabica
Cubica
Cubica
Cubica

O 0 00 000 0O 00 O 0 0 O O O 9O P9 PSS S SIS SOSOSDLL.
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Soave (RKS) P=aiv(vth) (VL1-5)
- Peng-Robinson (PR) P,= a/[v(v+B)+b(v-b) “(VL1-6)
En todas ellas a= QR’T /P, y b= O4RT/P. (VL1-7)

Las relaciones (V1.1-7) resultan de aplicar cada una de las ECE al punto critico de una
sustancia pura donde, primera y segunda derivada de la presion con respecto al volumen
tienen valor cero. Fuera de la region critica, excepto en la ecuacién de van der Waals, se
supone alguna forma de dependencia entre el parametro de energia y la temperatura.
Usualmente esa dependencia se propone como:

a(T)= a(T)a(T) (V1.1-8)
donde @(T) tiene la forma (VL.1-7) y a(T} es una funcion Alpha: que Soave introdujo en

la ecuacion de Redlich-Kwong para mejorar las predicciones de la presion de vapor de un
componente puro y que adoptaron Peng y Robinson:

o(T)= [1+m(1-T,*) F (VL.1-9)
donde m=m,+marmof - (VI.1-10)
Actualmente, existen diversas propuestas de funcién Alpha que posibilitan buenas

predicciones en casos donde las relaciones de arriba no son eficientes. Por ejemplo, para
moléculas polares Schwartzentruber y Renon'! establecieron:

a(T)= [1+m(1-T,"%) Lp,(1-T ) (1+p, T +p;sT)) F - siT<d (VL1-11)
am; )’e".lktp{c(l-T,"')]r"-z © paraTl>1 (VL1-12)
con d= 1+m/2-p(14+pytp;) y c=1-14d (VL.1-13)
En las ecuaciones anteriores, m tiene la forma (VI.1-10).
Los parametros polares py, p2 y ps, son ajustados a presioﬁes de vapor experimentales o
derivados de los parametros de Antoine de componentes puros (de aqui su caracter

empirico). Estos 3 parametros toman el valor de cero para moléculas no polares y la
expresion (V1.1-11) se convierte en (VI.1-9).*

* Las funciones Alpha de Schwartzentruber y Renon se basan en los trabajos de Mathias'® y Boston-
Mathias.
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VL.1.2 REGLAS DE MEZCLADO

En virtud de la interpretacion que se hace de @ y b para componentes puros, cuando se
trata de mezclas con dos o més compuestos distintos, es indispensable’ establecer las

consideraciones de caracter molecular apropiadas para que dlC]’lOS parametros reflejen
esas diferencias.

Las relaciones algebraicas que intentan cumplir con. tal objetivo, en términos de las
composiciones de los constituyentes de la mezcla son llamadas reglas de mezclado.
|

Por ejemplo, en la expresion b"°= % x5, i=1..,C (VL1-14)

se promedial,n los diametros de C moléculas esféricas distintas, interpretando que b es
proporcional al tamafio de las moléculas.

De manera semejante, si  representa al volumen de las moléculas, el promedio de los
volumenes moleculares para C especies diferentes seria:

b=J;xb; i=1...,C  (VL1-15)
Los ejemplos propuestos muestran el caracter arbitrario que las reglas de mezclado suelen

tener. La eleccion ante diversas propuestas se guia por los resultados que cada opcion
ofrece al calcu]ar las propiedades de interés.

En el ca]culo de fugacidades para los componentes de una mezcla, se sabe que la regla de,

mezclado para a es determinante, en cambio la correspondiente a b lo es en' un.grado
menor.

Para a existe una regla de mezclado clasica, basada también en un promedio ponderado
por las composiciones de las sustancias que integran la mezcla:

B =P IPIE =N i=1.,C k=1..,C (V11-16)

donde @ 'es una medida de la energia de interaccion entre las moléculas i vy k y la
sumatoria comprende todas las interacciones binarias posibles. a; toma la forma de la
primera de las ecuaciones (V1.1-7) cuando i= k.

ax, para i#k se¢ refiere a la interaccion de dos moléculas distintas y su valor, dada la
naturaleza semiempirica de las ECE, debe determinarse de datos experimentales para la
mezcla i-k, no obstante, desde los trabajos de van der Waals con mezclas, para generar
tales datos, se ha ocupado como base la relacion:

;4= (@) (VLI-17)
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denominada regla de la media geométrica, ia cual sugiere la posibilidad de predecir las
interacciones moleculares entre especies quimicas distintas partiendo del conocimiento de
los parametros de energia de las especies individuales.

