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Desarrollo de un programa de simufacion para columuoas complejas

Por : Jaime Diaz Torres

Asesor : 1.Q, Celestino Montiel Maidonado.

Resumen

destilacién, se han desarrollado una gran variedad de algoritmos de

caleulo encaminados a resolver problemas particufares de destilacidn o
simplemente han aparecido algoritmos mas ripidos y eficientes. De la mano con esto,
la simulacién ha evolucionado a pasos agigantados proveyendo en la actualidad
paquetes de software cada vez mas faciles de entender, mas faciles de manejar y cada
vez mas caros. Desgraciadamente en nuestro pais fa investigacién y desarroflo en e}
caropo de la simylacion se puede encontrar en muy pocos lugares. Muchas veces no
basta con dominar {os grados de libertad, para simular correctamente una unidad o un
proceso en un simulador comercial, también ¢s importante conocer ¢l algoritmo de
célculo con el cual se resuetve el problema. En este trabajo se realizo un estudio de los
diferentes. métodos de calculo existentes para la solucidn de una colymna de
destilacion, en particular se empleo un método de modelos focales para resolver desde
la columna de destilacién mas sencilla hasta yna unidad de destilacién atmosférica. La
adaptacion de este método a los problemas que se presentan al manejar una columna
de destilacién atmosférica como son la inclusion de agotadores laterales v la
determinacion de dos fases liquidas se presentan en este trabajo. La validacién del
método se llevo a cabo realizando su progamacian en el lenguaje Fortran 77, los
resultados obtenidos con el programa validan el método de calculo con resultados
reportados en literatura.

Desde la aparicion de los primeros métodos de cdiculo para columnas de



CAPITULO 1 INTRODUCCION.

La destilacion es una de las operaciones mds importantes en la industria y por lo
tanto su disefio ocupa un lugar preponderante en los cursos de ingenieria quimica , como se
sabe en los cursos de disefio de equipo de separacion se revisa el disefio de columnas de
destilacton partiendo de los métodos mas sencillos hasta los mas complejos, el orden de
estudio de estos métodos es :

* Método de McCabe- Thiele
* Método de Ponchon - Savarit
* Métodos de Fenske-Under Wood-Gillitand

Comeo es de esperarse a medida que se va pasando de un método a otro se va
incrementando con ello la dificultad de éste, sin embargo como es también de esperar la
exactitud y concordancia de los resultados obtenidos también aumentan con la dificuitad
Antes de 1950 los calculos de disefio de las columnas de separacion se realizaban por medio
de métodos cortos, aungue en ese tiempo ya existian algunos métodos rigurosos de disefio ,
no se utilizaban estos porque requerian de gran cantidad de célculos y con ello gran cantidad
de tiempo invertido . Con la llegada de las primeras computadoras estas dos limitaciones
que impedian el uso de los métodos rigurosos se han eliminado. En la actualidad los
métodos rigurosos son los mas utilizados en los calculos de disefio de separadores, una gran
cantidad de métodos rigurosos nuevos han aparecido, de estos se pueden encontrar algunos
muy especializados para ciertas situaciones de disefio u otros que han alcanzado gran
exactitud en los resultados obtenidos, sin embargo la llegada de las computadoras tuvo su
mayor impacto en el desarrollo de los métodos o algoritmos de calculo para resolver las
ecuaciones MESH, la posibilidad de llevar a cabo la programacion de extensos algoritmos y
con ello llevar a cabo gran cantidad de célculos estimuld la aparicion de una gran cantidad
de algoritmos mis rapidos y eficientes.

Por lo anterior se hace necesario el conocimiento de los diferentes métodos de
cilculo existentes, asi como de la forma en que representan el problema . La capacidad de
desarrollar un modelo matematico que represente el proceso de destilacion conlleva también
a conocer su comportamiento a determinadas condiciones, lo cual es el principio de otro
gran campo de aplicacion " la simulacion " .

La simulacién de columnas de destilacion adquiere especial importancia cuando se
trata de analizar el comportamiento de columnas de destilacién complejas, como lo son las
unidades de destilacion atmosférica, las cuales consumen la mayor parte de la energia de
cualquier industria, por esta razdn la optimizacidén de dichas unidades sera siempre un
problema fiindamental a resolver.



Todo sistema de simulacion debe estar conformado por una serie de elementos
especificos que se enfocan a la solucién de un problema particular a resolver, todos estos
elementos o modulos se engloban en un algoritmo principal con el que se obtiene la solucion
del problema general. Para la solucién de una columna de destilacion sencilla e programa
de calculo se divide fundamentalmente en dos modulos perfectamente determinados

* Método de calculo ; Este se refiere al algoritmo utilizado para resolver las
ecuaciones que describen el proceso de destilacion : balance de materia, balance de energia
.ecuaciones de equilibrio y ecuaciones de restriccion (Ecuaciones MESH). El algoritmo de
célculo depende de las caracteristicas y especificaciones de la columna y sobre todo del
tiempo de calculo y memoria de maquina requerida para la implementacion de éste. En el
capitulo II de este trabajo s¢ realiza una revision de los algoritmos de célculo existentes
para resolver el conjunto de las ecuaciones MESH.

*Modelos Termodindmicos : Los modefos termodindmicos representa el corazén de
todo sistemna de simulacion, la exactitud lograda en los resultados no es mayor a la exactitud
con la cual los modelos termodinamicos predicen los valores del coeficiente de distribucion
(Kij} v de ias entalpias de las corrientes. Asi mismo, la mayor parte del tiempo de calculo
empleado en la solucion, se utiliza en la determinacion de las propiedades termodindmicas.

Cuando se requiere que un sistema de simulacion pueda manejar columnas de
destilacidn de crudo, son necesarios dos modulos mas que resuelvan los problemas que se
presentan cuando se manejan columnas de este tipo :

1) Determinacion de la formacion de tres fases : Una de las principales caracteristicas
de una unidad de destilacion de crudo es la  utilizacidn de vapor como medio de
calentamiento en los fondos de la columna. Al condensar el vapor de agua en el domo de la
columna se generan dos fases liquidas. La deteccién y determinacién de la composicion de
ambas fases requiere de nuevos métodos termodinamicos adecuados para este proposito,

2) Caracterizacion del Crudo : E] crudo es una mezcla compleja de hidrocarburos
que es dificil de separar, por lo cual, se divide en fracciones determinadas a partir del punto
de ebullicion. La determinacién de las propiedades fisicas de dichas fracciones o
pseudocomponentes ( temperatura critica, presién critica, peso molecular, capacidad
calorifica, factor acéntrico etc.) se le conoce como caracterizacidn. De la determinacion de
estas propiedades dependen directamente los valores de las propiedades termodinamicas,
por lo cual, los modelos para la caracterizacion son una parte importante de un sistema de
simulacién.



Ademas de poseer los modelos adecuados de cdlculo, un sistema de simulacidn debe
poseer algunas caracteristicas mas para considerarse realmente til para el usuario, estas
son :

1) Flexibilidad de configuraciones y especificaciones : El sistema de simulacion para
columnas de destilacion  debe poseer una amplia  flexibilidad para manejar
satisfactoriamente columnas sencillas y columnas interconectadas con bombas de calor y/o
agotadores laterales.

2) Alto dimensionamiento : La simulacion de una unidad de destilacion atmosférica
requiere de una gran cantidad de memoria de méquina. El nimero de ecuaciones a resolver
es de cientos y son altamente no lineales; un buen sistema de simulacion debe poseer la
caracteristica de poder manejar una gran cantidad de etapas y componentes.

El objetivo de este trabajo es llevar a cabo una revision de los métodos existentes
para el cilculo de columnas de destilacion, asi como el desarrollo de un programa de
simulacion capaz de incorporar todas las caracteristicas mencionadas anteriormente. En el
capitulo 11 de esta tesis se presenta una revision de los métodos de calculo mas importantes
para una columna de destilacion con dos y tres fases . Adems, se realiza una revisién de los
métodos publicados para resolver columnas de destilacion atmosférica de crudo. En el
capitulo III se plantean las ecuaciones que representan el modelo de una columna de
destilacion : balance de materia, balance de energia , ecuaciones de equilibrio, ecuaciones
sumatoria, en especial se presentan las modificaciones que se realizan a estas debido a la
inclusién de bombas de calor y agotadores, asi como, la forma de manejar la presencia de
dos fases fiquidas en cualquier etapa de la columna.

El algoritmo de solucion elegido para este trabajo se expone en el capitulo IV, en el
se encuentran las modificaciones realizadas para manejar columnas interconectadas con
agotadores laterales y con bombas de calor . En el capitulo V se describen las ecuaciones
de estado utilizadas para determinar las propiedades termodindmicas y los modelos de
caracterizacién de crudo. La aplicacién del programa de simulacién se presenta en el
capitulo VI, donde se exponen los resultados de la simulacién de tres columnas de
diferente grado de dificultad. En el capitulo VII se presentan las conclusiones de este
trabajo.



CAPITULO 2 GENERALIDADES,

En este capitulo se realiza una revisién de los métodos existentes en la actualidad ,
para predecir ef comportamiento de columnas de destilacién. Se parte de la definicion de
las ecuaciones MESH, estas ecuaciones definen el modelo matematico que representa la
operacion de destilacion. En seguida se presenta un resumen de los diferentes algoritmos de
calculo para la solucidn de estas ecuaciones, comenzando con los métodos para columnas de
destilacion sencillas, seguido por aquellos métodos enfocados a resolver el problema que
genera la formacion de tres fases y por dltimo los métodos desarrollados pare  manejar
columnas complejas. Se presenta una revision detallada del método de Boston y Sullivan
para columnas sencillas y para destilacién a tres fases, debido fundamentalmente a que el
método desarrollado en este trabajo es una variacion de éste.

2.1 Las Ecuaciones MESH.

Una columna de destilacion convencional se describe como aquella que tiene una
alimentacion y dos corrientes de producto, el destilado (D) y el producto de fondos (B). Sin
embargo, en la realidad las columnas de destilacién convencionales pueden tener mis de una
corriente de productos y corrientes de alimentacion, asi como interenfriadores o
intercalentadores . El conjunto de ecuaciones necesarias para representar este sistema se
conocen como ecuaciones MESH ,

En lafigura 2.1 se presenta el modelo de una etapa en equilibrio, la cual forma parte
de una columna de destilacion como la presentada en la figura 2.2. Todas las ecuaciones
derivadas a continuacion estén referidas al modelo de esta etapa.
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Figura 2.1 : Modelo de Etapa en Equilibrio
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Balance de ria por Componente
entradas - salidas =0

W U
vf_l(l+~V—‘] +£',J(1+—L—‘] —l,._,‘, ~V;=fi; =0 (21)

T

Este tipo de balance puede aplicarse a una etapa, a una seccién de la columna o a
toda la columna sin que con ello cambie la definicion anterior. La nomenclatura para ésta y
todas las ecuaciones se puede consultar en el apéndice G.

L4V, ~V,-W -L-U+F =0 @22)

L by +V Ha, -V, +W)H, - (L, +U Y +FH  +0, =0 (23)

Ecuagion uilibrio .

Para la etapa de la figura 2.1 , se tiene la suposicion de que todas las corrientes de
liguido y de vapor que abandonan una misma etapa de separacion se encuentran en
equitibrio .

Yij = Ki,;xl.; (24)



El coeficiente de distribucion puede ser funcionde T, , P; , x4 , y; decada
etapa y muy frecuentemente puede estar implicito en el “factor de absorcion” o en el
“factor de agotamiento " .

LN
va =1 —"L— lz}j (25)

L v,
4J=(K'VJ;% (2.6)

Ecuaciones de eficiencia .

Las ecuaciones de eficiencia son ecuaciones que pueden agregarse a las ecuaciones
MESH sin que sean parte de ellas . La eficiencia de una etapa es una medida de que tanto
se desvia una etapa real de la idealidad . La gran mayoria de los simuladores de columnas de
destilacién trabajan con etapas ideales, el incluir la eficiencia de una etapa puede traer
algunas complicaciones en los calculos de 1a columna , es por ello que muchas veces no se
toman en cuenta . La expresién de eficiencia mds comin es la desarrollada por
Murphree(1925) :

- yf._.l _.ynl,; (27)

1, 3 ;
ya._; - yr+i.}

. Ecuaciones sumatoria .
x,,=1=0 - (2.8)

NC
Sy, -1=0 (2.9)
j=l



2.2 Métodos Aproximados.

En la actualidad el nimero y variedad de métodos existentes para la solucion de las
ecuaciones MESH puede parecer grande. Sin embargo, el estudio de la operacién de
destilacion comenzo con ¢l analisis de la destilacidn de los sistemas binarios mas simples, en
los cuales se asumen volatilidades relativas constantes. En ¢l estudio de la operacion de
destilacion los métodos de disefio fueron los primeros en aparecer, posteriormente se
desarrollarian con mas intensidad los métodos de solucion de las ecuaciones MESH. Fueron
Underwood (1948) , Fenske {1932) y Gilliland (1940), los primeros en crear una correlacion
empirica para estimar una relacion de reflujo para dado nimero de etapas o viceversa. En
1957 Edmister basado también en el modelo simple de volatilidades relativas y relaciones de
reflujo constantes desarrollo un grupo de ecuaciones las cuales son resueltas
simultaneamente para las composiciones de fondos y domos de la columna, con este método
Edmister obtuvo mejores resultados que fos obtenidos con la correlacién de Gilliland.

El método de McCabe-Thiele (1925) fue el primer método riguroso para el disefio de
columnas de destilacion binarias. Sin embargo, este método también requiere la suposicion
de relaciones de flujos liquido-vapor constantes, lo cual trae como consecuencia errores de
exactitud por ignorar los efectos del calor de mezclado y del calor sensible comparados con
el calor latente de vaporizacién, en este aspecto el procedimiento de Ponchon-Savarit
representa un método mas general, el cual si toma en cuenta dichos cambios de entalpia..

2.3 Procedimientos de Etapa por Etapa.

Los primeros métodos creados para la solucion de las ecuaciones MESH fuerdn los
procedimientos de etapa por etapa, estos métodos consisten en el agrupamiento por etapa
de las ecuaciones MESH para luego resolverse desde el fondo y domo de la columna . Los
métodos clasicos de Lewis-Matheson (1922} y Thiele- Geddes (1933) son de este tipo.

Ei algoritmo de Lewis - Matheson (1922), parte de un grupo de composiciones de
producto conocidas, tanto de domos como de fondos, a partir de los cuales se calculan fos
flujos y composiciones de las corrientes que interconectan dichas etapas con una etapa
intermedia predeterminada (no necesariamente la de alimentacion ) De esta forma el
procedimiento se continua hasta que se cubre Iz totalidad de etapas de la columna. En este
método una regla heuristica se utiliza para localizar la etapa de alimentacion ; esta etapa,
segun el método, es aquella en la cual la fraccidn mol del componente clave es igual ala
fraccion mol de este componente en la corriente de alimentacion, sin embargo esta regla no
siempre resulta cierta. El objetivo final del algoritmo de Lewis-Matheson (1922), es el de
eliminar el error entre las fracciones mol determinadas a partir de el domo de la columna con
las determinadas a partir del fondo de la misma.



Bl método de Thiele-Geddes (1933) al igual que el método de Lewis-
Matheson(1922) comienza con los célculos en los extremos de la columna, solo que en este
procedimiento se evita la necesidad de requerir buenos estimados para la composicién de
productos, usando un estimado inicial de flujos y temperaturas calculado a partir de un perfil
lineaf de temperaturas y una relacién de flujo de liquido y vapor constante. En 1963 Holland
desarrollo el método theta, en el cual se mejora significativamente la convergencia de los
métodos de etapa por etapa, por medio de una regla de iteracion.

2.4 Algoritmos de Descomposicidn.

Amudson y Pontinen (1958) fueron los primeros en proponer un procedimiento en
el cual las ecuaciones del balance de materia para cada componente, las relaciones de
equilibrio y el balance de materia total se combinan y resuelven componente por componente
a partir de un conjunto de ecuaciones lineales simultaneas para N etapas. Sin embargo, el
mejor ejemplo de este tipo de procedimientos es el método de Wang-Henke (1966) también
llamado método de punto de burbuja dado que en cada iteracidn se calcula un nuevo
conjunto de temperaturas de las etapas a partir de las ecuaciones del punto de burbuja. En
este método las principales variables de iteracion son las temperaturas de las etapas v los
flujos molares. El método comienza calculando las fracciones molares de liquido x; ; & partir
de la combinacion del balance de masa por componente con las relaciones de equilibrio | a
continuacion se calculan los nuevos valores de las temperaturas a partir de la ecuacion del
punto de burbuja , en seguida se resuelve la combinacion del balance de energia y el
balance de masa total para obtener los nuevos flujos de vapor, de esta manera se comienza
un nuevo ciclo de iteracion hasta que se consiga la convergencia.

Desafortunadamente este método frecuentemente falla para sistemas con un amplio
intervalo de puntos de ebullicion debide a que el calculo del punto de burbuja es demasiado
sensible a la composicion de la fase liquida.

Para superar las limitaciones del método punto de burbuja, Sujata (1961) ided un
método llamado método de suma de flujos, este método fue desarrollado con posteridad por
Burningham y Otto (1967). Este método usa las mismas variables de iteracion que ef
anterior método, pero en este caso las temperaturas se obtienen a partir de la solucion de los
balances de entalpia. El algoritmo comienza resolviendo el balance de masa y las relaciones
de equilibrio para las fracciones molares de liquido, estas fracciones se utilizan para obtener
los nuevos valores de L; mediante la siguiente ecuacién denominada ecuacion de suma de
flujos :

NC
LEN = [0y, (2.10)

=1
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Los valores correspondientes de V& se determinan a partir de un balance global de
materia , a continuacién se normalizan los valores de x;; y se calculan [os valores de vija
partir de la relacion de equilibrio. En seguida se usa el algoritmo de Newton- Raphson para
resolver las ecuaciones del balance de energia {2.3) para las temperaturas T, T,, y Ts1. LoS
nuevos valores de la temperatura y los flujos de vapor y liquido ( Vi, L } se usan como
nuevos valores de calculo para iniciar el nuevo ciclo hasta conseguir la convergencia.

Los métodos de punto de burbuja no convergen para sistemas con un amplio rango
de volatilidades, por otro lado, los métodos de suma de flujos no convergen cuando las
especies poseen volatilidades similares de aqui que ninguna clase de método de
descomposicion puede usarse  satisfactoriamente para casos intermedios, bajo estas
circunstancias Friday y Smith (1964) desarroflaron un aigoritmo para mejorar las
propiedades de convergencia, en este algoritmo las ecuaciones sumatoria y las relaciones de
fase se resuelven simultineamente con los balances de masa y energia, usando el algoritmo
Newton-Raphson para obtener nuevos vatores de los flujos de vapor y de las temperaturas.
El jacobiano de este sistema es calculado usando diferencias finitas, lo que consume una
gran cantidad de tiempo de calculo , pensando es esto Tomich (1970) remplazo el algoritmo
Newton-Raphson por el método de Broyden (1965) ¢l cual elimina la necesidad de calcular
las derivadas parciales y la inversion de la matriz jacobiana en cada iteracion .

E! algoritmo de Tomich (1970) comienza suponiendo los valores de la temperatura
y los flujos de vapor en las etapas, los flujos de liquido se calculan usando el balance de
materia total, las fracciones de liquido se obtienen resolviendo la combinacién del balance de
materia y las relaciones de equilibrio para cada etapa. En seguida los residuales de lag
ecuaciones del punto de burbuja y el balance de energia se evalian y el método de Broyden
se usa para resolver estas ecuaciones, de esta forma se obtienen los nuevos valores de las
terperaturas y los flujos molares.

2.5 Métodos de Modelos Locales

En todos los métodos anteriores un considerable porcentaje del tiempo requerido
para la simulacién de una columna de destilacidn, se ocupa para la evaluacién de las
propiedades termodinamicas (K:; , Hi y h} y de sus derivadas. El principal proposito de fos
métodos de modelos locales es utilizar modelos de aproximacion simples para calcular las
propiedades termodinamicas y reestructurar el procedimiento de célculo en funcién de estos
modelos simples. La segunda caracteristica principal de los métodos de modelos locales es
los dos niveles de calculo que resultan: En un ciclo o nivel externo se determinan los
parametros de los modelos locales para el coeficiente de distribucion Ks; y para las entalpias
de fiquido y vapor. En el ciclo interno las ecuaciones MESH se resuelven utilizando los
modelos aproximados; como consecuencia de lo anterior se obtienen dos niveles de
convergencia para ambos ciclos del algoritmo principal.
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El primer método de modelos locales, del cual parten la mayoria de ellos, fue el
realizado por Boston y Sullivan (1974) . En este método los parimetros de los modelos
locales de la volatilidad relativa (valores de X;;) se aproximan a los reales en cada iteracién
dej ciclo externo. Esto Gltimo representa una de las grandes ventajas del algoritmo que se
traduce en una convergencia mas rapida .

