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Introduccién

1 Introduccién

Las operaciones de separacion son esenciales en la industria quimica ya que son
el medio por el cual se purifican los productos de acuerdo a las especificaciones
de los procesos, entre las operaciones mas importantes y mas usadas en la
industria estan la destilacion, la absorcién, la desorcién y la extraccién. Un ejemplo
de su importancia se da en la industria del petréleo ya que todos los derivados se
_obtienen a partir de un proceso de separacién, primero el crudo es tratado para
separar el gas y luego es enviado a una serie de destilaciones mediante las cuales
se obtienen productos como el diesel y la gasolina.

Las operaciones de separacion se pueden ver desde el punto de vista de la
simulacién o del disefio, en ambos casos es importante saber cual es o va a ser el
valor y el comportamiento de: los flujos, las composiciones, las temperaturas y las
presiones; ya que a partir de esos datos se puede saber si la operacién aicanzara
los objetivos deseados o es necesaric cambiar algin parametro para lograrios.
Esos valores se pueden conocer a través de un modelo que describa
apropiadamente los fendmenos que ocurren en el proceso.

Existen dos enfoques para modelar una operacion de separacion, el primero
considera que los flujos que abandonan las etapas estan en equilibrio
termodinamico y el segundo considera que los flujos que abandonan las etapas no
estan en equilibrio termodinamico.

El modeto de etapa ideal en equilibrio es usado ampliamente desde 1893 y a partir
de-esa fecha ha sufrido modificaciones que han mejorado el modelo, siendo una
de las mas importantes la que ordena las ecuaciones de tal manera que se
pueden resolver con la ayuda de una computadora, sin embargo las ecuaciones
que describen el modelo simplifican los fendmencs fundamentales por lo que no
proporcionan resultados reales, una manera en la que se puede mejorar el modelo
para que proporcione resultados mas apegados a los reales es con el uso de las
eficiencias. Al usar las eficiencias se presentan dos problemas, el primero consiste
en escoger el tipo de eficiencia que se va a usar, y el segundo es determinar como
se va a calcular, hay muchas correlaciones empiricas para sistemas particulares o
que comparten elementos comunes pero en caso de que el sistema sea nuevo es
necesario llevar a cabo un experimento para determinar su valor.

Como es necesario conocer el comportamiento real de la columna se necesita de
un modelo que no dependa de las eficiencias ¢ de otros conceptos para dar
resultados apegados a la realidad, y aqui es donde entra el modelo de etapa en no
equilibrio.

Ei modelo de etapa en no equilibrio se basa en los fendmenos fundamentales por
lo que es mas riguroso, considera las posibles interacciones entre los compuestos
presentes y también entre el transporte de materia y energia, toma en cuenta los




Introduceion

aspectos internos del equipo en el cual se va a llevar a cabo la separacién, por lo
que los resultados que son obtenidos son mas apegados a la realidad sin la
necesidad de usar el concepto de eficiencia.

El modelo de etapas en. no equilibrio considera ia existencia de equilibrio en la
interfase y un conjunto de resistencias a la transferencia de materia y energia que
provoca una serie de gradientes.

Equilibrio en la Interfase T V'=T4 p =y bt

_______ — o
Vapor, V N Liquido, L
S\\:\:

v L
A Resistencias a la transferencia de A
AT masa y energla AT

L
TR
V=T

Figura 1.1 Modelo de etapa en no equilibrio

Los procesos de separacion involucran el transporte de materia y energia entre
diferentes fases con una rapidez que depende de que tan alejadas del equilibrio se
encuentren las fases. En teoria usando el modelo de etapa en equilibrio no habria
separacion, en cambio el modelo de etapa en no equilibrio toma en consideracién
el fendomeno fundamental de la transferencia de masa y que tan alejado del
equilibrio se encuentra e! sistema, por lo que es importante analizario.

Como el modelo de no equilibrio es mas completo y se apega mas a lo que pasa

en la realidad esta tesis tiene como objetivos: :

— Exponer las bases tedricas que sustentan el modelo de no equilibrio.

-~ Analizar los modelos de etapa en no equilibrio que se han desarroliado para el -
disefio de procesos de separacion en sistemas multicomponentes.