Al respecto Prausnitz”’ hace notar que London en 1930, a través de la mecanica
estadistica e imtroduciendo algunas simplificaciones, demostro que para dos moléculas no
polares distintas, el potencial atractivo originado por la induccion de dipolos (fuerzas de
dispersion), es aproximadamente igual a la media geométrica de los potenciales entre
moléculas similares a la misma separacién.

Tal es la justificacion teérica que (VI.1-17) tiene, aunque su origen sea empirico.
Sustituyendola en (V1.1-16) se tiene;

a= 325 xxi (aay)"” i=1.,C k=1..,C (VL1-18)

la cual junto con (VI.1-15) constituyen las reglas de mezclado basicas para casi todas las
ECE.

Con la finalidad de mejorar los calculos del equilibrio de fases, las reglas de mezclado
anteriores han sufrido modificaciones, por ejemplo a la expresion (VI.1-18) Soave
propuso (y Peng-Robinson lo adopt6) agregar un factor correctivo constante (cuyo valor
se determina de datos experimentales de equilibric) en la siguiente forma:

a= 2.5, xpx (a@y) (1 - 6.) ci=1.,C  k=1.,C (VL1-19)

También se ha estudiado" la modificacion anterior combinada con otra semejante para el
parametro b:

b= 5.5 xxa(1-gis) (b+b)/2 i=1,,C. k=1..,C  (VL1-20)

considerando que &;4 ¥ ¢ix normalmente dependen linealmente de la temperatura, aunque,
a altos valores de ella, tal dependencia es lineal pero con el inverso de dicha variable. En
estos casos, se ha demostrado que los valores de las constantes de esas relaciones lineales
pueden obtenerse a partir de un modelo de coeficiente de actividad como UNIFAC,

Una extrapolacion del caso descrito, es la que considera’ la regla de mezclado tradicional
para b (ecuacién VI.1-15) junto con la propuesta por Soave (ecuacidn V11-19) pero,
proponiendo que &4 es funcidn de temperatura y composicion de la manera siguiente:

Oir(T, X)= Kixtrialxrxy) (V1.1-21)
Kix= Kop i T+, /T - (VL1-22)
Tia= T+ THo /T (V1.1-23)
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En las relaciones (VL.1-22) y (V1.1-23) los ultimos dos términos son alternativos, la

dependencia inversa en. T se recomienda para equilibrio liquido-vapor vy la otra para casos
especiales, por ejemplo separacion de dos fases liquidas.

Como antes; los parametros resultantes en esta regla de mezclado se pueden evaluar de
datos experimentales o de un modelo de solucién como UNIFAC.

V12 MODELOS PARA COEFICIENTE DE ACTIVIDAD

Enla seccién 2 del primer capitulo quedd establecido que para solucionar el modelo de
equilibrio, la fase vapor se representa con una ecuacion de estado y la fase liquida, en
algunas ocasiones, se trata con un modelo termodinamico para solucion liquida. (Métedo
garmma-phi).

[
Tales modelos se basan en una funcién de exceso para la energia de Gibbs dado que:

RTIn y= [ Vindnog  (V12-1)
.donde, =g g (V12-2)

y ambas, g""’ y g%* se determinan a P, T y composicion de la mezcla. Cualquier
expresion obtenida de (VI.2-1) constituye un modelo de solucion.

Como sucede con las ECE, los modelos basados en la energia libre, correlacionan
propiedades macroscépicas a partir de datos experimentales, pero no se relacionan
explicitamente a alguna expresion para las fuerzas intermoleculares.
Al igual que las ECE, algunos modelos de solucion se fundamentan parcialmente en
conceptos'moleculares, pero otros son completamente empiricos.

|

Estos Giltimos son simples aunque ofrecen la ventaja de que sus expresiones matematicas
son flexibles. Entre estas se considera a las expansiones de Redlich-Kister y de Wohl, en
la L’lltima,ja pesar de su empirismo, es posible por analogia identificar el concepto de
parametro de interaccion.” :

A partir del modelo general de Wohl, mediante consideraciones especificas, se obtienen
modelos que dentro de ciertos limites son empleados en la préctica de la Ingenieria
Quimica, es el caso de las ecuaciones de van Laar y Margules. 77,3133

Una caracteristica comuin a todos los modelos de sclucion (empiricos y semiempiricos) es
la suposicion de que el efecto de la presion sobre las propiedades de la fase liquida es
pequeilo, excepto a presiones altas y en las cercanias del punto critico.