Para obtener una buena aproximacién, con los modelos locales, Boston y Sullivan
seleccionaron constantes empiricas poco dependientes de las condiciones de la columna, por
ejemplo para el modelo del valor de Kjj , los autores seleccionaron volatilidades relativas
(las cuales usualmente varian paco con la temperatura y la composicidn , excepto para
soluciones altamente no ideales) .Los valores de K, se representan como :

KI’.J = ar.ij

y {2.11)

Donde Ky; es un promedio del valor de Ki; para la etapa ;i , o es la volatilidad
relativa de la especie j enla etapa i . Cuando se resuelven las ecuaciones MESH o, se
mantiene constante para todo el ciclo interno de célculo , mientras Ky, es independiente de
la composicién , siendo calculada por :

Ink, =4 -5

Cn @2.12)

donde A; y B; son los parametros del modelo local para Ki; que son calculados en el
ciclo externo del algoritmo por las siguientes expresiones :

e (8K,
__dUnKy) ys.,[ 7 ..,) @.13)
auiTy | & \eaIn/,,
B
A‘ = In.K,” +"IT

s (2.14)

En estas ecuaciones Ki; se calcula por métodos rigurosos , mientras A, tiene la
propiedad de servir como un factor de escalamiento para la volatilidad relativa cuyo valor
inicial puede calcularse mediante la siguiente ecuacion :
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NC B
4,=3y,InK, +-T¢
= ; (2.15)

En el método de Boston y Sullivan, el modelo aproximado para representar la
entalpia de liquido y vapor esta dado por :

B = (T = T,)0,,05, + by, + @, + @4 (T, - T) (2.16)

BE=AT] ~T,)8,,0, + hy, + bE (2.17)

donde Ti* es un estimado inicial de la temperatura en la etapa i, Ty es un promedio de Ti*
, W'y es la entalpia del gas ideal en la etapai ala temperatura Tp, y h%. es la entalpia
ideal de liquido en la etapa i a la temperatura Ty . Ambas entalpias son promedios molares
calculados por :

NC
h;r = Eyi,j'h:i
= (2.18)

. NC
£
hb: = ZxJ.J"hbJ
= (2.19)

El producto 9 Og; representa el promedio del calor especifico entre Ty y T, donde
Or; se calcula de Ia siguiente manera :

., = calor especifico promedio de gas ideal de las especies j en la etapa i
entre las temperaturas To y T;

¢b.l.[ = T Iimr ¢r,j (220}
b= gi’— (2.21)
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_ y: J¢bl; (222)

ZJ' A,
=1

y’J[

NC

= Zyrj,j¢r1.)' (223)
=1
NC

=2 Yeisbo.s (2.24)
j=1

Los dos ultimos términos de la ecuacién (2.16) representa la desviacion de la
entalpia del estado ideal, donde ¢,, y #,, son evaluadas por:

6., =AH(P, T,y )+ AH(P, Ty}~ AH(P, T, y)) (2.25)
AH(B.T.y)-AH(P.T.y))
¢r, = T (2.26)

donde y, representa las composiciones parz las cuales los modelos son

determinados, ¥, son las composiciones de referencia. Por su parte AH es la variacion de
la entalpia del estado ideal a la temperatura T, , siendo caleulada por métodos rigurosos.

El ultimo termino de la ecuacidén (2.17) representa el calor de mezclado de una
mezcla de liquido, calculada por :

. a.ny,
) _RZ ,J(a(”TJ (2.27)

donde ¥i; se calcula usando alguna correlacion rigurosa como la ecuacion de NRTL.

Cuando se resuelven las ecuaciones MESH tanto ¢,, , ¢;, ¥ h%, se mantienen
fijas, por otra parte, las desviaciones de la entalpia de el estado ideal vy el calor de mezclado
de liquido representan valores pequefios, en comparacion con el valor de la entalpia
generado por los dos primeros términos de la ecuacion (2.17), por lo que muchos
programas de simulacion que usan el método de Boston y Sullivan , incluidos en ellos el que
se maneja en este trabajo, no consideran tales contribuciones en el valor total de la entalpia
de vapor y liquido.
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Las ecuaciones MESH se resuelven usando los modelos aproximados para las
entalpias y los valores de Ki;, a partir de la siguiente forma :

1) La combinacién de las ecuaciones del balance de materia por componente y las
ecuaciones de equilibrio (2.5 ) se resuelven para los flujos molares de liquido por especie (
I, ) manteniendo los flujos totales de liquido y vapor constantes.

2) Los valores de Ky; se calculan a partir de las ecuaciones de punto de burbuja

NC
K> a, x, =1 (2.28)

=

3} Dados los valores de Ky; , las temperaturas pueden calcularse a partir de la
ecuacion (2.12)

4) Una vez obtenidas las composiciones y las temperaturas , las entalpias pueden
calcularse a partir de las ecuaciones (2.16) y (2.17) .

5) Dadas las entalpias de liquido y vapor el balance de energia se resuelve para los
flujos de liquido totales de las corrientes ( L;) , mientras los flujos molares totales de vapor
se calculan a partir de un balance de materia total.

6) Se compara el valor calculado de los flujos totales de fiquido con su vaor anterior
a la iteracion : si la diferencia es menor a una determinada tolerancia se termina con el ciclo
interno del algoritmo, si no es asi los nuevos valores de iteracion se calculan usando el
método de Broyden regresando con estos valores al punto 1 .

Los puntos del 1 al 6 representan ei ciclo interno de el algoritmo de Boston y
Sullivan, en si este ciclo es similar a un ciclo de iteracién completo de cualquier método de
descomposicion. En el ciclo externo del procedimiento se utilizan las composiciones y las
temperaturas calculadas para mejorar los parametros de los modelos aproximados que
calculan las entalpias y los valores de K;j, precisamente son estos pardmetros las variables
de iteracion para el ciclo externo del algoritmo, es decir cuando dichos valores no varian
demasiado entre cada ciclo externo el programa ha convergido.

En realidad el ciclo interno del algoritmo (1-6) requiere de un niimero de iteraciones
similares a aquellas requeridas por cualquier método de descomposicién, como el algoritmo
de Tomich. Sin embargo, el algoritmo de Boston y Sullivan requiere de un tiempo de
calculo menor que estos métodos, debido al ahorro de célculo realizado por los modelos
aproximados para evaluar Jos valores de Kj; y de la entalpia.
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2.6 Métodes de Correccidn Simultinea.

En estos métodos, las ecuaciones MESH se linealizan y resuelven simultaneamente
usando el algoritmo Newton-Raphson. El sistema resultante de ecuaciones lineales se
resuelve para un grupo de variables de correccién, las cuales se usan para obtener los nuevos
estimados. El procedimiento se repite hasta que la magnitud de las variables de correccion
es suficientemente pequeiia.

Organizacion de la matriz jacobiana.

Dado el gran numero de ecuaciones uno de los pasos que consume mas tiempo es la
inversion del jacobiano del sistema. Para simplificar esta inversion, las ecuaciones MESH
son agrupadas para formar submatrices que puedan ser tratadas mas facilmente, la forma de
estas submatrices y del jacobiano total dependen de la manera en que son agrupadas las
ecuaciones.

En el método de Naphtali-Sandholm (1971) , las ecuaciones y variables se agrupan
por etapa. Debido a que las corrientes que entran y salen de una etapa son funciones de las
condiciones en las etapas adyacentes, esto causa que la matriz jacobiana posea una
estructura tridiagonal lo que facilita su inversion.

Los métodos de Goldstein-Stanfield (1970) y Ishii y Otto (1973) agrupan las
ecuaciones por tipo, es decir se clasifican las ecuaciones de acuerdo a la variaciéon que
representan. Asi se forman grupos de ecuaciones que representan los balances de materia ,
los balances de energia , las ecuaciones sumatoria y las ecuaciones de equilibrio. Las
submatrices de la matriz jacobiana producida por el algoritmo de Goldstein-Stanfield (1970)
son tridiagonales lo que hace la inversion de estas relativamente mas simple.

De acuerdo con Goldstein-Stanfield (1970) , el agrupamiento de las ecuaciones y
variables por etapa es mas eficiente para sistemas con un gran numero de etapas pero con
pocos componentes, mientras el agrupamiento por tipo es mas eficiente para columnas con
pocas etapas y numerosos componentes.

Eleccion de Varigbles y Ecuaciones.

Naphtali y Sandhoim (1971)  colocarén las relaciones de equilibric aparte de los
balance de materia por componente en cambio Goldstein-Stanfield (1970) y Ishil y Otto
(1973) , sustituyeron las relaciones de equilibrio dentro del balance de materia, o cual
reduce el numero de ecuaciones. El método de Naphtali y Sandholm (1971) usa a los flujos
molares de las especies y las temperaturas de las etapas como variables de iteracion,
evitando de este modo los efectos de los cambios de las fracciones molares, los otros
métodos en cambio usan las temperaturas, los flujos molares y las fracciones molares como
variables de iteracion, sin embargo, en estos métodos el nimero total de ecuaciones se
reduce combinando las relaciones de equilibrio y los balances de materia.
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Una ventaja adicional de los métodos de correccion simultinea €s poder incorporar
en su algoritmo los métodos numéricos con homotopia. Los métodos de homotopia se
pueden aplicar para resolver el sistema de ecuaciones MESH linealizadas . A pesar de que
este método genera una convergencia no cuadrdtica, posee las ventajas de no depender
demasiado de los estimados iniciales y la capacidad de encontrar méas de una solucién al
sistema, con lo cual se genera un conjunto de soluciones que ayuda a descartar aquellas que
producen resultados no reales fisicamente.

Los métodos de continuacién consisten en un conjunto continuo de problemas que
parten de un problema inicial (G(X) = 0) hasta la solucidn del probiema original (F(X)=0).

La trayectoria que existe entre la solucién def problema inicial y la solucidn del
problema original se conoce como ruta de homotopia . La posicion que guarda un problema
dadoc se determina mediante un pardmetro adicional conocido como pardmetro de
homotopia .

X, t)=0. (2.29)

Este parametro puede estar implicito en el problema original , en este caso se dice
que el parimetro de homotopia es un parametro natural , lo cual implica que tenga un
significado fisico que trae consigo tanto ventajas como desventajas . En el caso de que el
parametro de homotopia no forme parte del problema original , es decir es un pardmetro que
se adiciona al sistema y carece de significado fisico entonces se habla de un parametro de
homotopia artificial . En general, segin algunos autores (Aspron 1991), se puede considerar
que un parametro artificial es mucho menos restringido que un pardmetro natural , el
primero al agregarse al sistema pueden dar aquellas caracteristicas que son deseables para el
manejo numérico del sistema , lo cual da propiedades deseadas en el comportamiento de la
trayectoria homotopica .

En [a construccion de fa funcién de homotopia que leve a la solucién del problema,
se deben especificar tres pasos importantes :

1} Forma del sistema inicial G(X) : la forma del sistema inicial G(X) mds
utilizada es la homotopia de Newton, la cual se especifica por la formula de recurrencia
siguiente :

G(X) = F(X) - F(Xo) (2.30)

aunque es la mas utilizada por su répida convergencia , G(X) suele conservar la naturaleza
no- lineal del sistema original, lo cual puede generar bifircaciones o puntos de retorno en la
trayectoria de homotopia .

2) Funcionalidad existente con respecto al parametro de homotopia : Esta
puede ser puede ser fineal o no fineal . Una forma lineal utilizada es :
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o0 =" rey+ L G @231)
f—(o 7 -1
para tr=1 yt, =0
2.(5.8) = tF(x) + (1~ 1)G(x) 2.32)

introduciendo (2.32) en (2.30) se obtiene:

# (e, 0y = F(x) - (1-HF(x") (2.33)

3) Especificacion del tipo de parametro de homotopia natural o artificial

En afios recientes los métodos de homotopia y continuacion se han usado para
resolver problemas complejos de destilacion, incluido el modelo de etapa en No-Equilibrio,
lo cual implica el tomar en cuenta las funciones de transferencia de masa y energia
(ecuaciones MERQ), dentro de una etapa tedrica. Detalles de esta discusion pueden
consultarse en los articulos de Wayburn y Seader (1984), Havacek y Rompay (1985) yenla
tesis realizada por Aspron (1991).

2.7 Colummgas Interconectadas y especificaciones.

La utifidad y eficiencia de un sistema de simulaciéon no solo se mide por ¢l tamafio
del error obtenido, en los resultados y en el tiempo de convergencia, también se puede
valorar su utilidad a partir de la flexibilidad que debe poseer para elegir diferentes
especificaciones de la columna, por ejemplo la corriente de fondos de la columna puede ser
especificada por el flujo de liquido saturado que proviene del rehervidor, por su temperatura
de salida, por el servicio de calentamiento o por fa fraccidn molar de un determinado
componente. Por otro lado, una columna de destilacién generalmente puede estar conectada
con agotadores y con bombas de calor o interenfriadores, es deseable gue todas las
alternativas anteriores de especificacion puedan estar incluidas en un sistema de simulacion,
sin embargo el tomar en cuenta dichos casos en un modelo genera una complejidad extra en
las ecuaciones que describen el sistema, fo cual afecta el tiempo de calculo, {a convergencia
e incrementa la capacidad de memoria requerida para su calculo. A continuacion se presenta
una revision de las estrategias de calculo para tratar este problema en sistemas de
simulacion .
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Una de las estrategias que muchos investigadores han usado para generar programas
que ofrecen una gran variedad de especificaciones ha sido generar un grupo de ccuaciones
para cada tipo de especificacion como lo explica Hutchison y Shewchuk (1974), otros
investigadores han preferido la técnica de adicionar a las ecuaciones MESH, términos
adicionales para cada tipo de especificacion.

Los métodos de correccion simultdnea particularmente los de Naphtali-
Shadholm(1971) e Isii y Otto(1977) fueron uno de los primeros en presentarse en este
analisis Seader (1977), estudio el método de Naphtali - Shadholm (1971) para columnas
interconectadas explotando la estructura matricial que genera el arreglo tipico de este
método, aunque los métodos para invertir el jacobiano de la matriz generada, requieren
procedimientos numéricos més complicados afortunadamente el tiempo de cdleulo no sufre
una variacion importante como para hacer inviable dicho método

Otra aproximacién para manejar especificaciones en un programa de simulacién es e
de satisfacer un grupo de funciones objetivo. En este caso, las funciones objetivo deseadas
son definidas como funciones de fos parametros de la tarre, por gjemplo las composiciones
de producte son funciones de las composiciones de la corriente de alimentacion y de la
temperatura a lo largo de la columna.

Hay muchos métodos para calcular los valores que satisfagan las especificaciones,
uno de estos procedimientos es la sustitucion directa, la cual puede ser usada para corrientes
de interconexién entre columnas pero no para ajustar las cargas térmicas para conseguir una
temperatura determinada en un interenfiiador. Para salvar dichas limitaciones los métodos
de Wegstein y Broyden pueden usarse eficientemente. El método de Newton-Rapson puede
utilizarse por tener mejores propiedades de convergencia, desafortunadamente se debe
tomar en cuenta el incremento del tiempo de calculo requerido para la ejecucion de dicho
métedo.

Un método alternativo para simular columnas de destilacién interconectadas en la
técnica modular simultinea (Westerberg 1977) . Esta técnica consiste en ajustar los
parametros de conexién entre varias unidades-mediante la resolucion de un modelo lineal
para cada unidad expresando las variables de salida como funciones de las variables de
entrada. Estos grupos de ecuacién lineales pueden resolverse usando algoritmos simples de
citculo que generan los nuevos valores para resolver con ellos el grupo de ecuaciones no
lineales que explican el comportamiento del sistema, este procedimiento se repite hasta
conseguir la convergencia
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2.8 Destifacién Multicomponente a Tres Fases.

Calculos de equilibrio liquido-liquido son necesarios durante la simulacién de
columnas de destilacion en tres fases. Sin embargo, estos cilculos son complicados por el
hecho de existir muitiples soluciones paraz el grupo de ecuaciones que describen este
problema. Existen basicamente tres aproximaciones para resolver el problema del flash
multicomponente. El procedimiento convencional presentado en el libro de Henley y
Rosen(1969), es el de resolver el grupo de ecuaciones que describen el problema a partir de
los estimados iniciales que toman en cuenta la existencia de tres fases. Si una solucion
trivial es encontrada a partir de estos valores iniciales, la mezcla se considera homogeénea. El
segundo procedimiento consiste en la formulacion de equilibrio a tres fases como un
problema de minimizacion de la energia libre de Gibbs .

Dluzniewski y Alder (1973} usan el método de Rand para la minimizacién de la
energia libre de Gibbs para determinar la composicion de las * P “ fases en equilibrio, donde
P en menor que la Pr.. dada por la reglas de fases de Gibbs. Gautam y Seider ( 1978 )
expusieron que el algoritmo de Rand es competitivo con el de Rosen y Henley (1969) para
gisternas donde la distribucion de fases es conocida en el equilibrio. Sin embargo, para
estimados pobres en la composicidn de fases el método falla, Gautam y Seider ( 1978 )
también extendieron el algoritmo de Rand para aplicarlo al método de Boston y Fournier
(1978). En este método asumen solamente una fase liquida presente en el equilibrio, como
en el algoritmo de Rand minimizan la energia libre de Gibbs, si la energia libre de Gibss es
lo suficientemente pequefia se considera posible la existencia tres fases, de otra forma la
prueba se descarta,

El tercer procedimiento involucra un prueba previa de estabilidad de fases para
decidir si una mezcla es capaz de formar a determinadas condiciones dos fases liquidas
antes de llevar a cabo los calcuios que resuelven el equilibrio liquido-liquido. Estos métodos
fueron propuestos por Boston y Shah (1979), y Michelsen (1982).

En el método de Boston y Shah (1979) la fase liquida inicial es dividida en dos fases
liquidas tedricas calculadas por un algoritmo inicial. Entonces se calcula la energia libre de
Gibbs para el sistema dividido en dos fases liquidas y para el sistema homogéneo original.
Si después de 10 iteraciones la energia libre de Gibbs del sistema multifase tedrico no se
reduce respecto a la energia de Gibss del sistema original, la mezcla es considerada estable,
es decir se considera que la mezcla estudiada no puede formar dos fases liquidas.

A partir de los desarrollos anteriores surgieron los primeros métodos para simuiar
columnas de destilacién multicomponente a tres fases. Los primeros métodos fueron
basicamente una serie de flash a tres fases, a partir de entonces han surgido una amplia gama
de métodos.
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2.8.1 Métodos de Flash Sucesivos.

Ferraris y Morbidelli (1981) y posteriormente Pucci (1986) , basaron sus algoritmos
de simulacion en la consideracién de manejar una columna de destilacion como una serie de
tres flash sucesivos . La secuencia de cilculo de estos tres flash sucesivos presenta una gran
flexibilidad, lo cual permite la creacion de mas de un método cambiando dicha secuencia.

Por su parte ef algoritmo de Pucci(1986) consiste en calcular una serie de flash a lo
largo de toda la columna de destilacién , comenzando por el rehervidor y finalizando con el
condensador hasta que la convergencia sea satisfecha, en este método se practica una prueba
de estabilidad partiendo de! calculo de un flash a dos fases, para luego resolver el criterio de
isoactividad. Si se encuentra la solucién la mezcla se considera a tres fases, de otra
manera solo se consideran las fases de liquido y vapor.

2.8.2 Métodos de Descomposicion de Ecuaciones,

El primer método de descomposicién de ecuaciones fue propuesto por Block y
Hegner(1977), este procedimiento es una continuacion del método de punto de burbuja en el
cual los flujos totales de liquido son tomados como variables de iteracién. En seguida se da
un pequeidio resumen de este método :

1) Se asumen estimados iniciales para las fracciones de liquido promedio, para cada
especie y para la temperatura de cada etapa.

2) La relacion (=L / L se calcula, si la solucién no se encuentra la mezcla es
considerada estable y solo se asume la existencia de dos fases.

3) Se calculan las T; y las presiones de vapor para cada etapa, a partir de la
ecuacion de punto de burbuja.

4) Los balances de Energia y materia totales se resuelven para V;, L, L
5) Se usan los residuales resultantes del balance de masa y energia para generar una

correccion por medio de el procedimiento Newton-Rapson, calculando asi las nuevas
variables de iteracion, hasta que la convergencia sea obtenida.

Ferraris y Morbidelli (1981) también desarroilaron un algoritmo de este tipo en el
cual las variables de iteracién son las composiciones de liquido. A continuacion se presenta
dicho algoritmo :
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1) Se asumen estimados iniciales de las fracciones molares ( x;; ) de la fase liquida.

2) Se resuelven las ecuaciones de equilibrio para la temperatura de las etapas T; y
para X, Xij.

3) Se resuelven los balances de Masa y Energia totales para V;, L;, L.

4) Se resuelven los balances de masa por componente por un método simlar al
expuesto en la seccidn (2.5) por Boston y Sullivan.

5) Si la diferencia entre las composiciones encontradas en las etapas con los
estimados iniciales , es menor a una tolerancia, el algoritmo es terminado si no,
regresar al paso (2) calculando los nuevos estimados iniciales con un método de
convergencia como el de Broyden

La principal desventaja del método de Ferraris y Morbilli (1981) es la necesidad de
tener un conocimiento previo de la separacién de fases, por lo que estos autores han
acoplado a este algoritmo su método de falsh sucesivos para determinar una separacién
inicial. Otra desventaja de este método también compartida por el procedimiento de Block y
Hegner (1977}, es la incapacidad de manejar otros tipos de especificaciones como
agotadores externos e interenfriadores, por lo cual no pueden utilizarse para columnas de
destilacion atmosféricas.