~ Hacer una comparacion entre los resultados obtenidos al usar los dos modelos
Equilibrio vs. No Equilibrio y analizar las diferencias que puedan generar.
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2 El Modelo de Etapa en Equilibrio

El modelo de etapa ideal en equilibrio fue presentado por Sorel [28] para estudiar

la rectificacion del alcohol, desde esa fecha se han hecho una serie de

contribuciones que han mejorado el modelo. Este modeio toma en cuenta las

siguientes consideraciones:

- La operacion llega al estado estacionario.

- El sistema aicanza el equilibrio mecéanico.

- El vapor y el liquido estan perfectamente mezciados y se considera que estéan
en equilibrio termodinamico.

— El calor de mezclado puede ser despreciado.

tnterfase',i
Vapor, V Liquido, &
VoL ‘l(
vi A
pl=pt

Figura 2.1 Modelo de etapa ideal en equilibrio

Las operaciones de separacion como la destilacion, la absorcion y la desorcion se
llevan a cabo en columnas, la columna esta constituida internamente por una serie
de platos o0 puede estar empacada de manera aleatoria o estructuradamente, la
funcion de los platos y del material de empaque es que el vapor y et liquido entren
en contacto para que se pueda llevar a cabo la transferencia de masa.

Cuando se usa el modelo de equiiibrio se considera que las composiciones de los
flujos estan en equilibrio, y que la temperatura de los flujos que abandonan las
etapas es la misma, lo anterior ocasiona un problema porque en la realidad !os
flujos nunca se encuentran en equilibrio termodinamico.

Una de las maneras en las que se puede tomar en cuenta el hecho de que los
flujos que abandonan las etapas no estén en equilibrio es por medio del uso de las
eficiencias, que sirven para cuantificar que tan alejado del equilibrio opera el
proceso, para un sistema binario la eficiencia varia de 0 a 1 y es la misma para los
dos componentes. Sin embargo en los sistemas multicomponentes las eficiencias
son diferentes para todos los compuestos y pueden tomar valores que van de —«w
a +o. La eficiencia que se usa cominmente en las columnas de platos es la de
Murphree, en cambio en las columnas empacadas el concepto de eﬁctencna que
se usa es la altura equivalente a un plato tedrico (HETP)
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Destilado

Vapor

M

A%

1 >Desti!ado
Liquido
Etapa n-1
Entrada Etapa n
Etapa n+1
= Fondos

Figura 2.2 Representacion de una coiumna

La columna esta constituida por etapas, cada etapa puede tener entradas y
salidas laterales de masa y de energia, ademas a la etapa entra liquido de la
etapa superior y vapor de la etapa inferior y salen vapor a la etapa superior y
liquido a la etapa inferior. .

Vi
L.
- A__u_._;, Salida lateral
Xi,j-1 Yij de vapor
Qps— Q)
RS o 1
H:F HYF
Xi_j v ;
HE "
U i ] ¥t
Salida lateral . HY,
© de liquido \
L

i :
Figura 2.3 Representacion de una etapa ideal en equitibrio
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En una columna de platos cada plato es una etapa, en cambio una columna
empacada se debe dividir en secciones para poder analizarla.

Las ecuaciones que representan el modelo de etapa ideal en equilibric en un
proceso de separacion son:

— los balances de materia por componente y el balance de materia total

M,y =040 Wy + (04 0 0% = Vi~ LiaXe o= £ -5 = 0 (-1)

i i, i

i=1,2,...C-1

M E(1+rj")V,+(1+er)Lj-—V

j+1

~L,~F'-F' =0 (2-2)

W, v
en donde r = 7’ yrt= r‘ y "C" es el nimero de componentes

J ]
— las relaciones de equilibrio

Ei.j EKi.jxi.j”Yi.j =0, i=1,2,...,C | (2-3)

—» la suma de las fracciones mol del vapor y del liquido debe ser igual a 1

c 24
S}’sgyu—1=0_ )

C ' -
St =3 x,-1=0 29

i=1
— el balance de energia

H=(+r' WH +(+r LH -V HY — L H - F'HY -FH + QY +QE =0 (2-6)

Sumando las ecuaciones (2-1) a (2-6) se tiene un total de 2C+3 ecuaciones, que
se conocen como las ecuaciones MESH, M por el balance de Materia, E por las
relaciones de Equilibrio, S por la ecuacion de la sumatoria de las fracciones mol y
H por el balance de Energia.