Al respecto, una relacion termodinamica rigurosa nos informa lo siguiente:
|
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(BIn y/OP) 1= (ve-vP")/RT= vE/RT (VI1.2-3)

ello indica que, estrictamente, el supuesto anterior resulta vilido solamente cuando la
formacion de la mezcla no implica cambio de volumen de sus componentes en estado
liquido (mezcla simétrica).

Desde un punto de vista molecular, las causas de que ¢ el comportanuento cle las soluciones
reales se desvien respecto de una solucion ideal son:?

» Las fuerzas de atraccion entre moléculas distintas son cuantitativamente diferentes con
respecto a las fuerzas de atraccion entre moléculas iguales. Esto origina la e)ustencla
de un calor de mezclado. Ak, 0

o Si las moléculas distintas, ademas difieren sxgmﬁcat]vamente en tamafio y forma, el
arreglo molecular en la mezcla puede ser apreciablemente diferente del arreglo que que
tenian cuando estaban como liquidos puros, este hecho da lugar a una entropia no ideal
de mezclado. s°= g™ 2 ¥

e En una mezcla binaria, si una de las fuerzas de atraccion entre una de las tres
interacciones de pareja posibles son mucho mas fuertes (o mucho més débiles) que las
restantes, entonces hay algunas orientaciones preferidas de las moléculas en la mezcla,
estas orientaciones en algunos casos, pueden inducir inestabilidad termodinimica o
miscibilidad incompleta.

En correspondencia con lo anterior, una solucién ideal tendria las caracteristicas
siguientes: - :

* Los componentes de fa mezcla poseen fuerzas de atraccion semejantes

¢ El tamafio y la forma de las moléculas de los constituyentes de la mezcla son muy
parecidos

¢ La mezcla formada es completamente aleatoria, es decir, las moléculas no tienen

tendencia a segregarse con las de su tipo o con las otras. No muestran preferencia en la
seleccion de sus vecinos.

Con base en estas consideraciones, se han elaborado diversos modelos tedricos
(semiempiricos) que buscan describir e interpretar las propiedades de las soluciones
liquidas.

V1.2.1 SOLUCION REGULAR

La solucion regular de Hildebrand se funda en los siguientes criterios:

1. Un pardmetro de densidad de energia cohesiva

= AuAt - (VI2-4)

* La entropia de mezclado ideal no es cero, y su valor estd dado por:s*= X, xdnx, i=1,.., C
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donde A" es el cambio de energia por vaporizacién isotérmica del liquido hasta el
estado de gas ideal.

2. El concepto de fraccidn volumen

|

D= x v/ (xvrtxavy) D= vy (X v txzvy) (V1.2-5)

. col i ’ )

3. La mezcla es simétrica, dicho de otra manera, el volumen de una mezcla liquida binaria
esta dado por los volimenes de los componentes puros promedlados por las fracciones
mol, es. declr VIS 1oy = . :

4. Para moléculas cuyas ﬁxerzas de atraccion se deben principalmente a fuerzas de
dxspersmp es valida la regla de la media geométrica (ver seccion V1.1)

e (ene)”? (VL.2-6).

5.Formay tamafio molecular de los componentes de la mezcla son semejantes, o sea que
s*=0. Este supuesto junto con el 3 integran el concepto de solucidn regular.

Como consecuencia se tiene: g =u"+PVE-T = u"
| gE— B, Dofx v rtx:v) (68 (V12-7)
|
donde = drc ,m 8= ¢? (Parametros de solubllxdad)

Derivando (VI.2-7) como lo indica (V1.2.-1) se tienen las ecuaciones de sclucion regular:

[ . . ’
‘ RT In yr= v;(D;’(&-ﬁg)z
o (V1.2-8)
!; ’ RTIPE y= Vz(p12(5r52)2 v

Oy y &; son dependientes de T, pero su diferencia no, por tanto, se concluye que a
composicion constante el logaritmo del coeficiente de actividad depende del inverso de la
T o que su variacion con la temperatura es lineal.

E! modelo es bueno para soluciones de liquidos no polares sobre rangos de T no grandes
y lejos del’ punto critico.