2.8.3 Métodos de Correccidn Simultines.

Como se expuso en la seccién ( 2.6 ), la caracteristica principal de los métodos de
correccion simultdnea, la constituye {a matriz generada con Ia totalidad de las ecuaciones
MESH . Para adecuar este método al analisis de la destilacién a tres fases Niedzwiecki
(1980 ) y también Schuil y Bool {1985) desarrollaron una técnica para modificar los valores
de K;; en las expresiones de equilibrio liquido-liquido. La idea principal de estos métodos es
manejar solo un valor de Ki; que represente tanto el equilibrio liquido - liquido como el
equilibrio liquido-vapor, a este valor de K;; se le ha llamado K¥; de mezclado. La ventaja
principal de tener solo una especie de K;; es poder utilizar en su integridad los métodos de
correccion simultinea explicados en la seccién (2.6) .

La diferencia primordial entre el andlisis de Niedzwiecki(1980) v el de Schuil y Bool
(1985), lo constituye et hecho de que estos dltimos extendieron su anélisis para aquellos
sistemas en los cuales existe una distribucion de todos los componentes en ambas fases
liquidas.
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para un componente j el coeficiente de distribucién ( Xij ) ésta dado por .

K =24 (2.34)

1.
! xl.f

mientras que para un compenente distribuide en ambas fases liquidas ésta dado por :

k= b (2.35)
7 ek, +(1-a)K,,
L,
oLy 236
“ L, + L ( )
K, =2 237
X

Los metodos de correccion simulitanea que han sido adaptados para su
implementzcion en destilacion a tres fases son ;

Meétodo de Naphtali-Sandholm ;. Este método fie ampliado para su uso por
Baden y Michelson (1987) y por Caims y Furzer {1990) , estos autores sblo agregaron al
método original un andlisis de estabilidad de fases y el médule termodinamico para calcular
las propiedades de la segunda fase liquida, por otro lado Cairns y Furzer (1990} asumen
flujo molar constante con lo que ef balance de energia no es considerado en los célculos.

Método de Homotopia y Continuacién . Kovach y Seader (1987) emplearon los
métodos de Homotopia y continuacién para la destilacion a tres fases. Este algoritmo de
calculo, realiza los cdleulos de equilibrio considerando expresiones separadas para la Kj; de
la primera fase liquida como para la segunda fase liquida. E! sistema formado se resuelve
siguiendo cuidadosamente la trayectoria de la funcién de homotopia, ya que la localizacion
de la solucién se encuentra muy cerca de los puntos limites de dicha trayectoria. La forma
general de este algoritmo se bosqueja a continuacién :
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1) Se resuelve por el método Newton-Rapson las ecuaciones MESH ordenadas por
tipo de ecuacidn .

2) Se calcuian las variables de iteracion vy, Lij , Ti por medio del método predictor-
corrector Euler-Newton,

3) Se calculan las entalpias de las corrientes .
4) Checar la estabilidad de las fases liquidas para seguir con ef procedimiento.

Generalmente este tipo de algoritmo suele representar buenas aproximaciones
dentro de la region binodal del esquema de homotopia, sin embargo puede dar soluciones
irreales fuera de ella , recordemos que una de las caracteristicas primordiales de las rutas de
Homotopia de continuacion es la propiedad de encontrar mas de una solucion al sistema,
con lo cual debe esperarse la deteccién de dichas scluciones.

2.9.4 Métodos de Modelos Locales.

Boston y Shah (1979) ampliaron el algoritmo de Boston y Sullivan (1974) para la
simulacién de columnas de destilacion heterogéneas. En este método las variables de
iteracion  siguen siendo los pardmetros de los modelos aproximados para calcular las
propiedades fisico-quimicas , donde el valor promedio de (K.;) y la relacion :

k- | 2.38
S; v (2.38)

constituyen los principales parametros, los autores agregaron a €stos un nuevo parametro
de iteracion representado por Bi =L/ L’ que a su vez genera un nuevo ciclo de iteracién,

La innovacién mas importante de este algoritmo la constituye el desarrollo de una
prueba de estabilidad de fases para detectar la existencia de dos fases en la columna. Como
se dijo anteriormente esta prueba consiste en la minimizacion de la energia libre de Gibbs. El
algoritmo completo de este método se presenta a continuacion :
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1) Se suponen los estimados iniciales del perfil de flujos, temperaturas, presiones
para calcular los pardmetros de los modelos aproximados para S;, B:y Ku:

2) Se resuelve el balance de materia para las composiciones de liquido y vapor,
asumiendo a S;, B;y Ky como constantes.

3) Se obtienen los nuevos valores de Ky y Ti a partir de las ecuaciones del punto de

burbuja. Si la diferencia de estos valores con los valores provenientes del paso {1)es

menor a una tolerancia predeterminada (Tol, ), ir al paso 4 , si no volver al paso (2),
hasta llegar a la convergencia.

4) Se calcula la composicion de las dos fases liquidas , manteniendo fijos los
parametros de los modelos para ia prediccion de las fases liquidas. Sila diferencia
entre el valor de B calculado con el valor de B ; supuesto en el paso (1) es menor a
Tol; seguir con el procedimiento, si no ir al paso 2.

5) Se calcula S; resolviendo los balances de materia y energia para los flujos de
vapor v liquido . Si el valor de S; no converge regresar al paso (2).

6) Se calculan las composiciones de las dos fases liquidas en cada etapa . Se
calcutan los nuevos parametros de los modelos aproximados . Si la diferencia entre
los supuestos y los calculados es menor a una determinada tolerancia finalizar, si no
regresar al paso (2).

Otro algoritmo de simulacién similar al anterior fue propuesto por Ross y Seader
(1981) Ia diferencia particular entre ambos métodos, son las variables de iteracion utilizadas
por cada uno de ellos . Ross y Seader utilizaron para su algoritmo a T, %, L, y V, como
variables de iteracion. Asi mismo Ross y Seader cambiaron la utilizacion de los factores §,
por factores de amortiguamiento para la composicion de liquido.
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2.10 Columnas de Pestilacion de Crudo.

Con la aparicidn del libro de Watkins (1973) " Petroleum Refinering Distillation " , el
disefio de columnas de destilacién de crudo sentd sus bases tedricas para su desarroflo, por
otro lado, los métodos de calculo para este tipo de columnas evolucionaron a lo largo de
cuatro décadas desde ¢l modelo de Amudson (1959) hasta el modelo de Lang (1991). A
continuacién se presenta una revisién historica de los desarrollos emprendidos sobre este
tema hasta nuestros dias.

Amudson (1959) fue el prirer investigador en modelar una columna interconectada
con un agotador lateral, usando un algoritmo de punto de burbuja, este procedimiento
contempla la convergencia separada de la columna principal con los agotadores laterales,
siendo la variable de iteracion los flujos de vapor provenientes de estos ultimos.

Cechetti (1963) desarrollo el primer algoritmo de simulacion capaz de manejar la
columna de destilacion y sus agotadores laterales como una unidad, resolviéndolos
simultaineamente por el método theta de Holland. Tanto Amudson como Cechetti, no
tomaron en consideracién el analisis de la formacion de tres fases a lo largo de la columna
excepto para e} condensador.

Hess (1970) desarrolio un método de simulacién para columnas de destilacion,
tomando como base el algoritmo de Tomich. Este autor maneja el problema de la presencia
de dos fases liquidas, considerando que en la columna no se forman tres fases excepto para
el condensador, donde el agua se considera como el liquido miscible, desgraciadamente este
algoritmo es excesivamente sensible a los estimados iniciales y requiere un excesivo tiempo
de calculo para invertir el jacobiano del sistema cuando el niimero de etapas es mayor a 30,

Russel (1983) partid del método de Boston y Sullivan para desarrollar un método
para simular columnas de destilacion de crudo, al parecer manejo ¢l problema de las tres
fases de una forma similar al método presentado por Boston y Shad (1979) donde cuatro
ciclos de convergencia son construidos uno por cada variable de iteracion { Kbi, Si, B y los
parametros de los modelos locales ).

Morris {1988) realizé una investigacién comparativa entre el método presentado por
Russel y el presentado por Ishii y Otto . Su trabajo de comparacién tuvo como base la
implementacién de estos métodos en la PC. Como resultado este autor implemento el
método de Russel en el simulador HYSIM desarrollado por la empresa Hyprotec Ltd. del
Céanada , argumentando €] excesivo espacio de memoria requerido por el método de Lshii y
Otto .
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Lang (1991) partio de una combinacion de! método de descomposicion de
ecuaciones para Ja simulacion de columnas de crudo. La idea basica de este procedimiento
es la de simular partes de la unidad de destilacién por métodos diferentes. Para la
simulacién de la seccion de rectificacién de la columna principal, usa el método de Wang-
Henke (1966), mientras que la seccién de agotamiento de la columna principal y los
agotadores laterales se resuelven por medio del método de suma de flujos de Burnigham y
Otto (1967). En este algoritmo el problema de la aparicion de tres fases en la columna es
ignorado, lo cual representa una limitacion del método, ademas de las desventajas implicitas
correspondientes a los métodos de descomposicion de ecuaciones, como son los grandes
requerimientos de memoria y la poca flexibilidad para considerar especificaciones especiales.

Lopez (1991) amplio el algoritmo original de Boston y Sullivan para columnas de
destilacién de crudo . El resultado de su trabajo es el simulador Crudesim desarrollado en
fa Universidad de Oklahoma . El algoritmo empleado por Lopez es similar al creado por
Boston y Shah (1979) con la diferencia de incorporar ¢l algoritmo de Michelsen (1982)
para la determinacitn y deteccién de una segunda fase liquida.
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CAPITULO 3 MODELOS MATEMATICOS.

En este capitulo se hace una revision de los modelos matematicos que describen el
comportamiento de una columna de destilacion tipica y en particular los empleados en este
trabajo. El grupo de ecuaciones que caracterizan una columna de destilacion estan formadas
por las ecuaciones MESH ( Balance de Materia, Balance de energia, Ecuaciones de
equilibrio y ecuaciones sumatorias ) y las ecuaciones de los modelos locales para calcular de
forma aproximada los valores de el coeficiente de distribucion (Ki;) y de las entalpias de
liquido y vapor. Primeramente se presenta el modelo de etapa en equilibrio del cual se
derivan las ecuaciones MESH manejadas para este trabajo; este modelo de etapa, a
diferencia de la presentada en la seccion 2.1, considera la formacion de dos fases liquidas en
equilibrio. En seguida se presenta la forma de manejar mateméticamente la especificacion de
bombas de calor y agotadores. Parte importante de este capitulo es la presentacion de los
modelos locales para calcular los valores de K;; y los valores de las entalpias de liquido y
vapor, también se incluye el analisis de grados de libertad para el sistema y las variables que
se deben de especificar para safisfacerlo.

3.1 Ecuaciones de Disefio y Operacion de la Columna.

3.1.1 Modelo de Etapa en Equilibrio.

La figura (3.1) muestra esquematicamente el modelo de etapa que se usard en este
trabajo, la nomenclatura de todas las variables se encuentra definida en el apendice G.. La
cantidad total de liquido y vapor que salen de la etapa i esta dada por :

Ly=L +L +U, (3.1)

V.=V +W (3.2)

28



Vi

U|-1
] —
Wi
L|-1
—_— ETAPA i e
F, Q
Vs .
L
—_— ] N —
Wt U,
L

Figura 3.1 : Modelo de Etapa en Equilibrio Considerando

dos Fases Liquidas en Equlibrio
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Aunque la nomenclatura se presenta al final del trabajo es importante subrayar la
nomenclatura empleada para el manejo de dos fases liquidas L; es el flujo de la primera fase
liquida entendiéndose por primera fase aquella donde 1a fraccién de hidrocarburos es mas
alta y ;" es ¢l flujo de la segunda fase liquida donde la fraccion acuosa es mas alta. A partir
de este capitulo el superindice © indicara las variables concernientes a la segunda fase
liquida. Es importante hacer notar que la corriente lateral de liquido solo proviene de la
primera fase liquida, el subindice i-1 es usado para especificar el flujo de la etapa inmediata
superior a la etapa i mientras i+1 se usa para especificar el flujo de la etapa inmediata inferior
ala etapa i.

Tanto la temperatura como la presion se asumen iguales para las dos posibles fases
liquidas y el vapor que salen de una etapa determinada, en cambio la presién y la
temperatura de las corrientes de alimentacion que entran en determinadas etapas de la
columna no se consideran iguales a [a presién y temperatura existentes en las etapas donde
entran.

3.1.2 Esquema de la Columna y Grados de Libertad,

Una columna de destilacidn, resulta de la conjuncién de un grupo de etapas como las
mostradas en la figura (3.1) . Una unidad de destilacion atmosférica de crudo no sélo ésta
formada por la columna de fraccionamiento principal, si no también por una serie de
aditamentos que tienen la funcién de lograr el uso mas eficiente de la energia empleada en el
proceso. La figura (3.2) muestra un esquema de una unidad de destilacion atmosférica,
conformada por un fraccionador principal, un agotador lateral y una bomba de calor
(interenfriador si extrae calor del sistema) .

En el sistema expuesto en Ia figura (3.2) la columna 1 es representada por las etapas
1 al RE mientras que la columna 2 es fijada por las etapas RE+1 a N(total). En este
diagrama se puede observar las variables adicionales generadas por la existencia de
agotadores laterales, donde SSswr representa la corriente de flujo de liquido que sale de la
etapa conectada al agotador lateral, mientras Vrss representa el flujo de vapor que sale del
domo del agotador hacia la etapa de la columna principal que recibira dicho flujo. En el
caso de bombas de calor Gs representa el flujo de liquido que seré calentado o enfriado.
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Grados de Libertad

Los grados de libertad de un sistema representan el nimero de variables del proceso
que deben ser fijadas para describirlo. Es una regla general que el primer paso para modelar
matematicamente un sistema sea el desarrollo de un analisis de grados de libertad, es este
tipo de procedimiento el que e dird al investigador las variables manipulables para resolver
el modelo. Existen dos procedimientos para encontrar los grados de libertad de un proceso,
cada uno de estos métodos solo varian en la rapidez con la que se puede llegar a la
determinacion  de los grados de libertad. El primer método consiste en analizar
detalladamente cada etapa del sistema, para Ilevar a cabo este andlisis es necesario conocer
con exactitud el modelo. E} segundo método consiste en ensamblar por bloques los grados
de libertad previamente conocidos, por ejemplo para una columna de destilacién sencilla
tenemos N niimero de etapas, NC nimero de componentes, 1 condensador total (opcional) ,
una etapa de alimentacién , un reboiler y un divisor para el reflujo. Cada uno de estos
subbloques en que se ha dividido ef fraccionador, poseen un niimero previamente conocido
de variables y un nimero de ecuaciones que describen sus grados de libertad, por lo cual
solo se adicionan dichos datos para obtener los grados de libertad totales. Una revision
detallada de andlisis de grados de libertad se puede encontrar en el capitulo 6 del libro de
Henley y Seader {1981) o en el articulo de Erbar (1983} .

Los grados de libertad se obtienen por la siguiente expresién general :
Ny=N,~-N, (3.3)
donde :
Np = Gradus de libertad.
N, = Nimero total de variables .

N. = Nimero total de ecuaciones

Aplicando este procedimiento para la etapa de la figura 2.1 :

Numero de Vanables,

El nimero de variables que caracterizan una corriente de una sola fase es C+3 , para
el nimero de corrientes de la etapa expuesta en la fig 2.1, sumando el flujo de calor se tiene *

Nv = H(C+3)+1 = 7C+22 (3.4)
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Niimero de Ecuaciones.

Igualdad de presiones P
Igualdad de temperaturas V=T 3
Relaciones de Equilibrio yi=Kixi C
Balance de materia por componentes C-1
Balance de materia total I
Balance de energia 1
Sumatorias fracciones molares 7
Igualdad de fracciones molares para las salidas laterales xi=xyu C-1
Vi =Vw C-1
Total N, =4C+ 12

Por lo tanto los grados de libertad para una etapa simple es :

Np = 7C+22 - (4C+12) =3C+10 (3.3)

De forma similar se realiza el analisis de grados de libertad para diferentes tipos de
etapas, para diferentes tipos de condensadores , para divisores y para valvulas, de gsta forma
se puede catcular los grados de libertad para cualquier unidad de proceso, solo sumando los
grados de libertad de cada unidad. De esta forma los grados de libertad para una unidad de
proceso s¢ abtienen a partir de las sigutentes ecuaciones :

U

N.,= ZN,.‘U -~ N (C+3}+ N, {3.6)
U=t
NU

Np.r=ZNw_NR (3.7}

donde: Nyt nimero de variables totales para la unidad de proceso.
N.r nimero de ecuaciones totales para la unidad de proceso.
Nr numero de corrientes de interconexion redundantes
N. nidmero de unidades repetidas en ia unjdad de progeso.

sustituyendo las ecuaciones (3.6) y (3.7) en la ecuacién (3.3) el nimero de grados de
fibertad para una unidad de procesa esta dada por la siguiente expresion.

NU

ND=ZNDH—NR(C+2)+NA (3.8)

U=1
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De este modo, para una unidad de destilacion como la mostrada en la figura (3.2),
los grados de libertad se calculan de la siguiente forma

Tabla I : Grados de libertad por unidad .

etapa No.1(condensador parcial y divisor) | C+5

etapa No 2 2C+6

etapas 3 a RMF - | (RMF-3)(2C+6)

etapa RMF 3C+8

etapa SMF C+5

etapas SMF+1 a r-1 (r-SMF-1)(2C+6)

etapa r 3C+8

etapa s C+5

etapas s+1a F;-1 (F1-S-1)(2C+8)

etapa F, 2C+8

etapa Fi+1aRE -1 (RE-F,-1)(2C+6)

ctapa RE CH4

etapa TSS 2C+6

etapas TSS+1a F, (F2-TS8)(2C+6)

bomba de calor C+4

TOTAL (RMF+r-SMF-S+RE+F,-TSS8-6)(2C+6)+
16C+59
= (N-D(2C+6)+16C+59
N =2NC+6N-2C+4

Nimero de corrientes de interconexion :

columna principal y agotador
bomba de calor

rehervidor

Total

sustituyendo ambos valores en la ecuacion (3.8), los grados de libertad para una unidad de
destilacion son :

Np = 2NC+6N-2C+4-(2N-4)(C+2) = 2N+2C+12 (3.9)
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Las variables remanentes son el nimero de variables que deben especificarse para
poder resolver el problema . En el caso la columna de la figura 3.2, el numero de
especificaciones necesarias es Nsp = (2N+2C+12)-(2CH2N+9) = 3, las cuales deben ser

- elegidas de la siguientg lista. :

1: Flujo total de Destilado.

: Relacion de reflujo.

- Relacion de destilada vapor y destilado liquido.

- Servicio de enfriamiento det condensador.

- Servicio de galentamiento del rehervidor.

- Especificacion de la fraccion mol de un componente en ia corriente de fondos.
: Especificacion de la fraccion mol de un componente en la corriente de domos.

-~ ha bW

Tabla II Variables que generalmente se especifican para un separador

 Flujes de los componentes en Jas alimentaciones  fij 2C (dos alimentaciones
-Presién de las Alimentaciones Pgy i 2

| Ternperatura de las Alimentaciones T 2

:Presién de la Etapas P; N

| Calor de las- Etapas- Q: N
ENﬁmero de Etapas 3

| Presion en el Diviser de Fluje 1

;Calor de! Divisor A _ _ t

| Flujo de la bomba de calor i .
Flujo que va hacia el agotador i 1

Total 2C+2N+9
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3.1.3. Ecuaciones del Modelo.,

A continuacion se presentan las ecuaciones utilizadas en este trabajo para la
simulacién de una columna de destilacién atmosférica. Los detalles de la derivacion de todas
ellas estan dados en los apéndice A .

Balances de Materia y Energia.

A estado estacionario el balance de materia para la especie j en la etapaies :

I/i L:K;. ' VH
_.IM +(RL]. -i-EiK‘.J.RV; Z-i--f-i,—'r}l,,i —(EMK'.J -IT:‘-JIHU = f',} (310)

(et Y |

ef balance de energia esta dado por :

(Hia = H )L +(H, - B - BH)L + M, H

(22 bk |

~(M, +W)H, -UH: +EH,, +Q, =0
(3.11)

donde el parametro M; se encuentra definido en el apéndice A.
Bombas de Calor.