Para una etapa si se especifican todas las corrientes de alimentacion, la presién,
las cargas térmicas y el flujo de las corrientes laterales hay un total de 2C+3
variables en cada etapa "j", las cuales son:

— la composicién del vapor y, , (C)
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la composicién del liquido x; ; (C)
flujo del vapor V; (1)

flujo del liguido L; (1)
temperatura de la etapa T, (1)

Lo que da un total de 2C+3 variables que se resuelven con las ecuaciones MESH,
~ para una columna de "N" etapas el numero de ecuaciones es N(2C+3).

Si se incorporan las eficiencias a las ecuaciones entonces los resultados que se
obtienen son mas reales, pero en ios sistemas multicomponentes hay que tomar
en cuenta que las eficiencias pueden tomar cualquier valor.

La

importancia de! modelo de etapa ideal en equilibrio es la gran cantidad de

algoritmos y programas que se han desarrollado para resolver las ecuaciones y
obtener el valor de las variables que se estan evaluando.

Nomenclatura

X EKCHNVIQOZZEXTINTMO

numero de componente

ecuacion de equilibrio

flujo molar por componente [kmol/s]

fiujo molar total [kmol/s]

ecuacion de balance de energia

entalpia [J/kmol|]

relacion de equilibrio

flujo molar del liguido [kmol/s]

ecuacion de balance de materia

namero de etapas

entrada/salida de calor [J/s]

relacion de la corriente lateral al flujo interetapa
ecuacién de sumatoria de las fracciones mol
temperatura [K]

flujo tateral de liquido [kmol/s]

flujo molar del vapor [kmol/s]

flujo lateral de vapor [kmol/s]

fraccién mol en la fase liquida [-]

fraccion mo! en la fase vapor [-]

Subindice
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El Fenémeno de la Transferencia de Masa

3 El Fenémeno de la Transferencia de Masa

La transferencia de masa es el movimiento neto de un componente de una
mezcla, de un punto 1 a un puntoc 2, en donde la concentracién del componente es
~ distinta. La mayoria de las veces la transferencia de masa ocurre entre dos fases
a través de una interfase.

En los procesos de transferencia de masa hay dos mecanismos por medio de los
cuales se lleva a cabo la transferencia, esos mecanismos son la difusién y la
conveccién, la masa total que es transferida es el resultado de la suma de la masa
transferida por los dos mecanismos. )

La difusién se presenta cuando ia concentracién de un fluido varia de un puntc a
otro, como consecuencia los componentes del fluido tienen la tendencia a
moverse en el sentido en el que los gradientes de concentracion sean eliminados
y la composicion sea uniforme. Si ademés de la existencia de un gradiente de
concentracién, el fluido se encuentra en movimiento, entonces también hay
transferencia de masa por el mecanismo de conveccidon. La conveccidon va
acompariada de la difusion, pero puede haber casos en los que Unicamente exista
la difusién y el fluido se encuentre estatico por lo que la conveccion seria nula.

o o © o o© © o o o

o o o o

o o© o

o o o o © o o o
A B C

Figura 3.1 Un ejemplo de difusién. A) La concentracién en el sistema es distinta, y
hay una barrera que impide la difusién; B) la barrera es retirada y el compuesto se
empieza a difundir hasta que; en C) la concentracion es la misma en todo el
sistema

La difusion provoca que los componentes del fiuido se muevan para que la
composicion sea la misma en cualquier punto, la velocidad con la que se mueven
dependen de la actividad difusional, si se considera que la velocidad media dei

componente "i* en la direccidn "x" con respecto a un sistema de coordenadas
estacionarias es u,, entonces su flux molar difusivo es '

J =ci(ui—u"‘) (3-1)
y su flux masico difusivo es

ji=pu-u*) . (32
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en donde ¢, es la concentracién del componente "t", p, es la densidad del
componente "i' y u” es una velocidad de referencia.

La velocidad de referencia puede ser:

- {a velocidad molar promedio

- la velocidad masica promedio

- la velocidad volumétrica promedio

El flux molar convectivo debido al movimiento del seno del fluido se define como
L=cu® (3-3)

y el flux masico convectivo como

i =p u* | (3-4)

Si se suman las dos contribuciones, el flux molar difusivo y e! flux molar
convectivo, se obtiene el flux molar de "\"

N =J+1 = ci(ui— u* )+ cut (3-5)
N, =cu, L (39)
y el flux masico de "i" es
n = j+i =p,(u-u*)+p, u* (3-7)
n=pu, : (3-8)

El flux molar se define como la cantidad de moles de la especie "i" que cruzan una
unidad de area por unidad de tiempo, y el flux masico como la cantidad de masa
de la especie "i" que cruza una unidad de area por unidad de tiempo.