En la practica, aun cuando los componentes de la mezcla sean quimicamente semejantes,
ocurren desviaciones de la media geométrica debido, principalmente, a las diferencias en
la forma de las moléculas y, consecuentemente, a las diferencias en el arreglo molecular.

|
La incapacidad de describir apropiadamente el arreglo geométrico de las moléculas en la
fase liquida, es una de las principales razones de la insuficiencia de las teorias de solucion
existentes,

O 00 0000 00 OO0 0000 00 00 00 9 VeSS SO
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De este modelo sobresale, cuando su aplicacion resulta adecuada, la simplicidad de los
parametros que requiere: voliimenes de liquido puro y parametros de solubilidad o energia
de vaporizacion a baja presion. '

Con origen semiempirico también, pero con impacto sobresaliente en la SimPro
actualmente, se encuentran el modelo de contribucién de grupos UNIFAC'™ (el cual,
aproxima las fuerzas intermoleculares como una suma de interacciones grupo-grupo) y los
modelos de composicion local. Por su interés para el presente trabajo, a continuacion se
describen dos de estos ltimos.

V1.2.2 MODELO DE SOLUCION DE WILSONZ
Las consideraciones basicas de este caso son:

1. Los componentes difieren en el tamafio de sus moléculas y en sus fuerzas
intermoleculares, es decir, la mezcla es no aleatoria. :

2. La forma no aleatoria en que se distribuyen las moléculas en el seno de la mezcla
liquida, se representa a través del concepto de composicién local:

La razon del nimero de moléculas del tipo 2 2 el niimero de moléculas del tipo 1 que

se encuentran alrededor de una molécula central 1, es igual a la razon de las fracciones
mol totales de 2 y 1 ponderadas por los factores de Boltzmann

X2 11= X20XP(-A1yRT)/x 1exp(-A1/RT) (VI.2.-9)

De la misma manera, la probabilidad de encontrar una molécula del tipo 1 relativa a
hallar una molécula de 2, alrededor de una moiécula central 2 es:

X125 X1€Xp(-A. 1/ RT)f20xp(- A1/ RT) (V1.2-10)
Las composiciones locales se sujetan a las restricciones:

Xartx = 1 Y Xphx= 1 (VIZ-I I)

Los parametros Az, 11 y A2 estén relacionados a las energias potenciales de los pares
de moléculas 1-2, 1-1y 2-2 respectivamente. Si bien, se significado no es preciso, sus
valores dependen de las fuerzas intermoleculares que existen en la solucién y se
determinan de datos experimentales de equilibrio liquido-vapor.

3. En correspondencia con lo antefior, se define la fraccién de volumen local:

&= v/ (Vixitvaxyy) 6= Vo (Vaxrtvixsy) (V1.2-12)
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4. Se emplef".:l la forma de la ecuacion que Flory y Huggins derivaron para soluciones
.atérmicas; (Ak= 0), de polimero amorfo en su monémero como solvente,

incorporando la fracciéon de volumen local en lugar de las fracciones de volumen

originalmente impuestas. La expresion queda del modo siguiente:

|

| 25 /RT=xdn E/xrixdn £y, (V1.2-13)-
Definiendo: A= (vyv)epl-(ArAi)/RT] ‘

C ' (V1.2-14)

" Azr= (viVvi)expl-(A1-A2)/RT]

Conjuntandb de relaciones de arriba, la ecuacion de Wilson para sistemas binarios queda:

g5/RT= -xidn(xr+A pxg)-xalnxrtAzixy) (V1.2-15)
Para mezclas multicomponente la ecuacion puede extenderse sin supuestos ni constantes
adicionales. Solamente se agregan los parametros binarios correspondientes a las nuevas
combinaciones moleculares de pareja, y se obtienen de informacion binaria.

g /RT="-3 xdn[2x;Ai] " (VI1.2-16)
In y= i-ln[).}-x,-/_h;]-zi(x,-Aa/Z,-x;Ag) (VI.2-17)
para i=f= k= 1,..., Cy donde:

Ag= (v/dexpl(irA/RT]
| , (V1.2-18)
A= /el Ag/RT]

Se ha encontrado apropiada para sistemas altamente no ideales como alcohol/agua o}
alcohol/hxdrocarburo pero no puede predecir la existencia de dos fases liquidas. ™!

Las deﬁmcnones (V1.2-18) tienen la forma:
- lnAg= agtbyT (V1.2-19)

Por ello, en la practica los pardmetros binarios de la ecuacion de Wilson se obtienen
determinando por regresion de datos expenmenta]es de equilibrio liquido-vapor bmanos
las constantes de una expresioén andloga:®’

InA;= avbyTrednT+d;T (V1.2-20)

* E] comportamiento atérmico nunca se d4 completamente, pero es aproximado para mezclas de
componentes con similares caracteristicas quimicas aun si sus tamafios son diferentes.
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Enella: ay#aj by by, ¢y ¢y, dyz dy;
V1.2.3 MODELO DE RENON-PRAUSNITZ (NRTL)*

El modelo NRTL (Non-Random Two Liquids) se apoya en el concepto de composicion
local y en la teoria de dos liquidos como sigue:

1. Buscando representar de mejor manera la no aleatoriedad de una mezcla, los autores
incorporan en las expresiones usadas por Wilson (VL.2-9) y (V1.2-10), una constante
a, manteniendo las restricciones (V1.2-11).