La consideracion de bombas de calor, afecta el balance de Materia y Energia de dos
etapas en la columna, Ia etapa de la cual sale el flujo hacia el intercambiador v la etapa que
recibe dicho flujo. Para la etapa que recibe ¢l flujo , los balances de masa y energia son
respectivamente :

LK “ L L

i (b s

v LK., .V, G,
'1,.1 + [RL-‘ + Efo,jRVi f + —'_L] lr.j - [EmK ' i][nl.; - (_—] 15.1 = fn: (3.12)

(Hoos = B YLoes + (Hoy = = BE)L. + M,

150 ]

— (M, +W)H, U, + EH,, +Q +Gyhiy = 0
(3.13)

donde Gs es el flujo de liquido que saie de la etapa s .
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Para la etapa de la cual sale el flujo hacia el intercambiador ( etapa s *)

v, LK, G .V,
~ +[RL, +EK RV ffc—:“i'L_fJ 1, - (Emfcu ﬁ)lm =7, (3.14)

(s = H)Lo 4 (Ho =i = B )L + Moy B,y — (M, + WYH, ~ Ui+ FH, +Q, - Gh =0
(3.15)

donde Gi es el flujo de liquido que sale de Ia etapa hacia el intecalentador o interenfriador,
siendo s = 1.

Agotadores Laterales.

La presencia de agotadores laterales adiciona mas etapas al modelo, ademas afecta
tres etapas mas, dos en la columna principal (la etapa de donde proviene el flujo que va hacia
el agotador y la etapa que recibe el flujo proveniente del mismo} y la etapa de domos de
cada agotador lateral existente.

Para la etapa de donde proviene el flujo que va hacia el agotador lateral (etapa SMF)
los balances de Masa y Energia son :

y LK SSv] [ 7 J
- +(RL,.+E,,K,. RV Ly St 20y L EK ML= f, (3.16)
] i L L L. N 175, L:+1 1L.j W

d 1y

(e = H)Es +(H,yy = Hi = BE )L+ M, H, - (M, +W)H, ~Up: + EH,, +0, = S5k =0
317

donde SS; es el flujo de liquido que sale de la etapa hacia el agotador.

Para la etapa del agotador lateral que recibe el flujo proveniente de la columna
principal ( etapa TSS )

v LK ] [ . ] (SS )
RL +EK, RV, -+l | E K 2, | =, = 1, (3.18)
( i L. LK J L} Lm L LM SME.f N

TN,

(Ao —Hs = B )L+ My Heyy — (M, + W)H, - U + FHy, + 0 + SSHge =0 (3.19)
donde S5 es el flujo de liquido que proviene de la etapa SMF.
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Para la etapa que recibe el flujo proveniente del agotador lateral el balance de masa y
energia esta dado por :

v, LK, . V. .
_Il,j +[Mr + EtKl.j‘RV; -+ f}.-{TJ'}IIJ - (EHIK I]]Hl.j - (ETSSKTSS,}' _L_'T‘ASE-JITSSJ = -f;.}

1.
L' LI +1 TS§

T T4,
(3.20)

(ot = H )L+ (H —Hi = I )L+ M Hyy — (M, + W)H, ~U i + EHy, + 0, + MyssH, =0
(3.21)

donde el subindice TSS indica la etapa de domos del agotador iateral del cual proviene.

Para etapas que involucran grandes flujos de calor como rehervidores,
condensadores e interenfriadores los flujos de calor son altamente dependientes de las
composiciones v de los flujos en la columna, por esta razén los balances de energia para
estas etapas son usualmente remplazados por otras expresiones de dependencia que no
incluyen la especificacién de Q;. Para el rehervidor la especificacion tipica es remplazar el
balance de energia por el flujo de fondos de la columna Para ¢l condensador el balance de
energia es reemplazado por la especificacion de la relacion de reflujo.

El uso de otro tipo de especificaciones como las usadas para remplazar el balance de
energia en las etapas afectados por intercalentadores o interenfriadores, esta limitada por el
algoritmo usado para resolver los ecuaciones MESH debido a la configuracion particular de
los sistemas matriciales generados para cada método.
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3,2 Ecuaciones para Calcular Las Propiedades Termodindmicas de los
Componentes,

E] calculo de las propiedades Termodinamicas de las especies cuya separacion por
destilacion se desea simular, representa el corazén de cualquier procedimiento de
simulacién. De la exactitud de los métodos usados para calcular los valores de Ki, y las
entalpias de liquido y vapor dependen en un 90% la obtencién de resultados apegados a la
realidad. Sin embargo son también este tipo de célculos los que consumen més de la mitad
de! tiempo de miquina usado para alcanzar la convergencia, es por ello que muchos
investigadores se han dado a la tarea de tratar de disminuir el tiempo usado para calcular las
propiedades termodinamicas, sin que por ello se pierda la precision requerida para obtener
buenos resultados en una simulacion.

Generalmente en las columnas de destilacion la fase vapor tiene un comportamiento
aproximado al ideal, excepto para altas presiones y temperaturas criogénicas. Por otro lado
las fases liquidas se desvian de Ia idealidad debido a la furerte interaccion molecular gue
poseen los liquidos, mas aiin , sistemas con muitiples fases Tiquidas, como es el caso tratado
por este trabajo, exponen grandes desviaciones de la idealidad debidas a que fa fuerza de
interaccion entre moléculas se incrementa por la interfase existente entre las fases liquidas.
El uso de los modelos rigurosos para calcular dichas desviaciones muchas veces hace
prohibitivo el implementar dichos programas en PC's , es por esta razon que muchos
simuladores comerciales como el ASPEN utilizan métodos de modelos locales para sus
algoritmo de cilculo.

3.2.1 Determinacion de los Valores de K5

Como los valores de los parametros del modelo aproximado para calcular Kij, son
calculados en el ciclo externo del algoritmo, a partir de valores de K;; obtenidos por
métodos rigurosos, en esta seccidn primero se expondra como se calculan los valores de K,
en forma rigurosa v posteriormente se explica la forma en que lo hace el modelo
aproximado.

Cdlenlo de K; de Forma Rigurosa.

Los valores de K;; son calculados teniendo como base la fugacidad de liquido y. la
fugacidad de vapor. La fugacidad de la especie j en la fase vapor en la etapa i esta dada por :

=Y, B (3.22)
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donde ¢%; es el coeficiente de fugacidad determinado por una ecuacion de estado. La
fugacidad de liquido de Ia especie j en la etapa i esta dada por

fh=xy. Sy (3.23)

donde f,%" es la fugacidad de liquido de la especie a la presién y temperatura del sistema y
1, es el coeficiente de actividad determinado por alguna correlacién empirica como la
ecuacion de Margules, UNIQUAC o la correlacion NRTL. Debido a que no existen datos
experimentales de 1a fugacidad de liquido de especies puras (£, ), se debe encontrar una
expresion que reemplace dicho termino de la ecuacion de fugacidad de liquido. Esta
expresion es la fugacidad de vapor de la especie a la presion de vapor y temperatura
deseada ( f7 ), por lo que la expresién del valor de K;; queda como :

vp
Yij _YVijJis

o x; ¢.r‘:; R

L

(3.24)

Cuando la temperatura o la presion de una etapa es mayor al punto critico de una
especie, la presion de vapor de ésta se vuelve indefinida, con lo cual no se puede calcular
£.7, en estos casos algunos autores han obtenido buenos resultados extrapolando la curva
de presion de vapor dentro de la regién critica. La correlacion de Chao-Seader es otra

alternativa para calcular f¥ .

Cdiculo de K;, a partir de modelos aproximados.

Los parimetros del modelo aproximado para los valores de Ky, utifizados en este
t-abajo son los modelos originales dados por Boston y Sullivan (1974), en los cuales la
constante de equilibrio K;; esta dada por las ecuaciones 2.11 a2.15

3.2.2 Determinacidn de los Valores de Entalpias de Liquido y Vapor.

La determinacién rigurosa de la entalpia de liquido y vapor requiere del calculo de
las fugacidades a partir de una ecuacién de estado, para lo cual se tiene la siguiente
ecuacion

(%)T V- g—gp (3.25)
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integrando la ecuacion 3.25, obtenemos en las siguientes ecuaciones ;

H, = H’ - AH, (3.26)

h =h’-An, 3.27)
donde H, y h; son las entalpias por mol de mezcla para el fiujo de vapor y liquido
respectivamente; H° h° son los entalpias de la fase liquida y vapor cuando estas se

comportan idealmente. Estas entalpias pueden ser calculadas como el promedio de las
entalpias de las especies puras que conforman la mezcla.:

NC
H' =Sy, H, (3.28)
=t
NC
B =3 x ke (3.29)
=1

Para soluciones ideales también se debe calcular la entalpia de mezclado mediante Ia
ecuacion de Gibbs-Helmholtz.

8 [ AG?
AR = -T2 ') 3.30
;' =-T a.T[ T (3.30)

donde AG ° es la energia libre de Gibbs en exceso :
AG? = RT.Iny, (3.31)

De una forma rigurosa AH; y Ah; deben ser calculadas a partir de una ecuacion de
estado. En este trabajo se calculan dichas deltas por medio de la siguiente funcién lineal :

AH=H +Cpl (T -1") (3.32)

Ah:h:,; +CP|1,.J(T: _"T;') (333)

donde h*; y H';; representan la entalpia de vapor y liquido a la temperatura de referencia
T ;CpfJ y Cp., representan el promedio de las capacidades calorificas para las mezclas

de vapor y liquido respectivamente.
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Sustituyendo 3.32,3.28 en 3.26 y 3.33, 329 en 3.27 se obtienen las entalpias de
vapor y liquido :

NC

H =Yy H-(H, +Cp{T-T") (3.34)
=1
NC .

ho=3 % by~ (b +Cp (L -T7) (3.35)

=

donde H',;, h';;,Cp"; y Cpli; son parametros estimados en el ciclo externo del algoritmo a
partir de una serie de valores de AH; y de Ah;, calculados por metodos rigurosos.

3.2.3 Ecuaciones de Eficiencia en las Etapas.

La ecuacion que determina [os valorss de K;; expresa la refacion de las
composiciones de una especie j en las fases de vapor y liquido cuando estas se¢ encuentran en
equilibrio. Sin embargo, en realidad el equilibrio entre fases dista mucho de alcanzarce en
cada etapa de una columna de destilacion real. La razén de que solo se logre una
aproximacion al estado de equilibrio se debe al mezclado imperfecto, a las resistencias de
transferencia de masa y a las pérdidas de calor que realmente existen en la columna. Es por
todo ello que [a relacion entre fases debe ser corregida, para tomar en cuenta dichos efectos.

Una de las expresiones mds tradicionales que expresan la desviacion del estado de
equilibrio es fa eficiencia de Murphree la cual estd dada para cada etapa de la columna por:

7= _____Kf t ~ Yy (3.36)
r,jxr,j _yi-l,_,l
donde el superindice k indica la fase donde se calcula la eficiencia. Aunque se logran
representaciones mas aproximadas a la realidad con ecuaciones de eficiencia para cada
especie en cada etapa de la columna, la eficiencia de Murphree para cada efapa es la mds
usada en todos los paquetes de simulacion, debido a su sencillez y a su propiedad de no
requerir datos o estimados de propiedades de transporte.
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CAPITULO 4 ALGORITMO DE SOLUCION

En este capitulo se realiza una descripcion detallada del método de cdlculo empleado
para el programa de simulacién (Torresim). La idea principal del método elegido, es
basicamente la misma que se emplea en el tradicional algoritmo de Boston y Sullivan con
algunas modificaciones que son explicadas a continuacion.

La estructura general de este algoritmo *modificado " de Boston y Sullivan fue hecha
por Ross(1979) para una columna sencilla donde se considera la formacién de dos fases
liquidas. En este trabajo se amplio la modificacién de Ross para una columna de destilacién
atmosférica considerando con ello Ia adicion de agotadores laterales y bombas de calor, asi
mismo, se cambio ¢! modelo de etapa original por el expuesto en la figura 3.1 lo cual
permitié un manejo mas eficiente de las especificaciones para una columna compleja.

El algoritmo completo se presenta en la tabla III. Los estimados iniciales de los
flujos de liquido y vapor para cada etapa de la columna se determinan de la siguiente forma ,
partiendo de la especificacién del flujo de fondos , corrientes laterales y relacién de reflujo
de la columna se calculan los perfiles de liquido y vapor considerando flujo molar constante.
Como por lo general dichos resuitados suelen representar estimados iniciales lejanos a la
solucion del problema, se resuelven con ellos la combinacion de el balance de materia y las
ecuaciones de equilibrio (ecuacién 3.10) para los flujos de liguido por especies ¢ij, con
estos valores se calculan los flujos de vapor por especies vi; y las fracciones mol promedio
de liquido y vapor . Para calcular dichos estimados se utilizan valores de K,; determinados
para una composicion promedio de las corrientes de alimentacién, a una presion y
temperatura promedio.

Segin Ross, los estimados iniciales calculados de esta forma son suficientes para
alcanzar la convergencia en pocas iteraciones ; sin embargo, para sistemas con un amplio
intervalo de puntos de burbuja , los estimados para la temperatura deben ser mejorados para
prevenir que las correlaciones que predicen las propiedades termodinamicas no sean
extrapoladas a regiones donde predicen resultados irreales. También para este tipo de
sistemas el algoritmo contempla €! mejoramiento de los estimados de la temperatura,
Hlevando a cabo algunas iteraciones del algoritmo de punto de burbuja para sistemas donde
las eficiencias de Murphree son menores que 0.1

43



Tabla ITI Resumen del Algoritmo,

1} Se estima los valores iniciales Je x*, y*, L*, V* y T*
2) Se realiza el anélisis de estabilidad de fases para cada etapa, determindndose la composicién de ambas
fases liquidas en equilibrio.
%L, L"
3) Se calculan los coeficientes de los modelos ocales para los valores de Ky y los valores de entalpia.

Koi, o, a A B,
by b B op', Copiiepy”

4) Céleulo de K5 ¥ K’y a partir de los modelos locales.
Ky=Kesoyj K=K oy
5) Se combinan las ecuaciones de balance de materia y las ecuaciones de equilibrio.

se resuelve el sistema de ecuaciones para caleular x;
se cajeulan yiy , X 55

6yDado Lyi=Li+L" v ;,, » s6 resuelve la relacién de equilibrio liquido-liquido para caicular :
Bi,x, %, L' yL"

7) Se determinan los nuevos valores de Ky, y K, a partir de (4.8) y (4.9)

8) Caleulo del nuevo perfil de la temperaturas a partir de :

B,

f=——t—
A-InK,,

9) Se caleulan los valores de las entalpias de las corrientes por medio de los modelos locales( H,, h, ") Dado
B, v los valores de las entalpias , se resuctven los balances de materia para los flyos molares de liquido (L, )
Se calculan los valores de los flujos de vapor por medio de un balance de masa total.

10) Dado ((L3-LYLG) < &

No ajusta : los valores de L; son ajustados por el método de Wegstein.

) S

aveli’,f -T'|<s, maxl?: - T,"| <& max!x,’, —x,'_;| <s,
terrina el algoritmo.

No

Ajustar las composiciones de liquido y vapor por [a ecuacién 4.11

44



Basado en los perfiles iniciales, los valores de x;j, Xij,¥ij » Li y Li", son calculados
mediante un anatisis de estabilidad previo al célculo del equilibrio liquido-liquido.

El analisis de estabilidad se realiza para cada etapa utilizando el algoritmo de Gautam
y Seider (1979), el cual estd basado en la minimizacion de la energia libre de Gibbs,
considerando la reduccién de la misma como una prueba de la existencia de tres fases en la
etapa. La ecuacion de equilibrio liquide-liquido se resuelve (Unicamente para aquellas etapas
en el que el andlisis de estabilidad ha resultado positivo ) de forma similar al equilibrio
liquido-vapor que se realiza para un flash isotérmico, por medio de la siguiente ecuacion :

% (RL, +B)1-K)xis

f(ﬂ,)=§ (L +BX2) =0 (4.1)
donde
K .
5= -
s y i (4.2),(43)

A continuacion los parametros de los modelos locales para la entalpia y los valores
de Ki; y Ki; son calculados de la forma que se desarrollo en el capitulo tres.

En el paso 4 comienza et ciclo interno del algoritmo calculando los valores de K,
K"i'j ,usando la ecuacién (2.11). E! balance de masa y las relaciones de fase, se combinan
para eliminar los flujos molares de vapor por especies vi, , a partir de esta combinacion de
ecuaciones se calculan los flujos molares de liquido por especie §; (ecuacion 3.10). Estas
ecuaciones forman normalmente una matriz tridiagonal que puede resolverse por el
algoritmo de Thomas, desgraciadamente cuando se toman en cuenta agotadores externos o
bombas de calor, se generan elementos fuera de la diagonal de la mairiz, obteniéndose una
matriz dispersa. En el programa Torresim , el algoritmo utilizado para resoiver dicho tipo
de matriz es tomade de las librerias IMSL incluidas en FORTRAN 90, las cuales resuelven
la matriz por el método numérico de Markowitz.

Una vez obtenidos los flujos de liquido y vapor por especie, las fracciones de liquido
y las fracciones molares de vapor se calculan y normalizan a través de la siguiente ecuacion
general aplicable a vy , Xy ¥ X4

ei.j
<

g,

i

- (4.4)

xu =

=

~
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- (4.5)

donde x;; representa la fraccién normatizada .

Para aquellas etapas en que estén presentes dos fases liquidas, el equilibrio liquido-
liquido es nuevamente calculado para obtener nuevos valores de la composicion de liquido
en cada fase. Los moles totales de cada especie j en la etapa i, para ambas fases liquidas
estan dados por

b, =Lx, + Lx, (4.6)

y la fraccion molar promedio esta dada por :

- ITJ,j
Xiy

S @0

Para cada etapa las nuevas composiciones para las dos fases en equilibrio son
calculadas usando nuevamente la ecuacion (4.1). La sugerencia de Ross de mantener esta
ecuacion en esta parte del algoritmo donde K®; se mantiene fija, es una de las diferencias de
su algoritmo con el método tradicional de Boston y Sullivan. Esta modificacién reduce
oscilaciones durante la iteracion del ciclo interno del algoritmo.

Dadas las nuevas composiciones de liquidos se calculan nuevamente los valores para
Ki;y K , si se considera que 7, =7, estos valores se determinan de la siguiente forma :

— 1
K =5z -
a,,.%,;
= (48)
—_ 1
K =%z -
a,'j.x,_}
= (49)

46



Si se considera la eficiencia de Murphree de la primer fase liquida diferente a la
eficiencia de la segunda fase liquida los valores de Ki;y Ki; se determinan a partir de:

T (4.10)

- ye yr,j + ya—-l_j(n: - 1)

= K, (4.11)

La determinacién de las ecuaciones anteriores representa una de las grandes ventajas
de el uso de modelos de aproximacion local, por medio de estas se logra calcular de
manera directa la temperatura de cada etapa usando la siguiente ecuacion ; eliminando ast
fa necesidad de calculos iterativos,

B
r=—t
A-InK, (4.12)

Una vez determinadas las nuevas temperaturas, las entalpias de las corrientes de
liquido y vapor se calculan usando los modelos aproximados { 3.34 y 3.35). Dados los
valores de las entalpias de las corrientes el balance de energia se resuelve para los flujos
totales L; , finalmente los flujos totales de vapor V; se determinan , a partir de un balance de
materia total comenzando por la etapa del fondo de los agotadores y de la columna
principal.

El ciclo interno del algoritmo finaliza con el chequeo del criterio de convergencia
para los flujos de liquido totales.

Si el criterio de convergencia no es satisfecho, el nuevo valor de L; es ajustado
usando e! método de Wegstein, comenzando asi nuevamente el ciclo interno de célculo.

Una vez conseguida la convergencia en el ciclo interno del algoritmo , el criterio de
convergencia para el ciclo externo se checa para las temperaturas de las etapas y para las

fracciones molares de liquido totales { x.,) . Si el criterio de convergencia no se satisface
se inicia nuevamente el algoritmo ajustando los valores de x,, a partir de la siguiente
ecuacion ;

X e—Ax+(1-A)x (4.11)

Los nuevos valores de T; , Li y Vi se determinan por sustitucién directa.
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Precisamente en los dos Gltimos pasos del algoritmo de Ross se establecen las
diferencias mas importantes, con respecto al algoritmo tradicional de Boston y Sullivan
dichas diferencias son dos :

1) El método de convergencia usado para ajustar el nuevo valor de iteracién en el
ciclo interno.
2)La variable usada para la iteracion del ciclo externo del algoritmo.

La diferencia mds significativa entre el algoritmo de Ross y el original de Boston y
Sullivan son las diferentes variables de iteracion que se utilizan en el ciclo externo del
algoritmo. Boston y Sullivan terminan su algoritmo cuando convergen los valores de los
parametros de los modelos locales, calculados al principio y al final del ciclo . Por su parte,
Ross prueba la convergencia en el ciclo externo comparando los valores de Xr; y T; al
principio y final del algoritmo. Este cambio esta apoyado en la dependencia de los valores de
los parimetros de los modelos locales con x., , Ti y en las diferencias drasticas que
exhiben dichas variables en diferentes puntos de la columna.

La ampliacién del algoritmo de Ross para el manejo de columnas de destilacion
que contienen bombas de calor y/o agotadores que se realiza en este trabajo, implico desde
el cambio de!l modelo de etapa de equilibrio hasta el uso de nuevas variables S5, y G, que
complican la forma de resolver los sistemas de ecuaciones formados por los balances de
materia por componente y los balances de energia. A continuacion se presenta el algeritmo
matematico usado para resolver dichos sistemas de ecuaciones.