Ahora se definen dos velocidades de referencia, una para los casos donde la

concentracion esta en moles, en la cual la velocudad de referencia u® es la
velocidad molar promedio

fcue w3 xu (3-9)

t i=1 =1

y otra para los casos donde la concentracion esta en masa, y donde la velocidad
de referencia u* es la velocidad méasica promedio
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v =v=Y g =Y Wy (3-10)

Py it i=t
en los dos casos "n" es el nimero de componentes presentes.
Para obtener e! flux molar total, que es la cantidad de moles totales que cruzan

una unidad de area por unidad de tiempo, se suman los fluxes molares de todos
los componentes

n 3-11
N,=) N =cu (3-11)

i=1

y para obtener el flux masico total, se suman los fluxes masicos de todos los
componentes

n (3-12)
n, = Z"i =p vV

j=1

Si para los fluxes difusivos molares se suman las contribuciones individuales de
todos los componentes se obtiene

J =c(u-u)=cu-~cu (3-13)

> J=N-N, =0 (3-14)
i=1

lo que implica que los compuestos que se difunden lo hacen a expensas de otro,
de manera tal que sus fluxes difusivos se anulan.

El flux molar N, esta relacionado con el flux molar difusivo J, através de
N =J+cu (3-15)

lo que proporciona una relaciéon para calcular el flux molar N, a través de J, y de
N,.

Si ahora se sigue el mismo procedimiento anterior con los fluxes masicos y se
suman {as contribuciones individuales de todos los componentes se obtiene

ji:pi(ui_v):pl u-pv ' (3-17)

10
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n 3-18
Z.’a =n-n=0 ( )
)

El flux mésico n; esta relacionado con el flux masico difusivo j, a traves de
n = j+pv - (3-19)
n = j+wn, : (3-20)

| La ecuacion (3-20) es equivalente a (3-16) y proporciona una manen:a de calcular

el flux mésico n, através de j, yde n,.

3.1 Transferencia de Masa Interfacial

En los casos en los que la transferencia de masa es a través de una interfase hay
que considerar los procesos que pasan en el seno del fluido y en la interfase.

Fase "x' Fase "y"

A

Interfase
Superficie de discontinuidad

Figura 3.2 Sistema de dos fases conectadas por medio de una interfase

En la figura 3.2 "x" representa la fase 1 e "y" representa la fase 2, "I" representa la
interfase, que es el punto de contacto de las fases "x" e "y".

Durante el proceso de transferencia de masa, se van a establecer gradientes de
concentracion en el seno del fluido y a través de la interfase.

Para calcular {a variacion de la concentracion en el seno de! fluido debido a los
gradientes se usan las ecuaciones de continuidad que son:

en donde

¥ = una cantidad de campo arbitraria por unidad de masa de la mezcla
€= la rapidez de produccion del campo por unidad de volumen del fluido

11
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® = flux no convectivo de la cantidad dei campo a través de una superficie
externa de enlace "s" _
p, = densidad masica total de la mezcla

v = velocidad masica promedio de la mezcla

Mientras que en la interfase "I" se tienen condiciones de salto o condiciones a la
frontera que tienen que cumplir la siguiente ecuacion

c- {d)y + Pf\v"(v'_'u‘)— D - p:wx(vx__ ul)}___ ¢ (3-22)
en donde
¢ = la unidad normal a "l" que va de la fase "x" a |a fase "y"
¢' = larapidez de produccion de la cantidad del campo por unidad de area en

la interfase "I"
u' = la velocidad de la interfase "I"

Ademas se deben de cumplir los siguientes 4 buntos
- 1. Balahce de ia especie "I" (no hay reaccién quimica en el seno de a fase)
y=w, ®=j (=0
- 2. Conservacién de la masa total de la mezcla
y=1 ®=0 =0 ¢'=0

~ — 3. Conservacion del momentum ineal

v=v ®=p ¢=YpB =0

i=1

en donde
P= pl+1 es el tensor de presion

P = es la presion termodinamica
t= eltensor de fuerza
I = el tensor unitario
F, = tafuerza del cuerpo que actua por unidad de masa de !a especie "i"