2. Los parametros 42, 411y 422 de (V1.2-9) y (V1.2-10), son considerados como energias
de Gibbs: g2, g1 y g22 respectivamente.

X2¢/% 1= X26xp(- 1282/ RT)/x rexp(-a1281/RT)
(V1.2-24)
X17%22= X1eXp(-2:8 12 /RT)/x26xp(- 0218/ RT)

Multiplicando estas dos expresiones y considerando las restricciones (VI.2-11)
X2 2= (1-x2)(1-X1z)exp[-a1:(28 18 11-8 22)/RT] (V1.2-25)
donde g2/=g1..

3. La presencia de la constante a se apoya en la analogia funcional existente entre esta
propuesta (V1.2-25), y la no aleatoriedad en la teoria cuasiquimica de Guggenheim:

XX~ (I-le)(l-x”)@[-(lfa (2 "/12' "V;r Wzg)/RT] (VI2-26)

en donde: z se llama namero de coordinacion y representa el nimero de vecindades
mas proximas a una molécula central (su valor es de entre 4 y 12 dependiendo de la
forma en que las moléculas se acomodan en el espacio de 3 dimensiones), y Wy, Wu y
W son energias de interaccion molares binarias.

La comparacion entre (V1.2.25) y (VL1.2.26) refleja que a deberia tener valores
fraccionarios entre 0.1 y 0.3, sin embargo su naturaleza empmca impide explicar otros
valores. :

4. De acuerdo con la teoria de dos liquidos de Scott, en una mezcla binaria se tienen dos
tipos de celda:

Tipo 1: Una molécula 1 esta en el centro. La celda de dicha molécula se forma con las
moléculas (1 y 2) que le rodean, hablando de la region inmediata a su alrededor.

Tipo 2: El otro tipo de selda tiene como centro una molécula 2.
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La propotci6én de moléculas 1 o 2 que rodean a una molécula central depende de la
fraccion mol de cada una de ellas.

5. Conviniendo que g y g® representan la energia de Gibbs residual de una mol de
celdas del tipo 1 y 2 respectivamente, se establece que -
[ ’
‘ 8= x1gutxugn
!. (V1.2-27)
I &%= x181rtx 082
donde g;z, g1 'Y 822 SON parametros que caracterizan a las interacciones 1-2, 1-1y 2-2
respectlvamente (g1=82)
6. Si se congidera al liquido puro 1, x;/= I y x2/~= 0, por tanto, la energia de Gibbs
residual para una de sus celdas, donde la molécula central no puede ser sino 1 es:

gmpm,_ 81 ; :
|‘ (V1.2-28)
. 8mpm= f $7]
|

esta ultima seria la energia de Gibbs residual para las celdas del liquido puro 2:

7. 1La energia de Gibbs de exceso molar seria la suma de:
|
¢ Trasladar x; moléculas desde una celda del liquido puro 1, hacia una celda del tipo 1
de la solucion
o Pasar x; moléculas de una celda del liquido puro 2 hasta una celda del tipo 2 en la
solucion

o =iy -g  puro ol ® 8 pure] (V1.2-29)

8. Si se combinan las expresiones (V1.2-11) con (V1.2-24) y junto con (V1.2-27) y (VL.2-
28) se sustituyen en (V1.2-29) se obtiene la ecuacion NRTL para sistemas binarios:

éE/RT= x,x;[r;;Gz;/(xﬁnguHmGH/(xﬂxIGu] (VI.2-3 0)
‘ .
enla cqal T]F (g;z-gzg)/RT T2 (gy-gu)/RT (VI2-3 1)

Gi1= exp(-aztsy) . G2r= exp(-a21131) (V1.2-32)

Para sistemas multicomponente NRTL es:

', 8 /RT= Exf 2;5:Giixy/ ZiGoxs] (V12-33) -

In y= 2iviGxy ZaGust 2 Gipey ZaGuoen) (ty-ZixiriGy 24 Gipey) - (V1.2-34)
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endonde:”’ Gy= expl-a;7y) (VE2-35)
7= athyT+egdn TH;T  (V1.2-36)

esta Ultima en lugar de (V1.2-31) conservando la forma funcional basica.