Método de Solucidén de la Matriz Dispersa.

Una matriz dispersa es aquella que cuenta con un gran nimero de elementos iguales
a cero, mientras los elementos con un valor numérico se encuentran dispersos con 0 sin un
orden predeterminado. Existen dos tipos de matrices dispersas, el primero de ellos lo
conforman aquellas matrices que poseen una diagonal formada por valores diferentes de
cero, mientras que el segundo, lo conforman todos aguellos arreglos que no caen dentro del
primero.

Cuando se consideran agotadores externos y bombas de calor en una unidad de
separacion , la estructura tridiagonal de la matriz que forman los balances de materia y la
estructura diagonal superior que posee la matriz formada por los balances de energia se
pierden dando paso a la formacién de matrices dispersas. Algunos simuladores como el
desarrollado por Lopez ( 1991) utilizan el método numérico de Kubicek (1976) para
resolver dichos sistemas. En el caso de este trabajo, la solucion de las matrices dispersas son
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llevadas a cabo por un modulo externo al programa de simulacién . Las librerias IMSL del
compilador FONTRAN 90, son utilizadas, llamando Ia rutina DLSLXG cada vez que se
requiera resolver un sistema de ecuaciones que genere una matriz dispersa. La razén I6gica
para tal estrategia es aprovechar toda la gama de servicios que provee el compilador
FORTRAN 90, asi como ahorrar memoria de cilculo.

Las rutinas DLSLXG de las librerias IMSL resuelven una matriz dispersa por el
método de Markowitz , este método no es mas que un método LU modificado para manejar
adecuadamente una matriz con una gran cantidad de elementos igual a cero, a continuacion
se explica el procedimiento de clculo :

Considerando el siguiente sistema lineal de ecuaciones
Ax=b (4.12)

donde A es una matriz dispersa de n x n elementos. El manejo adecuado de una matriz
dispersa, requiere la descomposicion de ésta, en tres vectores, uno real y dos enteros ; el
vector real a( nz ), contiene todos los elementos n0-Ceros de A, mientras los dos vectores
enteros arreglo irow y arreglo icol de longitud nz. contendran el numero de renglén y el
niimero de columna que le corresponde a cada elemento de a( nz ) en la matriz A .

Ajrow(i),icol(y = a(f)....i =1........... nz (4.13)

La rutina LFTXG de las librerias IMSL usan por default la estrategia simétrica de
Markowitz para elegir los pivotes del algoritmo. El método puede ser expresado por la
siguiente ecuacion

PAQ = LU (4.14)

donde P y Q son las matrices perturbacién de los renglones y las columnas determinadas por
la estrategia de Markowitz, mientras L y U son las matrices triangular inferior y triangular
superior obtenidos por el método LU, finalmente la solucion de x se obtiene mediante las
siguientes ecuaciones

Lz=Pb (4.15)
Up=z (4.16)
x=0y (4.17)

Para sistemas de simulacion donde se generan matrices de gran magnitud los
métodos que resuelven matrices dispersas comao el método de Markowitz o el método de
Malachowski tienen la  ventaja de reducir significativamente los requerimientos de
almacenamiento comparados con los métodos convencionales LU o de eliminacidn
Gaussiana. por esta razén se prefiere su uso en este trabajo.
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CAPITULO 5 MODELOS TERMODINAMICOS.

En este capitulo se realiza una revision de los modelos termodindmicos usados en el
programa de simulacién Torresim. En principio se establecen las ecuaciones de estado con
las cuales se determina los valores de los coeficientes de distribucion K s » K" Estas
mismas ecuaciones de estado se utilizan en el analisis de estabilidad de fases y en el calculo
de la energia de Gibbs en exceso (AG®). Posteriormente se expone la correlacién que tiene
como opcidn €l simulador para llevar a cabo la caracterizacion de fracciones de petréieo.

5.1 Ecuaciones de Estado.

El coeficiente de distribucion, mal llamado constante de equilibrio, representa la
relacién con la cual un componente j se distribuye en la fase liquida y en la fase vapor
cuando estas se encuentran en equilibrio. La destilacidn mas que cualguier otra operacion
unitaria, depende fuertemente de los valores de este coeficiente, el cual determina el grado
de separacion que tendrd la mezcla a destilar. Por todo ello, el cilculo de K;; es el paso mas
importante en el proceso de simulacién de cualquier columna de destilacién, de la exactitud
de su valor dependen en gran medida la precisién de los resuitados finales .

Para mezclas de hidrocarburos las ecuaciones de estado que generan mejores
resultados son las ecuaciones de Peng-Robinson (1978) y la ecuacion de Soave Redlich-
Kwong (1972). Un estudio comparativo de todas las ecuaciones de estado existentes
realizado por investigadores de la universidad de Oklahoma, determina a la ecuacion de
Soave Redlich-Kwong (1972) como ia ecuacién de estado més flexible para manejar
adecuadamente un amplio intervalo de condiciones y componentes, con un grado de error
minimo, por esta razon esta ecuacion de estado se usa en el programa de simulacidn
desarrolfado en esta tesis. Ademés la razon principal de restringir las ecuaciones de estado
al uso de la ecuacién de Soave Redlich-Kwong para sistemas que poseen fracciones de
petroleo, es la gran cantidad de constantes o pardmetros caracteristicos de cada especie o
componente, que requieren muchas de las ecuaciones empiricas que se utilizan para calcular
los coeficientes de actividad. El uso de la ecuacién de S-R-K no solo amplia el rango de
mezclas de componentes a calcular, ademds simplifica el calculo de las K;; . A continuacién
se presenta una revision completa del método de Soave Redlich-Kwong (1972) para el
caleulo de propiedades termodindmicas :
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Solo para esta seccién el subindice i significard un componente mas de la mezcla en
vez de especificar el numero de etapa. Los valores de Kj; se calculan por medio de la
ecuacion de Soave Rdlich-Kwong (SRK) de acuerdo a la siguiente ecuacion.

K =1L 5.1

La misma ecuacién se utiliza para predecir %, y ¢ ; usando las composiciones de
liquido y vapor, para su célculo respectivo . Las ecuaciones son las siguientes :

__ R {a@)
P_V—b V(¥ +b) (52)
o]
2?2 +2(A-B-B*)-A4B=0 (5.3)

Las constantes en la ecuacién 5.2 y 5.3 son funciones de las propiedades fisicas que pueden
predecirse por las siguientes expresiones:

RZ 2
a,, = 042747 —=L (5.4)
¢
a®* =1+m,(1-T"%) (5.5)
m, = 0480 + LST4W, — 0176 (5.6)
(@a)=3.Y xxallalala*(1-k, ) .7
RT,
b= 0086641 (5.8)
£}
P
A= (GCQ)W (5.9)
B= b-‘; (5.10)
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Los valores de k;; ( Parametro de interaccion binario) se determinan a partir de un
analisis experimental . Los valores para varios pares binarios se encuentran reportados en
el libro de Walas (1985 ), estos valores se encuentran incliidos en la base de datos que
contiene ¢! programa de simulacion. Esta base de datos incluye todas las propiedades fisicas
requeridas por la ecuacién de Soave Redlich-Kwong, para 61 componentes, La relacién de
los componentes incluidos y su nimero de identificacion se presentan en la tabla IV, Para
componentes no listados en la tabla IV o para componentes hipotéticos
{pseudocomponentes) los valores de k;; se fijan por las siguientes relaciones :

Pares de Componentes k;; x 100
N; - Hidrocarburos 8
CO; - Hidrocarburos 15
H,S - Hidrocarburos 3

La ecuacion (5.3} se elige para calcular las densidades de las fases liquida y vapor.
Los vatores del coeficiente de fugacidad (¢:) para la fase liquida v la fase vapor se calculan
usando los composiciones respectivas para cada caso .

La ecuacidn es la siguiente :

ng, = %(z =D-In(z- B)-

2y xalallalal’(1-k,,)

JheiYey

% al -+ In(1+§) (5.11)
>3 xxa, alalal (1-k,,)

La entalpia de mezclado se predice a partir de la ecuacion de Soave Redlich-
Kwong, usando la siguiente definicién termodinamica :

“AH H.-H° | aP)
- H A L P8R Y 5.12
RT RT ”RTL( 27/, (5.12)
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Introduciendo la ecuacion de Soave a fa expresion anterior se obtiene :

l}?—f—:(%—%)[n[l+-§)+1—z (5.13)

n n a’a%a%m,  a¥alla’’m
ﬂ:ZZx,.xj[ 2T’ T" "2; T’ Ll1-%,) (5.14)
i=1 j=l

ei®rey ejory

1a entalpia de gas ideal de la mezcla se predice a partir de la siguiente ecuacion
NC
HS =" xH (5.15)
i=1

donde H' representa la entalpia a condiciones ideales del componente i. La entalpia de
mezcla final se determina a partir de la siguiente expresion

H, =H° - [ﬁ‘-H-—) RT
T

(5.16)

Las mismas ecuaciones se utilizan para calcular las entalpias de vapor y liquide utilizando
para cada caso las composiciones respectivas de cada fase.
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Tabla IV Relacién de Componentes Incluidos en la Base de Datos

| Hidrégeno 32. |1-Penteno

2 Metano 33. |Cis-2-penteno

3 Etano 34. | Trans-2-pentenc

4 Propano 35, |2-Metil-1-1-1-buteno
5 N-Butano 36. |3-Metil-1-1-buteno
6 Iso-Butano 37 |2-Metil-2-buteno

7 N-Pentano 38. |1-Hexeno

8 Iso-Peatano 3%. | 1-Heptenc

9 |2,2-Dimetil propano 40. |Propadieno

10 |N-Hexano 41. |1,2-Butadieno

11 | 2-Metil pentano 42. |1,3-Butadieno

12 |3-Metil pentano 43. |Ciclopentano

13 |2,2,-Dimetil butano 44. IMetilciclopentano
14 | 2.3 -Dimetil butano 45. Etilciclopentano

15 i N-Heptano 46. |Ciclohexano

16 - N-Octano 47. | Metilciclohexano
17 N-Nonano 48. | Etilciclohexano

18 N-Decano 49. {Benzeno

19 ‘' N-Undecano 50. | Tolueno

20 - N-Dodecano 51. |Etilbenzeno

21 N-Tridecano 52. |O-Xileno

22 N-Tetradecano 53. |M-Xileno

23 N-Pentadecano 54. |P-Xileno

24 N-Hexadecano 55, | Nitrdgeno

25 N-Heptadecano 56. iOxigeno

26 Eteno 57. {Monbxido de carbono
27 Propeno 58. | Didxido de carbono
28 Isobuteno 59 | Sulfuro de hidrégenc
29 [-Buteno 60. |Dibxido de Azufte
30 Cis-2-Buteno 6l. |Agua

31 Trans-2-Buteno
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5,2 Caracterizacién de Fracciones de Crudo.

El crudo es una mezcla compleja de componentes con puntos de ebullicion muy
cercanos, por lo que una separacion total es casi imposible. La destilacién de crudo se
caracteriza por la generacion de fracciones que se separan a un rango de temperatura dado,
a estas fracciones se les conocen como pseudocomponentes, a diferencia de los
componentes las propiedades fisicas de los pseudocomponentes no se encuentran en bancos
de datos por lo que deben ser calculadas mediante un procedimiento adecuado llamado
caracterizacion de fracciones de crudo.

Existen diferentes métodos de caracterizacion de los cuales se presenta a
continuacion la correlacién de Cavett . Todos los métodos de caracterizacién requieren de
un minimo de informacion requerida de cada fraccidon, como es : punto de ebullicion
promedio, gravedad especifica y peso molecular ; apartir de los cuales se generan las
siguientes propiedades fisicas, que se requieren para el calculo de Ky, , Hjj b,y y h'y:

Te : Temperatura critica,

Pc : Presion critica.

W : Factor acéntrico.

V : Volumen de liguido 2 25°C

Ha, Hb, He, Hd, : Parametros para fa capacidad calorifica de gas ideal.

Muchas veces el peso molecular de la fraccion de petrleo no se determina
experimentalmente, por lo que se calcula a partir de una correlacion tedrica como la de
Kesler (1976) o Twu (1982).

Correlacion _de Cavett

Esta correlacién es una modificacion selectiva del método propuesto por Cavett. El
procedimiento para caracterizar el pseudocomponente requiere para su inicio de la
especificacion de los siguientes datos :

- Gravedad °API
- Peso Molecular (PM)
- Punto de ebullicion promedio (TBP)

Si la temperatura critica o la presién critica son conocidas estas deberan especificarse
para no realizar los calculos para su optencion. Con los puntos de ebullicion, los grados
°API y el peso molecular, las siguientes ecuaciones del método se utilizan para obtener las
propiedades fisicas de los pseudocomponentes :
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1} Punto de ebullicion Promedio
Este se calcula a partir del promedio entre el punto de ebullicién molar (BPca) y el

punto promedio cibico de ebullicion (BP ) a partir de la siguiente ecuacion :

_BP_+BF,,

5.
5 20 (517
2} Gravedad Especifica.

La gravedad especifica de la fraccién a 60 °C se calcula a partir de [a siguiente
ecuacion:

1415

gr = W (5.18)
este valor se ajusta a 25 °C por medio de -
d,, = 0.98907 * Spgr (5.19)
3) Volumen Molar de Liguido a 25 °C
esta propiedad se calcula con la siguiente ecuacion :
V= —?—M— (5.20)

25

4) Temperatura Critica.

La temperatura critica de un pseudocomponente se calcula por :

T=a

o

tal +a,} +a, 1} +a, AT} +a AT} +a, A°T*  (521)

donde A son los grados °API de la fraccion y las constantes 2, a;, .....3s estan en la tabla
V.
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3) Presion Critica.
La presidn critica se calcula a partir de :

logP. =b, +b7T, +b,T} +b,T +b, AT, +b AT’ +

{5.22)
b AT, +b, AT
dende las constantes by ,b; by ,bs....... bs estan enlatabla V.
6) Factor Acéntrico.
El factor acéntrico (W) se calcula con la ecuacion de Edmister.
47
_3lo(F /147) (5.23)

ST (LIG-D

donde T, debe estar en grados “R.

7} Calor Latente de Vaporizacida,

El calor latente de vaporizacion a el punto normal de ebullicion se calcula con la
ecuacion de Kistia-Kowskg's (1923} .

AHV

-]

=T758+4571*logT, (5.24)

donde T, debe estar en °R.

Ef valor de AH's se ajusta a 25 °C con la ecuacion de Watson's (1943) .

T -537]"
AH, =[ - } (5.25)
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8) Constantes de Capacidad Calorifica Molar ( Cp )

Las constantes de la ecuacion cibica para determinar la capacidad calorifica de un
componente se determinan por

HA = PM(c, +C, A+, A + 0, A% +c,k + ek +c b +0,,AR) (5.26)
HB = PM(c, +c,A+cyA? +¢ A + ek + ¢,k + k) (5.27)
HC = PM(c,, +¢,,4) (5.28)
HD = PM(c,q +c,, 4) (5.29)

donde k esta dado por :

_(BP,, +4596)"
Sprg

k (5.20)

donde BPn, es el promedio del punto de ebullicidén del seudocomponente. Las constantes
Co, Ct,..... , €7 $€ encuentran en la tabla V.
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Tabla V Constantes del Método de Cavett.

768.07121
1.7133693
-1.0834003E-3
-8.9212579E-3
3.8890584E-7
5.3094920E-6
3.2711600E-8

2.8290406
9.4120109E-4
-3.0474749E-6
-2.0876110E-5
1.5184103E-9
1.1047899E-8
-4.8271598E-8
1.3949619E-10

311.30335
3.5442502
-5.2716944E-2
3.5353777E-4
43.401618
-8.9530784
3.5118581E-1
-8.186204E-1
-2.8568658E-5
1.7024654E-6
-1.4886832E-2
8.8395563E-2
4.2934713E-3
-3.0836492E-4
3.1073165E-4
-5.8323815E-8
-5.6334748E-8
9.1745019E-11
-5.9563889E-3
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CAPITULO 6 ANALISIS DE RESULTADOS

En este capitulo se resuelven una serie de problemas de destilacion utilizando para
ello e! programa de simulacién Torresim. Eil programa cuenta con una amplia variedad de
especificaciones para columnas de destilacion, entre las que se encuentran condensadores
parciales, condensadores totales y corrientes laterales de salida para flujos de liquido y de
vapor. En este programa pueden especificarse bombas de calor y agotadores laterales con
lo cual se amplia su uso para el manejo de columnas de destilacion més complejas. Mencion
especial merece la posibilidad de simular torres de destilacién atmosféricas de crudo, por lo
cual, el programa cuenta con un médulo para la caracterizacion de fracciones de crudo por
¢l método de Cavett y un mddulo para determinar fa formacion de dos fases liquidas en
cualquier etapa de la columna . A continuacién se presentan los resuitados de tres
problemas. Primero se presentan los resultados obtenidos al simular una columna
Depropanizadora con 10 componentes y 12 etapas , posteriormente se exponen los
resultados obtenidos al resolver una columna de destilacién con bomba de calor, por dltimo
se presentan los resultados que se obtienen al simular una columna de destilacion
atmosférica de crudo.

Problema 1 : Columna Depropanizadora.

Este problema de destilacion se describe en la seccién 6 del manual de el simulador
Hysim (1987) . Por otro lado, Lopez (1991} resolvié este mismo problema con el simulador
Crudesim , los resultados de este Gltimo son los que se comparan con los obtenidos con ¢l
programa Torresim. Ef depropanizador consiste de 12 etapas con un condensador parcial
cuyo flujo de la corriente de productos liquidos es igual a cero. La composicidn de la
alimentacién v un resumen de las especificaciones de la columna se presentan en la tabla
(VI). Un perfil lineal de presiones se especifica para toda la columna, introduciendo como
dnicos datos las presiones del domo y fondo de la colummna 200 y 205 psia respectivamente.
El perfil inicial estimado para las temperaturas se obtiene por medio de una interpolacidén
fineal entre dos temperaturas estimadas 40 y 200 °F para el condensador y el rehervidor de
la columna respectivamente. La alimentacién se introduce en la etapa 6 con una relacién V/F
tgual a cero.
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Tabla VI : Problema 1; Composicién de la Alimentacion y Especificaciones dela
Columna Depropanizadora

Metano 12 2332

Etano 10.5976

Propanc 8.1487

i-Butanc 8.3864

m-Butano : 7.6607

i-Pentano 6.9242

n-Pentano 5.9612

n-Hexano 4.9959

n-Heptano 3.9996

n-Octano 3.000

Condiciones de la alimentacion Temperatuta 47.2522 °F
Presion 480 psia

Especificaciones de la columna 1. Flujo de producto de Fondos  41.3
2. Relacion de Reflujo 1.0

Para el calculo de las propiedades termodinamicas se utilizo Ia ecuacion de Soave
Redlich-Kwong, tanto para calcular los valores de Ky; como para determinar el valor de

AH,,

Un resumnen de los resultados obtenidos con el programa Torresim se presenta en el
apéndice C. La comparacion entre los perfiles de flujos de liquido y de vapor obtenidos
con este programa y con Crudesim  se presentan en la figura 6.1; como puede observarse la
diferencia maxima entre ambos resultados para cada etapa de la columna es aproximada a la
unidad (0.385 % para los flujos de liquido y 0.768 % para los flujos de vapor), por lo que
puede considerarse tanto ia tendencia como los valores de los perfiles semejantes a los
reportados por Lopez (1991). La comparacién de los perfiles de temperaturas obtenidos
por ambos programas se presenta en la figura 6.2 la diferencia maxima entre ambos perfiles
para cada etapa de la columna es menor de un grado, consiguiéndose también para el perfil
de temperaturas una gran exactitud con los resultados obtenidos con Crudesim

Por otro lado, €l flujo de propano en la corriente de fondos de la columna , obtenido
en Crudesim comparado con el obtenido con el programa Torresim arroja un error del 1.2
% . las diferencias entre los resultados de ambos programas se deben al uso por parte de
Lépez (1991) de la ecuacion de Penn-Robinson para el cdleulo de todas las propiedades
termodinamicas mientras que en la simulacion realizada en este trabajo se utilizo la ecuacion
de Soave Redlich-Kwong,
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Problema 2 : Columna de Destilacion con Bomba de Calor.

Este problema es descrito en el articulo de Waggoner y Loud (1977), estos autores
introdujeron algunas modificaciones al método theta de Holland(1981) para poder manejar
satisfactoriamente la bomba de calor. Waggoner y Loud Loud (1977), resolvieron el
problema para tres diferentes flujos de la corriente de liquido que va a la bomba de calor 0,
80 y 450 lbmol/hr respectivamente, en este trabajo solo se comparan los resuitados
obtenidos con el flujo de 80lbmol/hr. La columna consiste en 20 etapas con un condensador
total que es considerado como una etapa tedrica mas incluida dentro de las 20 etapas de la
columna. La presion de la columna se considera constante, a 300 psia, para toda la
columna, El perfil inicial estimado para las temperaturas se obtiene por medio de una
interpolacion lineal entre dos temperaturas estimadas 140 y 270 °F para el condensador y el
rehervidor . La composicion y carga térmica de la alimentacion, as{ como un resumen de las
especificaciones de la columna se presentan en la tabla (VII)

El flujo de la corriente de la bomba de calor va de la etapa 16 a la etapa 5.