C= la suma de las fuerzas del cuerpo F,

~ 4. Balance de Energia

W:U*‘%V'V <I>=Q+zn:FUa+P'V _Czipigl'ul §=0
it

i=1

12
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en donde

U= laenergia interna por unidad de masa de‘la mezcla
g= el flux de calor conductivo

H. = laentalpia parmal especifica del componente "i"

i

El juego de ecuaciones anteriores: (3-21) y (3-22) son las ecuaciones generales
gue sirven para calcular el cambio de cualquier propiedad en el seno del fluido y
en la interfase. Y ahora a partir de esas ecuaciones generales se van a obtener las
ecuaciones para poder calcular el cambio de la concentracién del fluido, lo que
implica que se esta llevando a cabo el proceso de transferencia de masa.

El balance diferencial para la continuidad de la masa de la especie "i", sin
considerar reaccion quimica se obtiene a partir de (3-21) y es

a"' +V-fp,v}+V-j =0 (3-23)

y para la mezcla total la ecuacién queda como

(3-24)

Py fo.v}= ——~—+ptVov+v-th =0
ot ot
La ecuacién (3-24) se puede simplificar si se usa la siguiente ecuacioén
9.9,y (&25)
t ot
} 3-26
pt%zpt{‘—*‘v'vwi}*'v Ji ( )

La velocidad de referencia v se puede eliminar de la ecuacion (3-26) si se
-expresa en terminos de los fluxes masicos n; quedando

Py y.n =0 (3-27)
at

La ecuacién (3-27) se puede sumar para todos los compuestos presentes
obteniendo asi el balance daferencnal que determina la continuidad de la masa total
de la mezcla

-'?R‘-+V-nt =0 (3-28)
ot

Las ecuaciones (3-27) y (3-28) se aplican en el seno dei fluido.

13
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Se pueden obtener las ecuaciones que determinah la continuidad del namero de
moles de la especie "i" y la continuidad del nimero de moles totales usando las
ecuaciones anteriores pero haciendo los cambios correspondientes obteniendo las
ecuaciones

_ ‘ 3-
9% Lv.N, =0 (3-29)
at
-30
289N, =0 (529
ot
En la interfase, la ecuacion que se aplica se obtiene a partir de (3-22) y es
E,-ci"(ui"-—u')= &,-ci’(ui’—u‘) i=1,2,...n (3-31)

en donde se ve que el flux del componente "i* con respecto a la interfase debe ser

continuo a través de la frontera de las fases. Si la interfase no se mueve u' =0 y
1a ecuacién {3-31) queda como

g-N=E-NY i=12,...n | (3-32)

en donde N es el flux del componente "I" en la fase "X" en un sistema de

coordenadas estacionario, y N’ es el flux del componente "i" en la fase "y" en un
sistema de coordenadas estacionario.

La ecuacion (3-33) indica que si la interfase no esta en movimiento, entonces los
fluxes de ia fase "X"' y de la fase "y" deben ser iguales.

En las ecuaciones (3-27), (3-28), (3-29), (3-30) y (3-32) hay que obtener el valor

de los fluxes molares, ios cuales se pueden obtener a partir de los fluxes
difusionales, de manera que se tiene que encontrar el valor de los j, y delos J,.

3.2 Difusion

Cuando se usa el modelo de no equilibrio es necesario calcular los fluxes N, que
son iguales a N, = J+ x,N,, si se reescribe la ecuacién anterior se tiene que

N, =J+Xx Zn:Ni (3-33)
i=1

de donde se puede ver que es necesario calcular el valor del J, que es el flux
difusivo.

14
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Hay varias formas para calcular el flux difusivo entre las cuales estan la ley de
Fick, las ecuaciones de Maxwell-Stefan o por medio de los coeficientes de
transferencia de masa. La Ley de Fick y los coeficientes de transferencia de masa
estan basados en observaciones experimentales y las ecuaciones de Maxwell-
Stefan se desarrollaron a partir de la contribucién mecanica de Maxwell y la
contribucién cinética de Stefan.

3.2.1 Ley de Fick

La Ley de Fick [6, 16, 29, 31] es una expresion matematica que describe como la
especie "A" se mueve a través de un medio por causa de mecanismos
moleculares, es decir-como se mueven las moléculas de "A" por causa de los
gradientes de concentracion.