Este modelo puede representar sistemas altamente no ideales y equilibrio liquido-liquido,
ademas del equilibrio liquido-vapor. Al igual que Wilson, sus parametros binarios se
determinan de datos experimentales de equilibrio. '

V1.3 RELEVANCIA DE LOS PARAMETROS DE MODELO Y TERMODINAMICOS

Para resolver un modelo de simulacion basado en el equilibrio, se requiere de un modelo
termodindmico que describa de la mejor manera la conducta de mezclas en estado liguido
y vapor. Todo modelo requiere ineludiblemente de un conjunto de datos termodinamicos
veridicos que permitan, a su vez, la evaluacion de propiedades esenciales como
fugacidades de mezcla (f;) o de componente puro (f°), y coeficientes de actividad (7).

Dentro de ese conjunto de datos o parametros, como se acostumbra llamarlos, sobresalen
las propiedades criticas (P, T, y Z.), el factor acéntrico (@), la presion vapor de
sustancias puras (F7), el volumen de liquidos puros (v/*) y los datos de equilibrio
liquido-vapor o liquido- liquido. El peso molecular es otro dato imprescindible. '

Cuando en una simulacién se requiere determinar entalpias y/o entropias, es necesario
agregar a la lista anterior, las constantes de la capacidad calorifica de gas ideal.

Si el problema de simulacion comprende reacciones quimicas, debe incluirse fa
informacion basica correspondiente, esto es, calor de formacién y energia libre de
formacion de los componentes del sistema reactivo. '

Debe observarse que el término, pardmetro, en la literatura termodinamica y de
simulacién de procesos, suele comprender la informacién termodinémica basica
mencionada arriba, pero también a las constantes o variables caracteristicas de cada
modelo. En ocasiones es necesario hacer explicita la distincion entre parametro
termodinamico y parametro de modelo. -

La calidad de los parémetros termodinamicos es fundamental. Pequefias diferencias en el
valor de una misma propiedad, el uso de informacién no pertinente o Ia carencia de ella,
pueden producir errores considerables en la simulacién, el disefio o redisefio de un
equipo. L,34,5
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Por otra parte, como s¢ ha puesto de manifiesto, los modelos termodinimicos que se

empiean en la SimPro adolecen de supuestos y limitaciones que para fines practicos deben
considerarse con cuidado.
|

Los parimetros en los modelos termodinamicos semiempiricos, son resultado de
consnderacncmes teoricas y.de suposiciones que delimitan la calidad de sus resultados y la
extension de su aplicacion. Es decir, otra fuente de potenciales insuficiencias para la
SimPro, se expresa en el origen y naturaleza de los parametros de modelo.

Como se ha visto, la determinacion de los pargmetros de modelo, sean binarios o de
componente puro, exige la reduccion de una cantidad de datos experimentales, y ésta
reduccion de la informacion es, en si misma, una fuente de incertidumbre. Sin embargo, en
muchos casos, las dificultades mayores se refieren a la carencia de datos experimentales
suficientes, para el rango que P, Ty composiciones abarcan en el problema especifico de
simulacién’, con las naturales consecuencias negativas ante la obligada

xtrapolacmnfmterpolacién. Puede ilegarse al grado, de que. la regién de operacion,
digamos de.una columna de destilacién, caiga fuera de la zona que cubren los datos de
equilibrio de fases disponibles.

En rcalidad,| pueden ocurrir muchos otros problemas en relacion a los parametros, solo se
pretende llamar la atencién sobre algunos de los mas sobresalientes, y poner de relieve la
lmponanr.::a de disponer de los mejores parmetros, para reproducir con acierio la
realidad de un proceso.

De acuerdo con la experiencia de los autores consultados, el punto central de una buena
simulacion de procesos estd, en la aplicacion de los modelos y de los parametros
termodinamicos pertinentes a la naturaleza especifica del problema que se pretende
resolver.

|
Resolver esta problematica implica un conjunto de consideraciones y previsiones, de las
cuales, a continuacion pasamos a hacer una breve descripcion con base en una propuesta
sistematizada de Carlson’.

V131 SEﬂECCION DEL MODELO TERMODINAMICO ADECUADO.

En relacién a este asunto, es conveniente mencionar lo siguiente:

i
En ASPEN PLUS, la eleccion de un modelo termodinamico incluye, simultaneamente, la
adopcion de otros métodos o procedimientos para la evaluacion de propiedades
adicionales a los coeficientes de actividad y/o fugacidades, sin embargo, estos conjuntos
predefinidos de procedimientos de calculo se identifican con el nombre del modelo
termodinamico empleado para la determinacion del equilibrio de fases.

| f
Los simuladores actuales tienen un sistema experto el cual, una vez que se definen los
componentes de la mezcla, impone una opcion de modelo termodindmico con base en
criterios y recomendaciones generales.
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Apoyandose en esos mismos argumentos, en los manuales de ASPEN PLUS se presenta
un diagrama guia para determinar que opcion de modelo termodinimico conviene a
familias de problemas.