Tabla VII : Problema 2; Composicion de la Alimentacion y Especificaciones de la
Columna

C3 325
1-Ca 50
N-C4 50
N-C3 75

Condiciones de la| Temperatura 170.8 °F
alimentacioén Presion 300 psia
Especificaciones | 1. Flujo de productos de Fondos 171.87 Lbmol/hr

2. Relacion de Reflujo 1.22

3. Flujo de la Bomba de Calor.  80.24 Lbmol‘hr
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Para determinar la solucion de este problema el programa Torresim, calcula los
valores de K;j, v los valores de AH utilizando 1z ecuacién de Soave Redlich-Kwong. Por su
parte Waggoner y Lound Loud (1977), utilizan expresiones polinomiales empiricas para
determinar estos valores para cada componente, por lo cual, es de esperarse diferencias
importantes entre ambos resultados debidas a esta discrepancia,

La comparacién de los perfiles de los flujos de liquido y de vapor para cada etapa de
la columna obtenidos por Waggoner y Lound Loud (1977), y por el programa Torresim se
presentan en la figura 6.3 . Como puede observarse la tendencia entre ambos resultados es
la misma, por otra parte , el error promedio entre ambos perfiles no es mayor al 1% para
todas las etapas. Los perfiles de temperatura obtenidos con_ambos programas se presentan
en la figura 6.4, en esta grafica podemos observar que la tendencia de ambos perfiles es la
misma , sin embargo, pequefias desviaciones entre ambos valores se presentan como
resultado de los diferentes modelos utilizados para calcular las propiedades termodindmicas.
El resuitado mas importante de esta simulacién es fa validacion del manejo apropiado de
bombas de calor por parte de el programa Torresim .

En la figura 6.3 se puede observar el peculiar perfil de flujos que se obtiene cuando
se consideran dentro de las especificaciones de una columna bombas de calor, también se
puede observar que ambos resultados son similares .Un resumen de los resultados numéricos
dela simulacién de este problema se presenta en el apéndice D de esta tesis.
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Problema 3 : Columna de Destilacion Atmosférica de Crude

La simulacién de una unidad de destilacion de crudo incrementa la dificultad de
caleulo, de convergencia y de obtener resultados aproximados a los reporctados en literatura,
Esta dificultad se incrementa a un mas 2l llevar a cabo la simulacitn de yna columpa de
destilacion, de crudo real . ba simulacién de Iz columna, comercial dg destilacion de_grudo
Exxon fue realizada en un principio por Cecehetti (1963), la configuracion de esta columna
se presenta en ia fgura 65. Esta consiste de una unidad de destilacién de 36,700
barrileg/dia -con -cuatro -agotadores laterales y -una bomba de calor. La presion en el
condensador, parcial es de 23.1 psia y su caida de presion es de 2.1 psia, La Gaida de
presion en el restq de la columna se considera de 4.2 psia. El perfil inicial estimado para
las temperaturas se qbtiene por media de una interpolagién lineal entre dos temperafuras
estimadas 140 y 270 °F para el condensador y el reboiler de la columna respectivamente.
De la misma forma se estiman las temperaturas de los domas y de los fondos de los
agotadores . La alimentacién de crudo se introduce en la etapa 34 con una carga térmica
de 56,000 Btw/lbmol.

Para obtener un acercamjento tazonable entre los resultados caleylados por una
simulacion y las condiciones actuales de la columna, Cecchetti(l 963) presentd el concepto
de "columpa tedrica analoga” la cual se define como una columgna semejante a la regl, la
cual posee un numero de etapas de equilibrio entre cada corriente de salida lateral, con la
finalidad de obtener para las corrientes de producto las mismas caracteristicas que las
corrientes de salida faterales de la columna real .

Varios han sido los autores que han resueltp este problema por diferentes metodos
. Cecchetti (1963) resolvié este problema utilizando el método theta de Holland(1981) , 8in
embargo, més tarde Hess et al. (1977) descubrié que este tipa de métedo generalmente
falla para este tipo de columnas y propuso un método llamado "multi theta". Ambos
autores cambian las especificaciones originales de la columna y seleccionan, la entalpia de
la alimentacién como un punto fijo, sin embargo, ninguno de los dos autores explica si el
valor de la entalpia cumple con las especificaciones de presién y temperatura de la
alimentacion de Ia columna. Hsie (1989) resolvio este problema por un método de
relaxacion, utilizando las mismas especificaciones de Hess (1977) . Sin embargo, todgs los
autores anterioies resolvieron el problema utilizando expresiones empiricas para caleular
las Ki; y las entalpias dg las corrientes. Lopez (1991) resolvio este problema, utilizando un
método modificado de Boston y Sullivan con el método de Broyden como método de
convergencia. Ademas, Lopez (1991) utiliza un paquete termodinpamico basado en la
ecuacion de estado de Penn-Robinson para cafcular los valores de Ki;y los valores de las
entalpias. Por todo ello, la solucién reportada por este Gltimo autor s la que se compara
con los resultados obtenidos con el programa de simulacidon Torresim.
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Lopez (1991), cambia la configuracién original de la columna, al considerar un
calentador en la corriente de alimentacion de crudo con el fin de satisfacer el flujo de la
corriente de productos de fondos de la columna principal , es por esta misma razon que
Hess y Hsie le dan un valor fijo a la entalpia de la alimentacién . El flujo de salida de
productos de fondos para la version de Cecchetti (1963) es de 600 Ibmol/hr, mientras que
778.86lbmol/hr se maneja en el articulo de Hess, en el trabajo de Lopez (1991) se elige un
valor de 770 Ibmol/hr | es este ultimo valor el que se maneja para la simulacion de este
trabajo.

La columna teérica aniloga manejada por Lopez (1991) se presenta en la figura
6.6. Esta consiste de 37 etapas con un condensador parcial a diferencia de las 53 etapas
de la columna de crudo real . Las especificaciones de la columna analoga se presenta en la
tabla (VILD). Un total de 30 componentes donde 24 son pseudocomponentes se utilizan. Los
detalles de la caracterizacion del crudo se incluyen en el apéndice E .

Tabla VIII Especificaciones de la Columna Aniloga

Etapa 27 33 35 37 28

Temperatura (°F) 637 574 574 574 574
Presion (psid) 204 125 125 125 125
Flujo Moiar (lbmol/hry [2203.2  {6.94 26.8 15.8 66.0

1.Flujo de la corriente de vapor proveniente del condensador parcial 203.83 Lbmol/hr
2. Relacidn de reflujo 23.8153

3. Flujo de productos de el agotador No. 1 294.0 Lbmol/hr

4. Servicio de enfriamiento de la bomba de calor -0.181 E+8 Btu/hr

5. Flujo de Ia bomba de cafor.  823.0 Lbmol/hr

6. Flujo de productos de el agotador No.2 122.0 Lbmoi/hr

7. Flujo de productos de el agotador No.3 328.0 Lbmol/hr

8. Flujo de productos de el agotador No. 4 107 Lbmol/hr

9. Flujo de productos de el fraccionador principal. 770.0 Lbmol/hr

Consideracion de una corriente de salida lateral en la etapa 1
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En la figura 6.8 se presenta la comparacion de los flujos de liquido y vapor
obtenidos por el programa y los resultados obtenidos por Crudesim. Nuevamente se
observan tendencias similares entre ambos resultados, sin embargo se presentan variaciones
entre algunos valores de las etapas, estas diferencias pueden ser resultado de los diferentes
modelos utilizados entre ambos programas para obtener la caracterizacion del crudo; en el
programa Torresim se utiliza el método de Cavett, mientras ef simulador Crudesim obtiene
dichos datos por el método de Kesler y Lee (1976). La comparacion de los perfiles de
temperatura se presenta en la figura 6.9, se pueden observar diferencias en algunas
temperaturas de las etapas.,, la fuente principal de las diferencias en los resultados
presentados por ambos programas se generan, en su mayoria, en la determinacion de las
propiedades fisicas para las fracciones del crudo. Atn asi el error generado entre ambos
juegos de datos es minimo. Para los flujos molares de liquido el error promedio entre ambos
perfiles es del 0.089 % , para los flujos molares de vapor el error promedio para todas las
etapas es del 0.1815 % , finalmente el error promedio para el perfil de temperaturas es de
0.3371% respecto a los valores reportados por Lopez (1991).
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CAPITULO 7 CONCLUSIONES.

El programa Torresim posee la flexibilidad de cambiar de especificaciones y
configuraciones para simular desde columnas sencillas hasta columnas de destilacion
atmosféricas de crudo, puede manejar un maximo de 35 compenentes y columnas con un
maximo de 45 etapas. Ventajas importantes de este programa son la inclusion, en el mismo,
de dos modulos que permiten caracterizar fracciones de crudo y determinar la existencia de
dos fases liquidas en cualquier etapa de la columna. Una ventaja adicional de este programa
es la anexion de una base de datos con 61 componentes,

En este trabajo se amplio e! algoritmo de calculo presentado por Ross (1979) para
columnas de destilacion simples a columnas complejas que pueden destilar mezclas que
contengan algiin tipo de crudo, La eleccion del algoritmo de modelos locales para la
realizacion de este trabajo, esta basada en el ahorro de tiempo y memoria.

Las siguientes conclusiones se derivan de la investigacion realizada en este trabajo :

1) La validacién del programa se llevo a cabo con tres problemas de diferente grado
de dificuitad, comenzando por un fraccionador simple hasta una columna de destilacion de
crudo. La validacion se lleva a cabo comparando los resultados obtenidos con los
reportados en literatura, obteniéndose errores pequedios entre ambos resultados con lo cual
queda validado el programa de simulacién desarrollado en esta tesis.

2) Como una derivacion de la conclusion nimero uno ; se puede afirmar que la
eleccion  de la ecuacion de Soave Redlich-Kwong o la ecuacién de Peng-Robinson para €l
célculo de las propiedades termodinamicas, no influye significativamente en los resultados
obtenidos para los problemas de destilacion de hidrocarburos.

3) Una ventaja importante del algoritmo de Boston y Sullivan y de sus derivaciones
es su capacidad de incorporar una amplia variedad de especificaciones para columnas de
destilacion, incluyendo agotadores y bombas de calor. La incorporacion de estas dos
especificaciones introduce dos nuevas variables que se incorporan satisfactoriamente al
algoritmo principal.

4) Fl algoritmo empleado en este trabajo no necesariamente requiere de buenos

estimados iniciales para llegar a la solucion, sin embargo, si se presenta una diferencia en
relacién  a los estimados para el perfil de flujos y para el perfil de temperaturas. Los
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estimados para los flujos molares son menos susceptibles a valores alejados de la solucion,
mientras los estimados para el perfil de temperaturas requieren de un mayor acercamiento a
esta . La rigurosidad para los estimados iniciales de temperatura varian proporcionalmente al
nimero y complejidad de los componentes incfuidos en la mezcla que se desea destilar. La
razon para esto, es la fuerte dependencia de los valores de K;; con la temperatura.

Un trabajo de programacion nunca termina, una de sus caracteristicas principales es
la opcién que presenta cada programa de ser mejorado o adicionar mas modulos para
resolver un problema mayor. Por lo tanto, no se pueden dejar de mencionar al final de este
trabajo las mejoras que se pueden realizar al programa .

La principal mejora.que puede realizarse al programa Torresim, consiste en la
creacion de un médulo mds, que realice la determinacién de las fracciones de crudo a partir
de las curvas TBP ; con lo cual, el usuario s6lo se concreta en proporcionar dicha curva, en
lugar de proporcionar las fracciones, su punto de ebullicion normal, su peso motecular y los
grados "API de cada fraccion.

Aunque, el programa Torresim cumple con las caracteristicas que requiere cualquier
programa de simulacién no se puede pasar por alto, el gran uso que tienen en la actualidad
los programas realizados en lenguajes visuales, que permiten al usuario interactuar mas
facilmente con el software. La extension de este trabajo a un lenguaje de programacion que
permita dichos avances, no solo incrementaria la sencillez de manejo del programa, sino
ademés permitiria la visualizacién grafica de los resultados obtenidos, con lo cual el usuario
realizara un mejor y mas rapido analisis.
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APENDICE A Ecuaciones del Modelo.

Balance de Masa
Etapa Simple.

Todas las ecuaciones del balance de materia y energia derivadas de este trabajo estan
relacionadas con el modelo de etapa que se expone en la figura (3.1 ). En este programa los
balances de materia y las relaciones de fases se combinan para obtener los flujos molares de
liquido por especie. Para una etapa simple la combinacion de dichas ecuaciones genera la
siguiente ecuacion.

ai,; ll—].j +bi.} ll,] +ci,j11+l.j = di._f (1)

La derivacion de los coeficientes a;;, bi; y ¢;j para esta ecuacion parten del siguiente

balance de materia.

v, ¥y, L AU b = = 2)
W U, )
Vis (1 +?,_) * l'--' [1 ¥ TJJ - lﬂ—!,) Vi, t IJ-J' = fu &)
Introduciendo la expresién del equilibrio liquido-liquido para eliminar I';;
. (K, L
Fo=| ==, 4
" [Ki,; LI J " ( )
IIJ = Kaﬂﬁi’r‘,) (5)
donde
X,
kP = _K_j (©)
L,
p=7* @
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ESTA TESIS NO DEBE
SAIR DE LA BISLGTECA

sustituyendo la expresion 5 en la ecuacion 3 :
#, U,
o (RANN (BT LA

Para eliminar los flujos molares por componente de vapor se usa la definicién de la
eficiencia de etapa de Murphree

VEK,,
v, =——*1, )

sustituyendo la ecuacion (9) en (8)

RKEI‘K!J Ea-i-iKH-l; _
li.J +RLIIIJ - Ii— i+| W ﬂ! 1.4 1; f;,; (10)
LJ LH‘[,}

rearreglando :

: E KoV
-li-!,j +[RLI +__'_—i-_—+ﬁrKlD;]I (_IJJTJ_-L] e+l f = .fi,_r (1 1)

T+l
donde :
RL =1+=% (12)

RV, =1+t (13)
Por lo tanto, los valores de los coeficientes para la ecuacién (1) son :

a,=-1 " (14)

EX, VRV,
b:,j' =(RL5 ——i'""_—"l'ﬁ KD) (15)
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K, V.
> =[——-———”"’L - ]1 (16)

i+t
d;=f,; a7

Los coeficientes @, byj, ¢i, y dij , forman para un fraccionador simple, una matriz
tridiagonal, sin embargo, para etapas especiales como el rehervidor, el condensador y
aquellas etapas afectadas por entradas o salidas de agotadores laterales y bombas de calor,
estos coeficientes pueden variar © €n SU €as0 nuUEVOS coeficientes pueden aparecer en el
balance.

1) Rehervidor.

Para el rehervidor se tienen las siguientes restricciones : v = 0y V., = 0con las
cuales se obteniendose la siguiente ecuacion :

EiK;_erRVi D
_li—l,l + RL‘ +—-T—+ﬁ’K'.I IIJ =f'-l (18)

1

2) Condensador Total.

Si la columna posee un condensador total las ecuaciones que representan el balance
de masa, estan afectadas por la siguiente restricciones

ViJ=0
!i-lJ =0

quedando la expresion general de la siguiente forma.

E,. KV

(RL.+B.KD )., —[a-—L———]f = 1. (19)

i+1
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3} Condensador Parcial.

Para un condensador parcial k.i;=0 , por lo que la expresién general sera Ja misma
ecuacion (1), pero en este caso by estara dada por todos sus términos.

EJKI V,er, EH K’l V;+

(] (2l

4) Etapas con Bombas de Calor.

La presencia de bombas de calor afecta a dos etapas de la columna, la etapa de
donde sale el flujo hacia el intercambiador y la etapa que recibe el flujo del intercambiador.
La figura (3.2 ) expone el modelo que se seguira en la derivacion de las ecuaciones de los

balances de masa y energia.

a) Etapa de donde sale el flujo hacia el intercambiador (etapa “s“)

El balance de materia esta dado por la siguiente ecuacion :

W ) I,
vi.} [] +?L) + Ii.}[i +%] - Il—l.} - vH-I,j + If.j' +Gr IL = f:_j (21)

1 l

usando ef misnio procedimiento descrito anteriormente, el balance de masa y las relaciones
de equilibrio queda como :

EK_V.RV, G Ep K Ve
-"r-l.J + (RLI +#%-F +ﬁaK|‘,Dj +f—][i._, _[_"'_IL-IJ__!-JIH!.; = .f:‘,; (22)
b) Etapa que recibe el flujo proveniente de la bomba de calor
El balance de materia inicial para esta etapa esta dado por :
¥, u, ok
vu(l + -V—J + 1,.,,(1 + 1—] -1, =V, +h, = Gs i’- = £, (23)
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procediendo de la misma forma

EX, VRV, B Koo G
-, +[RL,. +——————1 +ﬁrx;’:]1,_1 —(_"—LJE""'L_“L)I; s '('L—S)lsd =f, @9
'S

T 141

para este caso los coeficientes de la ecuacion (1) son los mismos pero se genera umn nuevo
coeficiente (e;;) , que contiene el termino Gs

5) Agotadores Laterajes.

Como se ifustra en la figura (3.2 ) la presencia de agotadores laterales modifica 3
etapas de la columna, la etapa de donde proviene el flujo que va hacia el agotador lateral, la
etapa que recibe el flujo que proviene del agotador lateral y la etapa de domos del agotador
lateral. .

a) Etapa de donde proviene ¢! flujo que va hacia el agotador latera] (etapa SMF)
El balance de masa inicial para dicha etapa esta dado por :

V..J(l * %/1.) ha (} +%+%S-L) s Ve, ¥, 71, @3)

siguiendo el mismo procedimiento para i = SMF tenemos :

EX, VRV E, KV
o+ B S (Bl g, o

1+1

¢) Etapa de domos del agotador lateral (etapa TS3).

El balance de masa inicial para esta etapa es siguiente :

) .
(13’?] +1.,,(1*"%) =SS 7= Ve, iy = @7
i S

donde i =TSS
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para este caso

EX VR, B K o
[ -1, (RL + i; +ﬁinler,j (—_IJE;I_J‘__)I:H.} -
S8
[LM]IM) =.f:.j (28)
SMF

Para esta etapa el coeficiente a;; de la ecuacion (1) es igual a cero mientras que b,c
y d se mantienen sin cambio y un nuevo coeficiente g;; esta dado para el flujo proveniente
de [a etapa SMF .

b)Etapa que recibe el fluio que proviene del agotador lateral

El balance de materia para esta etapa esta dado por :

A 74 .
(1+ VJ +1/ ( Li) “hy Ve, Yy Vs, = /i, 29)

i T

procediendo como anteriormente tenemos

EK, VRV, £, KV
-Ii-1.1+(RL|+—_'"$i-:-l-'— ﬂn ”) [_-‘:ILL-LL_III—]]:H,;_

1 i+l

E K.V
[M]Im.; =/, (30)

LTSS
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Balance de Energia.

El balance de energia es resuelto para obtener los flujos molares de liquido para la
primera fase liquida L; . Cuando no existen bombas de calor ni agotadores laterales, la
ecuacion caracteristica del balance de energia para una etapa simple esta dada por :

L h. +V, H

#1440 -(V. +st)H; _'(Li +Ur)hr + F:Hfa +Q. "L:h: =0 3D

Cuando no existen bombas de calor ni agotadores laterales el grupo de ecuaciones
come la ecuacion (31), forman una matriz de diagonal inferior, sin embargo nuevos
términos o la variacion de alguno de los coeficientes aparecen cuando se toman en cuenta
dichos aditamentos extra de la columna de destilacién. Existen ademas diferentes formas de
manejar la ecuacion (31) en funcion de los flujos de liquido, una de ellas es la de manejar las
corrientes laterales como un valor constante, es decir, su valor es constante durante todo el
caleulo del algoritmo principal y otra forma es aquella en la cual se mangjan como funcién
de los flujos de liquido y vapor correspondientes a la etapa de la que provienen , es decir

Ur = Li(RL:‘ - 1) (32) PV; = V-(RVa _1) (33)

En las ecuaciones anteriores, RL; y RV; permanecen fijas en ambos ciclos del
algoritmo principal. Esta diferencia que se da en la forma de manejar la ecuacion (31), no
se presenta en el balance de masa, este balance se realiza para cada componente, en cambio
el balance de energia se usa para obtener flujos totales. De cualquier modo, el algoritmo solo
maneja las corrientes de salida laterales como valores constantes por lo cual no es
necesario manejar la definicion de RL; y RV; para especificar estas corrientes.

Etapa Simple,

Para arreglar la ecuacion (31 ) en funcién de L; se tiene que eliminar L' y Viv , para la
primer variable se tiene [a relacion expresada en la ecuacion (7).

Sin embargo, encontrar una relacién entre L; y V; no es tan sencillo debido a fa fuerte
funcionalidad que poseen estas dos variables. Para resolver el problema se realiza un balance
de masa total por bloques de la columna. Cada blogque comienza en Ja etapa de fondos y
termina en {a etapa de donde sale el flujo V; que se quiere relacionar con su flujo de Liquido,
como se muestra en 1a figura (A.1).