- Sistemas Binarios
La ex;;resién general de la Ley de Fick para un sistema binario es:
Jy=—0Dpppe VX, (3-34)
Ja =0 Diyps VW, (3-35)
en donde Dy, g es el coeficiente de difusidén de Fick binario para el sistema A-B.
Si se usan (3-13) y (3-34) para un sistema binario, se tiene que
J, =¢,(u,-u)=-¢Dpyy, V X, (3-36)

y como unicamente hay un flux independiente, pueé de la ecuacioén (3-14) se sabe

n
que ZJi =0 el flux molar difusivo para la especie 2 queda como

i=1
Jy ==J; = ¢, (- u)=~¢;Dp,, V X, (3-37)
y para un sistema binario se cumple que

Drmz = DFb 2 (3-38)

15
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— Sistemas Multicomponentes -

Para analizar los sistemas multicomponentes primero se toma un sistema ternario
en donde las ecuaciones quedan de la siguiente manera

Jo=—-cDe  VX,—€,De . V X, (3-39)
J, =~C D0 VX, — €D, VX, (3-40)

Para un sistema con "n" componentes hay "n-1" fluxes independientes, y se tiene

. que

Ji=-¢Dey VX - €D, VX, ...~ €Dp 1 VX
J2 = -"CtDFm V x.'_ ctDFzz VX2 ..."‘c‘DFZ'n_1 Vxﬂ_1

J=—¢D VX~ CDpa VX, ...~ €Dpy VX, (3-42)

ot =—CDe1 1 VX = CDp s 2 VX .~ € Dp g V X
si la ecuacion (3-42) se escribe en forma matricial queda como
()=~c. [D: ]V x) (3-43)

en donde (V) y (Vx) son matrices columna de dimensiones (n-1) y [D;] es una
matriz cuadrada de dimensiones (n-1,n-1).

En estos casos ios coeficientes de difusidn multicofnponentes. los D., son
diferentes de los coeficientes de difusién binarios, los D, los D, pueden tomar

valores positivos 0 negativos y generalmente no son simétricos, en cambio los Dy,
son simétricos y tienen el mismo valor.

Los coeficientes de difusividad de Fick son obtenidos a partir de datos de
. laboratorio, pero también se pueden obtener a partir de los coeficientes de
-Maxwell-Stefan.

3.2.2 Ecuaciones de Maxwell-Stefan

Las ecuaciones de Maxwell-Stefan [16, 17, 29, 31] son otra forma diferente a la
Ley de Fick para poder calcular el flux difusional J,.

16
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E! desarrollo de las ecuaciones de Maxwell-Stefan considera que como resuitado
del movimiento de las moléculas del fluido en el proceso de difusion, las moléculas
chocan entre si, Io que produce una resistencia friccional. :

Si se toma un volumen de control y se le aplica un balance se tiene que la suma
de las fuerzas que actlian sobre el sistema es proporcional a la rapldez de cambio
en el momentum del sistema

Area=A

A

z z+dz
Figura 3.3 Volumen de Control

> Fuerzas actuando en el sistema o« Rapidez de cambio det momentum  (3-44)
del sistema

A través del volumen de control el momentum puede entrar o salir como producto
del movimiento de las moléculas a traves de las paredes, y dentro del volumen de
control las moléculas de una especie "i"* pueden ganar o perder momentum debldo
a que pueden chocar con moléculas de otras especies.

Si el volumen de control se mueve a la velocidad molar promedio ¢, entonces
existe un equilibrio entre las moléculas que entran y tas que salen, como resultado
no hay un cambio neto en el momentum.

.— Sistemas Binarios

Para calcular la rapidez de cambio del momentum del sistema, se tiene que
calcular el nimero de choques entre las moléculas, el nimero de choques entre
las moléculas de 1 y de 2 depende del nimero de moléculas presentes de cada
especie, mientras mas moléculas estén presentes el numero de choques sera
mayor

Numero de choques entre 1y 2 «c X, X, ' (3-45)
por unidad de volumen por
unidad de tiempo

17
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La rapidez de cambio del momentum de las molécuias de la especie 1 por unidad
de volumen, es igual al momentum promedio intercambiado en un choque,
multiplicado por el niimero de choques entre las moléculas de 1 y las moléculas de
2 por unidad de volumen por unidad de tiempo. '

Las fuerzas que pueden actuar sobre el sistema y en consecuencia sobre el
volumen de control pueden ser: campos eléctricos, el esfuerzo cortante, la presion.
Pero si la tnica fuerza presente es la presion y esta es constante, entonces no hay
una fuerza neta actuando sobre el sistema.