Sobre todo cuando el caso especifico incluye compuestos y combinaciones complejas o
condiciones extremas de Ty P, lo conveniente es efectuar un examen de la naturaleza del
problema concreto a través de los criterios que se seiialan abajo, y probar més de un
modelo de los sugeridos por el enfoque generat del manual o del sistema experto.

a) El Tipo de Propiedades que Interesan

Para procesos de separacion, las propiedades méas importantes son las que definen el
equilibrio liquido-vapor y/o liquido-liquido. : '

En todo proceso donde ocurre intercambio de calor, y en general para efectuar balances
de energia, la evaluacion de entalpias es indispensable. Para analizar la forma en que se
estd empleando la energia, como en este trabajo se hizo, es necesario determinar
entropias. Para dimensicnamiento y disefio de equipo se requieren propiedades como,
densidades, viscosidades, conductividades etc.. .

b) La Naturaleza de los Componentes que Forman la Mezcla

Este aspecto influye en todas las propiedades y afecta de manera definitiva al equilibrio de
fases, en virtud de las diversas formas en que las moléculas pueden interactuar en la
mezcla. Como ya se ha expresado, la interaccion en la fase liquida es la mas importante
por la proximidad de las moléculas en esa fase. La naturaleza de la fase vapor puede ser
significante si los componentes son complejos.

La intensidad de las fuerzas intermoleculares dominantes define el grado de complejidad
del sistema que se trate. :

La magnitud de las fuerzas de induccion y electroestaticas se relaciona a la polaridad de
los componentes. Muchos compuestos polares forman azedtropo o son capaces de
asociarse o forman complejos o desocian en iones. En general estos son los casos que
presentan mayores dificultades para la SimPro.

En general, las mezclas de componentes no polares exhibiran comportamiento cercanos a
la idealidad. : :

Las mezclas de componentes no polares y. polares, tales como agua e hidrocarburos, con
frecuencia forman dos fases liquidas que son muy inmiscibles.

¢) Rangos de Presion y de Temperatura

Los modeios de coeficiente de actividad no son adecuados a bresiones altas o cuando ia T
estd sobre la temperatura critica de un compuesto.
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Puede usarse la Ley de Henry cuando se tienen gases ligeros en solventes subcriticos,
pero generalmente no se recomienda para concentraciones. de soluto mas grandes que 5
o .

En general las ecuaciones de estado son las mis adecuadas para VLE.- erl rangos amphos
de Ty P, especialmente a altos valores de ellas.

Una prevenci(m importante es checar las zonas de validez de los parametros binarios que
los modelos pueden tomar de los bancos de datos del simulador, para determinar si los
rangos de temperatura, presion y composicion recomendados se encuerntran o no dentro
de las regiones de la simulacion propia.

d) Dlspombllldad de los Parametros

Sin suficientes parametros de componente puro y binarios, no es pombie calcular las
propiedades de componente puro o mezcla.

Es pelngroso suponer que los parametros» de propiedades fisicas estan presentes, solo
porgue el simulador no emite un mensaje de error. Hay que confirmar si estan o no
presentes.. |

Cuando no se encuentran, las opciones que uno tiene son;

o Comprobar las posibitidades de todos los bancos del simulador

e Obtener y usar datos experimentales o de la literatura (correlacionados o para
correlacionar) :

e Estimar los pardmetros mediante técnicas predictivas

¢ Seleccionar un método menos 1guroso

V1.3.2 VALIDACION DE LAS PROPIEDADES TERMODINAMICAS

Con la finalidad de situar posibles anomalias en la informacion asi como sus causas, es
conveniente tabular o graficar propiedades de componente puro y de mezcla, cornparando
los resultados con datos conocidos 0 comportamientos esperados

Esta practica es util para comprender como las propiedades de componente puro y de
mezcla tales' como, densidad , capacidad calorifica y propiedades de exceso varian con T,
Py composicién y como se comportan cuando son extrapoladas.

Particularménte util resulta, generar gréﬁcas de equilibrio liquido-vapor o liquido-liquido,

para comparar con los diagramas en la literatura y/o datos de reates de campo.

Cuando el problema involucra dos fase liquidas, hay que especificar calculos de tres fases.