Por giemplo, para un bloque que no tiene bombas de calor ni agotadores laterales se
tiente el siguiente balance :
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V—L,_|=</:,(Frwi—UrB) (34)

|
k=1

donde B es el flujo de productos de fondos.

rearreglando
Vi-L =M, Gs)
V=M, +L, 36)

donde M; representa la diferencia entre los flujos de liquido y vapor que se cruzan al entrar y
salir de la etapa i.

Para columnas con bombas de calor o agotadores laterales, figura A.1:
V=L, = Y (F, ~W, ~U, ~B- 88, -G, +G*s +V 1) (37
k=1

donde Gy es el flujo que sale de la etapa k hacia una bomba de calor, mientras G
- representa el flujo de liquido que entra ¢n la etapa k proveniente de la etapa s. SS x esel
flujo de liquido que va hacia un agotador lateral proveniente de la etapa k. Verss es el
flujo de vapor que entra en la etapa k proveniente de la etapa TSS de un agotador extemo:

sustituyendo Ia ecuacion (7) y (36) en (31) se obtiene la siguiente expresion del balance de
energia :

Ll’ lh +( i+l +L) i+l (M +Li—| +WI)H] _(Ll +Ul)ht +F:Hf; +Qa “Llﬂ‘h: = O
(38)

rearreglando se obtiene :

(hid —Hi)Li-l + ([{r h ﬁ:hf )L = :HAIM + MHI +W:‘T{: +U,h, '"EHfu _Qn
(39)
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Rehervidor.

Para un rehervidor V ;. = 0 con lo cual tenemos.

(hl-l - 111)‘!’!—! +{—ha -ﬂ.‘hi-)L, = +MrHi +MHJ‘ +U:hi - F.H.fr "Qa

(40)
Condepsador Total,
Para un condensador total V; =0y L ¢ = 0 por lo cual se obtiene .
(Hm - hr' "ﬂih:)[ﬁ = _Mn-lHiﬂ +Un —P;Hfi _Q.‘
4h)
Condensador Parcial,
Cuando se especifica un condensador parcial Li,=0
(Hm -h, “ﬂ:h;)lﬁ = —Mi+lHi+l + MiHi +W:Hr +UR -F;H.fr -0
(42)

Bombas de Calor

a) etapa que recibe el flujo proveniente de la bomba de calor.

Para la etapa que recibe ¢l flujo se adiciona un nuevo termino representado por el
flujo de entrada Gs por lo que el balance de energia quedan de la siguiente forma:

(ha—'l - H:)Lf-l +(Hm "h.' -ﬁihl‘.)Li = _MmHm +M}{x '*'I’V:H: +U;h|’ - F;HL - Q; “G.s'hx
(43}

b) etapa de donde proviene el flujo que va a la bomba de calor (etapa s ).

Al contrario de la etapa anterior en esta el termino adicional sera el flujo que sale
hacia fa bomba de calo, representado por G; donde i =s.

(o= H)Ly +(Hy ~ b - BRL, = M, Hy + MH +WH, +Uh ~FHf, -0 +Gh,
(44)
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Agotadores laterales.

Cuando se consideran agotadores laterales en el balance de energia, las variables
adicionales que se agregan a la ecuacion del balance son S8, ( el flujo que va al agotador
lateral donde x = SMF es el numero de etapa del cual proviene ) y Vrss (flujo de vapor
proveniente de la etapa de domos del agotadori = Tss).

a) etapa de donde proviene el flujo que va hacia un agotador lateral (etapa SMF).

(ha-l - }l: )L._i + (lq;_n - h,- ﬂﬁihf- )Ll =M H

i+ el

+MH +W.H +Uh - FHf -0 +SSh
(45)

b) etapa de domos de un agotador [ateral (etapa TSS).

(]{n-l ‘-ki “ﬁ,}i“:)L‘ = -MHI{HI +MrfI£ +W€Hi +Uihi _.F:H.fi _Ql - SSWhM
(46)

¢) etapa que recibe el flujo de vapor proveniente de un agotador externo.
Gy ~HIL  +(Hyy ~h B = -M H + MH +WH +Uh — FHf =0 ~ My Hg

(47)
Especificaciones Especiales,

El balance de energia para ei rehervidor y el condensador, ecuaciones 41, 40, y 42
pueden ser remplazadas por las refaciones que involucran a la relacién de reflujo (R) y el
flujo de productos de fondas ( B) de la siguiente manera :
para ¢l rehervidor la ecuacion (40) se reemplaza por la siguiente refacion :

LRE = BR Ei R.E =Numnero de etapa de fondos
para el condensador la ecuacion (41 o 42 ) se reemplaza por la siguiente expresion
LCO =R*WLI CQ = Nuttiero de etapa d¢ domos

La fijacion de B para el rehervidor y R para el condensador, son preferibles a la
especificacién de los servicios de calentamiento y enfriamiento respectivos, debido a la
simplificacion algebraica y numérica obtenida con expresiones mas sencillas que pueden

manejarse mas facilmente. De cualquier manera en el programa de simufacién es posible
manejar ambas especificaciones.
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APENDICE B EQUILIBRIO LIGUIDO-LIQUIDO.

Las ecuaciones que expresan la relacion que existe entre [as composiciones de las
dos fases liquidas se deriva del balance de materia totai :

Lixi; = (L, +U)x”+l.,x,j 1)
Lo=L+U+1 @
y la relacion de equilibrio :

xl:,j = Kr,o_;xl'.j (3)

combinando Ias tres ecuaciones para obtener una funcionalidad de x;; y X ;; se obtienen.

(RL, + B,)x.,
= G @
i l i
sinilarmente para la composicida de la fase rica en agua
K2 (RL, +B,)%:
_ 7t B)x., )

x, =
7 (RL+BKD)

sumando las fracciones mol para cada fase liquida :

Se,= Zx., ©)

1=

Z(x,, %) )

sustitayendo (4) y (5) en (7) y dividiendo ambos términos por (1+f:) se obtiene [a relacién
de equifibrio liquido-liquido.
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2 (RL, + B - K550,

& WL +BKD) &

una vez que la ecuacién (9) se resuelve para f; las otras variables se calculan a partir de las
siguientes ecuaciones :

L;

LR, uo

L:' =ﬁiLf an
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Problema 1 : Columna Depropanizadora. (1100 Btw/bmol)

APENDICE C

Tabla C1 ; Resultados de la Simulacion.

1 30.600000 |30.597500 |484.038600 . .
2 |31.183850 {61.207560 |525.186200 1200.45 ;00 0.0
3 [30.054850 |61.791740 )540.254100 120091 [0.0 0.0
4 |28.402310 |60.662360 |551.471900 1201.36 0.0 0.0
s 25092160 |59.008820 |563.432600 |201.82 [0.0 0.0
6 103.675100( 55.697530 |585.143000 (202.27 [0.0 71.91
7 119.715400 [ 62.370020 |626.956800 |202.73 |0.0 0.0
8 125.363600 1 78.407350 |} 644.146500 {203.18 10.0 00
9 127.538800 | 84.054560 |655.663000 [203.64 0.0 0.0
10 1127.14350086.229930 |666.730800 |204.09 |0.0 0.0
11 [121.636700|85.835510 {682.004300 [204.55 (0.0 0.0
12 [41.300000 (80.330080 |712.892900 }205.00 |0.72041 X10° 0.0
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Tabla C2 : Reporte de Productos.

.00000

(.0000

CH4 .40013 12.2439

C2H6 34642 10.6004 00011 0.00454
C3H8 23882 7.30789 .02036 0.84086
1-C4H10 .01293 0.3956 19335 7.98535
N-C4H10 00169 0.05171 18412 7.60415
[-C5H12 .00001 3.06E-4 16735 6.91981
N-C5H12 .00000 £.0000 .14425 5.95752
N-CoHi4 .00000 0.0000 .12039 4,99275
N-C7THi6 .00000 0.0000 .09678 3.99700
N-C8H18 .00000 0.0000 .07259 2.99786
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APENDICE D

Problema 2 : Columna de Destilacion con Bomba de Calor.

Tabla Dt: Resultados de la Simulacién (2660 Btu/lbmol)

1 |400.318600 |0.00000E+00 | 599.798000 300 -0.36875X10

2 1389.603200 |728.448500 |604.509500 |300 0.0

3 {379.131300 |717.723100 1609.122500 |300 0.0

4 1367.352600 |707.247800 |613 673200 1300 0.0

5 1444.454600 |695.470900 |618.449700 {300 0.0

6 |442.662000 [692.342800 |618.815900 |300 0.0

7 1439.392100 |650.558200 [619.439600 |300 0.0

8§ [433.406200 |687.295700 |620.564100 ]300 0.0

9 1422.791300 ;681317100 |622.631000 1300 0.0

10 [899.572600 |670.711800 |626.368800 |300 0.0

11 {898.839000 {647.484800 [626.812300¢ [300 0.0

12 |897.612200 |646.739300 | 627.572900 |300 0.0

13 |895.609900 |645.498400 |628.870900 300 0.0

14 1892.431200 {643.478800 [631.063800 (300 0.0

15 [887.557900 [640.285700 1634.719400 |300 0.0

16 ]800.142000 }635.405400 |640.705100 |300 0.0

17 1791.178500 [628.241800 1650.288300 |300 0.0

18 |780.727400 [619.316600 1663.797200 | 300 0.0

19 {773.005900 [508.940700 |682.075500 |300 0.0 .
20 [171.870000 |601.315400 |704.939600 |300 0.39302X10° {0.0

Tabla D2: Reporte de Productos.

C3H82 91636 366.8189 .14022 4.10381

I-C4H10 05525 22.11657 .18565 31.91320
N-C4H10 02724 10.90417 .23926 41.12879
N-C5H12 00116 0.464348 43487 74.75415
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APENDICE E

Problema 3 : Columna de Destilacion Atmosferica de Crudo ( Exxon )

Tabla E1 : Caracterizacion del Crudo.

- - 3.31E-01

- - - 1,47E-02

- - . 1.73E-02

N-C4 - - - 1.99E-02
N-C5 - - - 4,34E-02
H20 - - - 1.20E-01
FRAC1 150 73.67 86.37 3.31E-02
FRAC2 190 66.11 97.86 2.89E-02
FRAC3 210 §2.86| 103.7 2.87E-02
FRAC4 240 58.74 112.6 3.44E-02
FRACS 260 £6.35 118.88 3.43E-02
FRACS 300.73 52.61 132.15 3.92E-02
FRAC7 340 48.34] 145.05 3.86E-02
FRACS 370.17 455 155.58 2.61E-02
FRACY 400 43.01 166.58 2.26E-02
FRAC10 430.18 40.6 178.25 3.01E-02
FRAC11 460.18 38.5 190.53 2.71E-02
FRAC12 497.2 36.4 206.79 3.87E-02
FRAC13 534.83 343 224.1 3.81E-02
FRAC14 580 3242 246.54 3.15E-02
FRAC15 620 30.11 267.22 2.99E-02
FRAC16 675 27.5 297.18 5.93E-02
FRAC17 750 25.17 342.14 §.14E-02
FRAC18 825 22.31 388.62 4,47E-02
FRAC19 200 20.72 439.79 3.80E-02
IFRAC20 1000 19.17 512.94 3.23E-02
FRAC21 1100 16.52 584.92 2.28E-02
FRAC2Z 1200 11.32 643.5 2.80E-02
FRAC23 1300 -3.69 740 1.38E-02
FRAC24 1400 -20.95 800 1,32E-02
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Tabla E2 :Resultados de Ia Simulacién

1 3253.82700 185.304800 592.643200 23.1 0.000 0.5107E+8
2 3331.02000 3962.61000 644.534200 252 0.060 0.000
3 3290.17800 4027.70700 669.593400 25.36 0.000 0.000
4 3192.20200 3986.86500 687.355700 25.52 0.000 0.000
3 3043.20%00 3888.88300 704.097000 25.68 0.000 0.000
2569 S8
6 2544.47200 3714.20500 723.533900 23.85 0.000 0.000
-319.69 8§
7 2399.57100 3535,15800 746.808100 26.01 0.000 0.000
8 2306.40900 3390.25600 768.855200 26.17 0.000 0.000
9 2245.72700 3297.09400 786.986600 26.33 0.000 0.000
10 2194.55600 3236.41200 801.205000 26.4% 0.000 0.000
23.34 88
11 1999.39100 3161.90000 813.039700 26.65 0.000 0.000
-133.40 S8
12 1925.97500 3105.13500 824.398000 26.82 0.000 0.060
13 1822.90100 3031.72000 836.447500 26.98 0.000 0.000
14 1672.76200 2928.64600 851,258800 27.14 6.000 0.000
13 1477.02300 2778.50700 871.437900 27.30 0.000 0.000
7465 S8
16 924.617600 2508.11800 398.772000 27.46 0.000 0.000
-375.85 SS
17 846.995800 2331.56300 920 725500 27.62 0.000 0.000
13 2190.95100 2253.94100 950.038000 27.78 0.000 -0.1810E+8
- 323 G
19 1447.44400 277489600 973.993700 2795 0.000 0.000
-823 G
20 1415.88700 2854.38900 990.802100 28.11 0.000 0.000
21 1353.81%00 2822.83100 1002.82700 2827 0.000 0.000
22 1272.50800 2760.76300 1014.14000 28.43 0.000 0.000
3731 S8
23 1041.80300 2642.14200 1026.57300 2859 0.000 0.000
-128.51 8§
24 923.674900 2539.94700 1041.63400 28.75 0.000 0.000
25 775.041400 2421.81900 1058.20700 28.92 0.000 0.000
26 436.923600 2273.18600 1081.32300 29.08 0.000 0.000
27 823.420000 1935.06800 1129.90100 29.24 2203.20 0.2781E+8
28 770.000000 119414900 1138.12600 29.40 66.00 0.000
29 330.691500 25.690000 723.692300 25.85 0.000 0.000
30 334.329800 36.691500 727.254200 26.01 0.000 0.000
3 294.000000 40.329800 734,103000 26.17 0.000 0.650E+6
32 131.223900 23.340000 811.546700 26.65 0.000 0.000
33 122.000000 16.163920 801.385500 26.82 6.94 0.000
M4 355.142200 74.649990 897.796600 27.46 0.000 0.000
35 328.000000 33.942240 886.653700 27.62 26.80 0.000
36 119.083900 37.310000 1021.49000 28.59 0.060 0.000
37 107.000000 27.883890 1006.17400 28.75 15.80 0.000
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Tabla E3 : Composicién de Productos.

CH4 0.00009 0.016677 0 0
C2He 0.01821 3.374313 0.00001 0.0077
C3H8 019122 35.433068 0.00003 0.0231
N-C4H10 0.21758 40.317574 0.00006 0.0462
N-CSH12 0.34651 64.208303 0.00022 0.1694
H20 0 0 0.01176 9.05652
FRAC 1 0.1558 28.88827 0.00028 0.2156
FRAC 2 0.05232 9.694896 0.00035 0.2695
FRAC 3 0.01651 3.059303 0.00042 0.3234
FRAC 4 0.00146 0.270538 0.00068 0.5236
FRAC 5 0.0002 0.03708 0.00083 0.63H
FRAC 6 0 0 0.00144 1.1088
FRAC 7 0 0 0.00216 1.6632
FRAC 8 0 0 0.00203 1.5631
FRAC 8 0 0 0.00244 1.8788
FRAC 10 0 0 0.00451 3.4727
FRAC 11 0 0 0.00564 4.3428
FRAC 12 g 0 0.01204 9.2708
FRAC 13 0 0 0.01833 14.1141
FRAC 14 0 0 0.03064 23.5928
FRAC 15 0 0 0.05264 40.5328
FRAC 16 0 0 0.15678, 120.7208
FRAC 17 Q 0 0.14662 112.8974
FRAC 18 0 0 0.12775 98.3675
FRAC 19 a 4] 0,10878 83.7452
FRAC 20 Q 0 0.09255 71.2635
FRAC 21 0 0 0.08516 50.1732
FRAC 22 0 0 0.08005 61.6385
FRAC 23 0 0 0.03941 30.3457
FRAC 24 Q 0 0.0363¢9 28.0203
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Tablz E4 - Composicion de Productos

g 0
C2Hg 0 0 0 0
C3H8 0.00002 0.00588 0.00001 0.00122
N-C4H10 0.00025 0.0735 0.00007 0.00854
N-C5H12 0.00331 0.97314 0.00063 0.07686
H20 0.004€5 1.3671 0.02528 3.084186
FRAC 1 0.01353 3.97782 0.00159 0.193¢8
FRAC 2 0.08124 23.88456 0.00314 0.38308
FRAC 3 0.16222 44.75268 0.00482 0.58804
FRAC 4 0.23603 69.39282 0.0122 1.4884
FRAC 5 0.2358 69.2664 0.02284 2.78648
FRAC 6 0.2151 63.2394 0.14427 17.60094
FRAC7 0.05442 15.89948 0.45143 55.07446
FRACB 0.00352 1.03488 0.24811 30.26942
FRAC 9 6.00011 0.03234 0.06884 8.39848
FRAC 10 0 0 0.01496 1.82512
FRAC 11 0 0 0.00165 0.2013
FRAC 12 0 g 0.00016 0.01862
FRAC 13 0 0 0.00001 0.00122
FRAC 14 0 0 0 0
FRAC 15 0 0 0 0
FRAC 16 0 0 0 Q
FRAC 17 0 0 0 0
FRAC 18 0 0 0 a
|[FRAC 18 0 0 0 0
FRAC 20 g 0 0 0
FRAC 21 0 0 0 0
FRAC 22 0 0 0 0
FRAC 23 0 0 0 0
FRAC 24 0 0 0 0
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Tabla ES ; Composicion de Produgctos

C 0 0
C2HG Q 0 0 0
C3H8 0 0 0 0
N-C4H10 0.00002 0.00656 0 0
N-C5H12 0.00019 0.06232 0.00003 0.00321
H20 0.02132 6.99296 0.01757 1.87999
FRAC 1 0.00046 0.15088 0.00006 0.00642
FRAC 2 0.00088 0.28864 0.0001 0.0107
FRAC 3 0.0013 0.4264 0.00015 0.01605
FRAC 4 0.00277 0.90856 0.0003 0.0321
FRAC & 0.00406 1.33168 0.00043 0.04601
FRAC 6 0.0105 3.444 0.00105 0.11235
FRAC7 0.03538 11.60464 0.00214 0.22898
FRAC 8 0.07422 24.34416 0.00251 0.26857
FRAC S 0.1192 39.0976 0.0037 0.3959
FRAC 10 0.18309 60.05352 0.00841 0.89¢87
FRAC 11 0.16366 53.68048 0.0133¢ 1.43273
FRAC 12 0.21649 71.00872 0.0467 4.9969
FRAC 13 0.15227 49.84456 0.18605 19.90735
FRAC 14 0.0138 4.5264 0.3858 41.2806
FRAC 15 0 0 0.1234 13.2038
FRAC 16 0 0 0.09241 9.88787
FRAC 17 0 0 0.00288 0.30816
FRAC 18 0 0 0.00005 0.00535
FRAC 19 0 0 0 0
{FRAC 20 0 0 Q 0
FRAC 21 0 0 0 0
FRAC 22 0 0 0 Q
FRAC 23 0 0 0 0
FRAC 24 0 0 0 0
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CH4

Tabla E6 ; Composicion de Productos

0

0

0.01867

C2H8

0.00059

0.0795615

0.05787

20.7774712

C3H8

0.01843

2.4852855

0.01201

4.31203437

N-C4H10

0.06179

8.3323815

0.00023

0.08257851

N-C5H12

0.2771

37.366935

0.00002

0.00718074

H20

0

0

0.91129

327.186828

FRAC 1

0,30908

41.679438

FRAC 2

0.21473

28.9563405

FRAC 3

0.09908

13.3622865

FRAC 4

0.01584

2.136024

FRAC S

0.00324

0.436914

FRAC 6

0.0001

0.013485

FRAC 7

FRAC 8

FRAC 8

FRAC 10

FRAC 11

FRAC 12

FRAC 13

iIFRAC 14

FRAC 15

FRAC 16

FRAC 17

FRAC 18

FRAC 19

FRAC 20

FRAC 21

FRAC 22

FRAC 23

FRAC 24

[wl[=][=]{e][=][e][s][=][=][w][a][=][a](e][=]l{e][=]{e]

jw)lw]je]jn]le]ja]s]js]le]e]{e][e][a][e][e][+]}le][=]

[n]{e][e]{e][e][=}[e](e][=]][=][a]le][s][=]]e][a][e][s][e]{=]][=]{=][=]][=]

[w]w]ie][=]{=]ie]|s]je]lie][s]{e][=][=](=]ls][a][a][a]{e][a]]a]][s]]s][=]
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APENDICE F

MANUAL DEL USUARIO

En este apéndice se presentan las formas especificas de entrada al programa
Torresim. La entrada de datos al programa se lleva a cabo por medio de dos rutinas las
cuales se listan a continuacion :

utina Funcion

ENTRADA : En esta rutina se introducen al programa el numero de
componentes, su condicién y en su caso los datos necesarios para calcular las propiedades
fisicas de los mismos.

TORRE: Por medio de esta rutina se introducen at programa las
caracieristicas y especificaciones de la columna que se desea simular.

Para explicar de una manera mas simple las formas de estrada para el uso del
programa, se presenta a continuacién, los cuadros de dialogo que maneja el programa al
introducir la configuracion de la columna mostrada en la figura (F.1). Un resumen de las
especificaciones de la alimentacion introducida a esta columna se presenta en la tabla
(F.2). La columna mostrada en la figura contigne todas las especificaciones posibles que
puede manejar el programa.
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Etapa No.1
~—~
} L = »
SMF=9 .
: /1'-_—-\
N i T r=4 L T agundor
! 1
Lt
‘[ Eezpa de Al paf N=16
Crg =5 Poud -3 Fis = 10 Pomolitr 1
Bd-d.zcdw 4 I H"/
i T By, = 10 fbmolir
Elapa de- =
Feg = 500 Tbeolhr T

RE=13
By = 250 Thmolhe

Figura F.1 : Esquema dei Fraccionador
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Tabla F1: Composicién de las Alimentaciones y Especificaciones de la Columna.

Metano 100 10
Etano 50 0.0
Propano 50 0.0
n-Butano 50 0.0
i-Butano 50 0.0
n-hexano 50 0.0
Frac 1 100 0.0
Frac 2 100 0.0

Entalpia de la alimentacion | 1000 Biw/lbmol

Especificaciones de  la|1. Fiujo de producto de Fondos 250 lbmol/hr.
columna 2. Refacitn de Reflujo 0.41666

3 Flujo de productos del agotador. 10 Ibmol/hr
4 Flujo de la bomba de calor. 5 lbmol/hr.

5 Flujo liquido hacia el agotador 10 lbmol/hr
6. Presion de domos

7. Presion de Fondos

Estimados Iniciales. 1. Tempertura de domos 610 °R

2. Temperatura de Fondos 710 °R

Datos de la caracterizacion del crudo.

Fraccion | BPCA BMLA BPMNA |T. P, °API |PM
Frac 1 |- - 730 - - 56 67
Frac 2 |850 . |867 - - - 67 70

Al introducir las especificaciones de la columna de la figura (F.1 ) el primer cuadro
de dialogo que se presenta es el siguiente :

DESEA CORRER EL EJEMPLO DE UNA TORRE
DE DESTILACION DE CRUDO 1)SI  2)NO

2
en el anterior cuadro de dialogo se pregunta al usuario si desea correr ¢l ejemplo de la

columna de destilacién Exxon presentado en el capitulo 6. El nomero subrayado indica la
repuesta del usuario , indicando con el nimero 2 que se desea simular un nuevo problema.
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A continuacién se presentan los regisiros de entrada que tienen relacién con el nimero y
tipo de componentes.

NCOMP

]

NUMERO DE COMPONENTES
6

NUMERQ DE PSEUDOCOMPONENTES
2

ESPECIFICAR EL NUMEROQ DE LOS COMPONENTES QUE
SE ALIMENTAN A LA COLUMNA

[l WV Ny PV
Is [ (P

la variable NCOMP pregunta el nimero de componentes que contienen en total todas las
alimentaciones a la columna, el termino componentes se refiere a aquellos componentes que
se encuentran definidos en la tabla (IV) por lo que sus propiedades fisicas se encuentran
definidas en la base de datos que contiene ¢l programa. El niimero del componente es aquel
que corresponde a cada componente en la tabla ( IV). Se define pseudocomponentes a
fracciones de crudo que requieren un método de cilculo adicional para calcular sus
propiedades fisicas. Cuando el problema a resolver considera pseudocomponentes, el
programa de simulacién conduce al usuario al siguiente cuadro de dialogo.

ELIGA EL METODO DE CARACTERIZACION
DESEADO
1

DAME LOS SIGUIENTES DATOS CON EL FORMATO ESPECIFICADO

DAME LOS DATOS DE :
KZ-BPCA-BMLA-BPMNA-TC1-PC1-API-XXWM

62.0.0.730.0,0.56.67

DAME LOS SIGUIENTES DATOS CON EL FORMATO ESPECIFICADO
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DAME LOS DATOS DE :
KZ-BPCA-BMLA-BPMNA-TC1-PC1-API-XXWM

63.850,867,0,00.67,70

el algoritmo de calculo empleado en esta tesis posee los siguientes métodos de
caraceerizacion de fracciones de crudo :

N Método
1 Cavett
2 Cavett Modificado.

el cuadro de dialogo  anterior se presentara tantas veces como nimero de
pseudocomponentes se hayan definido. Las variables anteriores se definen a continuacion.

KZ : Es el nimero (mayor a 61) que se le asigna al pseudocomponente,
para su anexion z 1a lista de la tabla (IV').

BPCA : Punto de ebullicién promedio

BMLA : Primer punto de ebuilicion que define a determinada fracciéon .
BPMNA: Ultimo punto de ebullicion que define a determinada fraccion.
TC1 : Temperatura critica de la fraccién .

PCI : Presion critica de la fraccion.

API : Gravedad especifica.

XCWM: Peso molecular.

a continuacién se pide los niimeros que fiseron asignados a los pseudocomponentes que se
desean tomar en cuenta y se imprime en pantalla el nimero de componente y su numero
correspondiente en el banco de datos.

ESPECIFICAR LOS NUMEROS ASIGNADOS A LOS
PSEUDOCOMPONENTES

21

NUM DE COMPONENTES --NUM ARREGLOS IDCS
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1 2
2 3
3 4
4 5
5 €
6 10
7 62
3 63

El programa tiene la opcién de cancelar la bisqueda de una segunda fase liquida cuando
no se incluye agua dentro del nimero de componentes, en tal caso se debe elegir el nimero
(1) como entrada al programa .

DESEA REALIZAR LA BUSQUEDA DE
UNA SEGUNDA FASE 0)SI 1)NO

1

Los tiltimos cuadros de didlogo corresponden a la configuracion de la columna :

CONFIGURACION DE LA TORRE
ESPECIFICAR NT,NW NF,ICOND.IKEY

16,1.2.1.0

LA TORRE TIENE 16 ETAPAS

1 CON SALIDAS LATERALES

2 CON ALIMENTACION

IKEY= 0

ESPECIFICAR. NAGOTADORES,NCONDEN,NBOMBAS DE CALOR
L1}

LA TORRE TIENE CONDENSADOR PARCIAL

0.41666

RELACION DE REFLUJO= .4166600E+00
ESPECIFICAR LB 1
13,250

FLUJO DE LIQUIDO DE FONDOS= .2500000E+03
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donde :

rehervidor.

ESPECIFICAR LB 2
16,10

FLUJO DE LIQUIDO DE FONDOS= .1000000E+02

NT : Nimero de etapas de la columna.

NW : Nimero de corrientes de salida laterales.

NF : Numero de alimentaciones.

ICOND ; Toma los siguientes valores para las siguientes especificaciones.

ICOND=0 condensador parcial , especificando la corriente de productos de
fondos.

ICOND=1 condensador total , especificando la corriente de productos
de fondos.

ICOND=2 condensador parcial, especificando el servicio de enfriamiento del
condensador, fijando la corriente de productos de fondos.

ICOND=3 condensador parcial, especificando la carga térmica del
ICOND=4 condensador total , especificando el servicio de calentamiento
del rehervidor.

ICOND=5 condensador parcial, especificando el servicio de enfriamiento,
fijando la carga de calentamiento del rehervidor,

IKEY ; es ¢l nimero asignado al componente cuya concentracion (en caso
de existir dos fases liguidas) es mucho mayor en la segunda fase liquida que

en la primera,

I,B ; Numero de etapa y flujo de la corriente de fondos de la columna
principal y de los agotadores externos..

R ; relacion de reflujo de la columna cuando se utifiza un condensador total.
NAGOTADORES : Numero de agotadores laterales.

NCONDEN : Numero de condensadores.

NBOMBAS DE CALOR : Niimero de bombas de calor.
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La especificacion de fas composiciones de las alimentaciones y el niimero de etapa en el cual
se introducen se especifican por el siguiente formato :

ESPECIFICAR I FFF(LJ),HF(T)

12,100,50,50,50,50,50,50.100.1000

ESPECIFICAR I, FFF(L)),HF(l)

16,10.0,0.0,0,0.0.0.0.0.0

donde :

I : Etapa de alimentacion .
FFFij : Flujos de alimentacion por componentes
HFi : Entalpia de la corriente de alimentacion.

La especificacion de las corrientes laterales se especifican de la siguiente forma:

ESPECIFICAR L WL1,WL2,WLS, WV(I)
1.100.0,100.0
donde :

I : nimero de etapa de la salida lateral.

WL1 : Flujo de la corriente lateral de la primer fase liguida
WL2 : Fluio de 1a corriente lateral de la segunda fase liquida
WLS : Flujo total de la corriente lateral WL1+WL2

La introduccién del perfil de presiones para una columna de destilacion se introduce de la
siguiente manera :

ESPECIFICAR IL.IH, TEFF1,TQ,PB,PT
1,16,1,0,200,205

El formato anteror ademas tiene la funcién de introducir los valores de la eficiencia de
Murphree y el flujo de calor de cada etapa. El programa Torresim tiene la propiedad de
calcular los perfiles de dichas variables a partir de una interpolacién lineal entre. dos valores

dados (IL y IH).

IL ; es el niimero de etapa que representa ef limite inferior del segmento
seleccionado de la columna.
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IH : es el niimero de la etapa que representa el limite superior del segmento
seleccionado de la columna.

TEFF1 ; es el valor de la eficiencia de Murphree que se dara a todas las
etapas que estan entre IL y IH.

TQ ; es el valor de el calor que entra o sale de cada una de las etapas
comprendidas entre IL y TH

PB ; es la presion de la etapa IL.

PT; es lapresiondela etapa [H.

El siguiente cuadro de didlogo solo se presenta en pantalla si se han especificado agotadores
externos y/o bombas de calor en la configuracion del problema.

ESPECIFICARI, GI
53
ESPECIFICAR I, $8(I)

9.10

BOMBA DECALOR 1

ESPECIFICAR ETAPA DE SALIDA

{tn

ESPECIFICAR ETAPA DE ENTRADA

4

AGOTADOR 1

ESPECIFICAR ETAPA DE SALIDA

%SPECIFICAR ETAPA DE ENTRADA

%SPECIFICAR ETAPA DE DOMOS DEL AGOTADOR

CONDENSADOR 1
ESPECIFICAR NUMERO DE ETAPA

i

108



REHERVIDOR 1
ESPECIFICAR NUMERO DE ETAPA

13

REHERVIDOR 2
ESPECIFICAR NUMERO DE ETAPA

16

donde :

I, GI : Etapa del flujo GI que va a una bomba de calor.

I, SS{1) : Etapa de! flujo SSI que va a un agotador lateral.

Para el estimado inicial del perfil de flujos molares de liquido y vapor, se especifican las
siguientes entradas :

ESPECIFICAR FVD
0.0
ESPECIFICAR LV/F

200.0

donde :

FVD : es el flujo de vapor estimado proveniente del condensador de la
columna en cuestion, si se ha especificado un condensador total su valor es cero.

1,V/F - 1es el namero de etapa en la cual se introduce una alimentacién ,V/F
esla relacién que establece la cantidad de vapor en la corriente. El ciclo de
introduccién de valores se detiene cuando se da un valor a I més grande que el
nimero de etapas de la columna.

En seguida, ¢! programa imprime en pantaila los estimados iniciales construidos a
partir de los datos introducidos hasta ahora, estos estimados son mejorados resclviendo el
balance de materia para los flujos de liquido por componente :
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ESTIMADO INICIAL DE FLUIOS

NT v FL1

1 0.000000E+00 41.666000
2 141.666000 41.666000
3 141.666000 41.666000
4 141.666000 46.666000
5 141.666000 41.666000
6 141.666000 41.666000
7 141.666000 41.666000
2 141666000 41.666000
Y 131.666000 31.666000
10 131.666000 31.666000
il 131.666000 31.666000
12 131.666000 531.666000
13 131.666000 250.000000
14 10.000000 10.000000
15 10.000000 10.000000
16 10.000000 10.000000

El ultimo cuadro introduce los valores estimados de la temperatura. Este formato tiene la misma
forma de entrada que el de los perfiles de presién explicados anteriormente, generando un
perfil lineal entre la temperatura TB y TT.

IL ; ntmero de etapa, que representa el limite inferior del segmento de
columna seleccionado.

IH ; nimero de etapa, que representa el limite superior del segmento de
columna seleccionado.

TB ; temperatura de la etapa IL.
TT ; temperatura de la etapa IH.

Para columnas que manejan sistemas sencillos, donde los estimados iniciales de
temperaturas no tienen que ser demasiados rigurosos, IL es la etapa de fondos mientras I
es la ultima etapa de la columna o ¢! condensador.

IL,IH, TT,TB

116,610,710
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Corrida de los Ejemplos Presentados en este Trabajo.

Para obtener la solucion de los ejemplos, se presenta a continuacién la secuencia de
introduccién de datos al programa, para la columna depropanizadora y para la columna de
destilacién atmosférica Exxon.

Columna Depropanizadora .

DESEA CORRER EL EJEMPLO DE UNA TORRE
DE DESTILACION DE CRUDO 1)SI  2)NO

2

NCOMP

10

NUMERO DE COMPONENTES

10

NUMERO DE SEUDQOCOMPONENTES

0

ESPECIFICAR EL NUMERQ DE LOS COMPONENTES QUE
ALIMENTAN A LA COLUMNA

00 =] Gh Lh B W b

10

i1

12

DESEA REALIZAR LA BUSQUEDA DE
UNA SEGUNDA FASE 0)SI 1)NO

1

CONFIGURACION DE LA TORRE
ESPECIFICAR NT,NW,NF ICOND,IKEY
12,1,1,0,0

LA TORRE TIENE 12 ETAPAS
§ CON CORRIENTE LATERAL
1 CON ALIMENTACION
IKEY= 0
ESPECIFICAR NAGOTADORES,NCUNDEN,NBOMBAS DE CALOR
0,1,0
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LA TORRE TIENE CONDENSALOR PARCIAL

R
3060.0

RELACION DE REFLUJO= _3060000E+04

ESPECIFICAR LB
12,41.3

FLUJO DE LIQUIDO DE FONDOS= .4130000E+02

1

ESPECIFICAR FFF(I]),HF(l)
6,12.2332,10.5976,8.1487,8.3864,7.6607,6.9242,5.9612,4.9959,3.9996,3,-1 100

ESPECIFICAR LWL1,WL2,WLS,WV([)

1,.01,0,.01,0

ESPECIFICAR IL,[H, TEFF1,TQ,PB,PT

1,12,1,0,200,205

CONDENSADOR
ESPECIFICAR NUMERO DE ETAPA
1

REHERVIDOR 1
ESPECIFICAR NUMERO DE ETAPA
12

ESPECIFICAR FVD

30.6

ESPECIFICAR LV/F

200,0

ESTIMADO INICIAL DE FLUJOS
NT,FV,FL1

1 30600000  30.600000
2 61210000  30.600000
3 61210000  30.600000
4 61210000  30.600000
5 61.210000  30.600000
6 61210000  102.507500
7 61210000  102.307500
8 61210000 102.507500
9 61.210000  102.507500
10 61210000  102.507500
11 61210000  102.507500
12 61210000  41.300000
IL,H,TT.TB
1,12,499.67,659.67
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Columna de Destilacién Atmosiérica Exxon.

Para correr el problema de la columna Exxon se tienen que introducir en ¢l cuadro
de dialogo correspondiente a la caracterizacion, todos los datos de la tabla (G.1 ) que
contienen los datos de la curva TBP y los pesos moleculares de las fracciones de crudo
manejadas en este problema . Ademds, se tienen que dar una gran cantidad de
especificaciones inherentes a los cuatro agotadores externos y la bomba de calor que se
especifican para el problema. Es por ello que en el programa se incorpora la opcidn de
correr dicho ejemplo anexando estos datos en el programa ejecutable, de esta manera se
reduce en gran medida la introduccion de datos por parte del usuario.

DESEA CORRER EL EJEMPLO DE UNA TORRE
DE DESTILACION DE CRUDO 1)SI  2)NO
1
NCOMP
30
NUMERQ DE COMPONENTES
6
NUMERO DE SEUDOCOMPONENTES
24
ESPECIFICAR EL NUMERO DE LOS COMPONENTES QUE
SE AL]IMENTAN A LA COLUMNA
2
3
4
6
g
61
DESEA REALIZAR LA BUSQUEDA DE
UNA SEGUNDA FASE 0)SI 1)NO
0
CONFIGURACION DE LA TORRE
ESPECIFICAR NT,NW,NF,ICOND,IKEY
LA TORRE TIENE 37 ETAPAS
1 CON CORRIENTE LATERAL
5 CON ALIMENTACION
IKEY= &
ESPECIFICAR NAGOTADORES, NCONDEN,NEOMBAS DE CALOR,

LA TORRE TIENE CONDENSADOR PARCIAL
R

RELACION DE REFLUIO= .2381530E+02
ESPECIFICAR Q(1),Q(18),Q(27),Q(31)
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-5107¢+8

-181e+8

2781e+8

65e+6
ESPECIFICAR FVD
203.83
ESPECIFICAR LV/F
28,1

ESPECIFICAR LV/F
37,1

ESPECIFICAR LV/F
35,1

ESPECIFICAR LV/F
33,1

ESPECIFICAR LV/F
200,0
iL,H,TT,TB
1,1,576,576

L H,TT,TB
2,2,640,640
IL,H,TT,TB
3,28,667,1133
IL,IH,TT,TB
29,31,728,736
IL,H,TT,TB
32,33,301,789
IL,H,TT,TB
34.35,890,878
IL,H,TT,TB
36,37,1017,1013

Recomendaciones.

Las siguientes lineas especifican los posibles errores en que puede incurrir el
usuario en el manejo de el programa. El hecho de que los perfiles de flujos de liquido y
vapor iniciales del que parte el cilculo se construyan a partir de unos cuantos datos
estimados, implica que estos Ultimos posean por lo menos coherencia, para construir los
perfiles iniciales el programa solo pide los valores estimados de aquellas corrientes de
entrada y salida tomando a la columna de destilacién como una caja negra ; por fo cual
dichos valores estimados por el usuario deberan ser coherentes con este balance de masa.

Los estimados para el perfil de temperatura requieren especial atencién , para

columnas complejas como las unidades de destilacion de crudo, debido a la gran
dependencia que poseen los valores de K;; y los valores de entalpia con esta.
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AEREZET

NEX EF LHHORNON AT I

APENDICE G
NOMENCLATURA.

Parametro del modelo local para la determinacion de la temperatura para la
etapa i

Parametro del modelo local para la determinacion de la temperatura para la
etapa i

Flujo de fondos, Ibmol/hr

Niimero de componentes

Capacidad calorifica de la especie j en Ia etapa i. Btw/lbmol .br°R
Flujo de destilado, Ibmoithr

Flujo de alimentacion en la etapa i.

Fugacidad de liquido v de vapor para la especie j.

Fugacidad de vapor ala presion de vapor del componente j.
flujo de alimentacion de la especie j en la etapa i.

Energia libre de Gibbs en exceso

Entalpia de la corriente vapor que sale de la etapa i Btu/lbmol
Entalpia de la corriente liguida que sale de la etapa i

Entalpia de mezcla a la temperatura T', Btu/Ibmot

Entalpia ideal de la mezcla para la etapa i

Coeficiente de distribucién para el componente j en la etapa i.
Coeficiente de distribucién promedio en la etapa i.

Coeficiente de distribucion de liquido de la especie j en la etapa 1.
Flujo molar de liquido que sale de la etapa i. , lbmol/hr

Flujo molar de liquido de la especie j en la etapa i. , Ibmol/hr
Niimero de etapas.

Presion en la etapa i. psia

Flujo de calor transferido a la etapai. Btu/hr

Relacion de reflujo.

Flujo molar de la corriente lateral de liquido, lbmol/hr
Temperatura en la etapai "R

Temperatura de referencia de la etapai. °R

Flujo molar de vapor que sale de la etapa i Ibmol/hr

Flujo motar de vapor de ia especie j que safe de la etapa i. bmol/hr
Flujo molar de la corriente lateral de Vapor , lbmol/hr

Fraccion mofar de liquido de la especie j en la etapa i.

Fraccion molar de vapor de fa especie j en la etapa i.

Fraccién molar de la especie j en la corriente de alimentacion de la etapa i.
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Simbolos Griegos.

Volatilidad relativa de la especie j en la etapa i.
Relacion entre las dos fases (L i/ L ).
Coeficiente de actividad de la especie j en la etapa i .

Tolerancia de convergencia
Eficiencia de Murphree.
Factor de amortiguamiento.

Coeficiente de fugacidad para la especie i

Subindices

Niimero de etapa.
Niimero de especies.
mezcla

Superindices.

Segunda fase liquida
Fase liguida

Fase vapor

Corriente de alimentacién
Estado de referencia
Condiciones ideales
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