Como parte de la validacién debe checarse que los métodos de propledades no predlgan.

falsamente dos fases liquidas.
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V1.3.3 AUSENCIA DE COMPONENTES.EN LOS BANCOS DE DATOS

Cuando algiin componente de la mezcia problema no se encuentra en el banco de datos
del simulador o, cierto componente representa dificultades particulares para simular su
comportamiento, debe definirse la importancia relativa de dicho componente frente a los
demds integrantes de la mezcla, sus caracteristicas fisicoquimicas o su capacidad reactiva,
con el propésito de decidir su permanencia o no en la simulacion.

Si permarece, el problema consiste en obtener la informacion minima necesaria para que
el modelo termodinimico correspondiente lo incluya en las evaluaciones. El problema
entonces, es disponer de los paré,metros requeridos.

Si esos pardmetros no se encuentran disponibles hay que obtenerlos 2 traves de alguna de
las acciones indicadas en el apartado 51g1uente -

En situaciones extremas, mediante el juicio propio acerca de la importancia de un
parametro, pueden establecerse valores nominales para propiedades no importantes.

V1.3.4 LOCALIZACION Y USO DE DATOS TERMODINAMICOS.

Una vez que se sabe que informacion se necesita encontrar, la bisqueda comprende datos
de componente puro y datos binarios. :

Una busqueda sistematica de la informacién parte de consultar en primer término, todo
género de fuentes escritas. La medicién experimental es el recurso alternativo inds
importante y seguro cuando en la literatura no se hallé la informacion requerida y
finalmente, queda la aplicacion de técnicas de estimacion.

Para la localizacion de parametros binarios para equilibrioc de fases, se recomienda

clasificar los componentes y priorizar las parejas, antes de efectuar la busqueda en la
forma arriba propuesta.

Primero. Dividir los componentes en tres grupos, alta, media y baja prioridad. Los
criterios son la composicion y las especificaciones de pureza del proceso. Si la pureza de

un componente es especificada, ese componente es importante aiin si aparece solamente
en bajas concentraciones: :

Segundo. Aparejar los componentes en grupos: H/H, H/M, H/L, M/M, M/L y L/L,

Si de algtin par de componentes se conoce su comportanuento tdeal, puede excluirse de la
busqueda.

A continpacion puede usarse el método UNIFAC para la prediccion de los pares faltantes

de las categorias: M/M, M/Ly L/L. No se recomienda usar UNIFAC para ningin par
que incluya componentes de alta prioridad.
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i
Una vez que se dispone.de datos binarios de equilibrio, se someten a un proceso de
regresion, ajtravés del cual, se intenta reducir una funcién objetivo mientras el método de

prop1edades fisicas se usa para checar que los componentes encuentren las restricciones
del eqmlibno de fases. .

[ ‘ _ . . ‘
En el trabajo de regresidn es importante, seleccionar las desviaciones estandar apropiadas
de los datos y empezar con los estimados iniciales adecuados para los parametros.

De igual importancia es, usar los mismos métodos de propiedades fisicas y el banco de
datos integrado que se empleard en la simulacién,

Cuando los resultados de una regresion reportan que la desviacién estandar de los
parametros estimados es ‘'del mismo orden de magnitud que los valores de los parametros,
se estan estimando demasiados parametros para los datos dados. A mayor rango de T de
los datos, rgés parametros pueden ser estimados.

V135 ESTWACfON DE PARAMETROS FALTANTES

Hay dos tiﬁos de métodos de estimacion para parametros de componente puro: por grupo
estructural y estados correspondientes.

It
|

Los métodos de grupo estructural se basan en la idea de que las contribuciones de las
partes o grupos estructurales del componente son aditivas para propiedades tales como:

Puntos de ebullictéon normal
Presion y temperatura criticas
Capacidad calorifica de gas ideal
Calor estandar de formacion

Son aplicables a compuestos organicos, ademas, no representan adecuadamente
moléculas organicas muy grandes (peso molecular mayor a 200) tales como proteinas.

Los métodos de estados correspondlentes se basan en relaciones empiricas entre
propiedades.

Pueden estimarse parametros binarios en los modelos de WILSON, NRTL y UNIQUAC
mediante:

» UNIFAC, se consideran estimados inexactos y se recomienda solo para etapas iniciales
de una investigacion de datos y para “llenar los huecos” en caso de componentes de
prioridad media y baja.

¢ Coeficientes de actividad a dilucion infinita. Este método es mejor porque esta basado

en los componentes de interés, a diferencia de los métodos de grupo los cuales

promedian los efectos de las interacciones de grnipo entre componentes diferentes.