El término de la I Fuerzas de la ecuacion (3-44) es el resultado de las
contribuciones gue son ejercidas por las moléculas sobre las paredes del volumen
de control. La fuerza neta que es ejercida sobre las paredes se divide en dos, la
que es ejercida sobre la pared izquierda que es PA |z y la que es ejercida sobre la

pared derecha que es PA |, -

la fuerza que es ejercida por las moléculas de la especie 1 sobre la pared
izquierda es proporcional al nimero de moléculas y es igual a p,A|,, en donde

p,=Px,, y la fuerza que es ejercida por las moléculas de 1 sobre Ia pared
derecha es p,A|,.. -

Dividiendo entre e! volumen AAz y tomando el limite cuando Az — 0 se tiene

Fuerza neta ejercida por las moléculas de la especie 1= ,!iTo ‘lZ;Zp‘L“‘Z

por unidad de volumen enla direccién z
(3-46)

Esa fuerza neta es iguat a - y si se toman en cuenta las contribuciones en la

dp,
. dz
direccién "x" y en la direccién "y", se tiene que

Fuerza neta actuando sobre las moléculas de 1= - Vp, (3-47)
por unidad de volumen

y la ecuacién (3-44) queda como
- vp, « (x,x, (U~ u,)) (3-48)
" para quitar la proporcionalidad se multiplica por una constante

vp, = -f, x,x,(u,~u,) (3-49)

18
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¢=P}m=_ﬁﬁEgﬁ)_ (3-50)

DMS 12

en donde Dyg,, =P/f, es el Coeficiente de Difusividad de Maxwell-Stefan y d,

es el gradiente de difusién de ia especie 1 en un gas ideal a temperatura y presioén
constantes, para la especie 2 se tiene

d, =( ! )vpz .S ALY (3-51)

DMS 2

- Sistemas Multicomponentes

Para un sistema ternario’las moléculas de 1 chocan con las moléculas de 2 y con
las de 3, por lo que el balance de momentum para la especie 1 debe contemplar
los choques entre 1-2y 1-3

d,=- x1x2(u1‘.u2) _ x,X, (U~ u,) (3-52)
DM812 DM313

para la especie 2 el balance debe contemplar los choques entre 1-2 y 2-3

d,=— X X, (U - uy) X%, (- us) (3-53)
- Dysz " Dysz \ :

y para la especie 3 el balance debe contemplar los choques 1-3 y 2-3

‘ d,=- x1x3(u3-u1)_ xaxz(ua_uz) | (3-54)
Dy, Dy

Para un sistema multicomponente que contiene "n" especies, se suma un término
por cada especie adicional y la ecuacién queda

n.oXxX (u-— u ) (3-55)
di - 174 j\"i J
; DMSij
& (xN-xN,) (3-56)
d = 21 ¢ Dyg;; .
d - Z@y xJ;) | - (3-57)

w1 CiDyg

19
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El término d, hasta ahora es el gradiente de difusién, como el gradiente es la
diferencia de concentracion el término d, =V x;, y ahora ya se puede encontrar el
valor de J,.

En los sistemas multicomponentes es mas practico expresar las ecuaciones en
forma matricial, la ecuacién (3-57) expresada de esta manera queda como

ot 3-58
cdi=-Bd-3 B, -9

2

y los coeficientes de B estan definidos por
X noX, (3-59)

B =_— +Z

D MEin k=1 DMS ik
ks

(3-60)
B, = ‘X{J‘_ . J
DMSij Dysin

Las ecuaciones anteriores se expresan en funcion de J, porque sélo "n-1" J, son
independientes y en cambio los "n" N, son independientes, razén por la cual no
hay una ecuacién equivalente a (3-58) que use los N, en lugar de los J,.

Si la ecuacion (3-58) se escribe en forma matricial en (n-1) dimensiones se tiene
que

c(d)=-[B]() (3-59)

en donde [B] es una matriz cuadrada de diménsion’es (n-1,n-1), (J) y (d) son
matrices columna de dimensiones (n-1).

Si se despeja (J) se tiene que
(V)=-¢[B]"(@) | (3-60)

de manera que conociendo el valor de [B] y de (d) es posible calcular el valor de
J,.

- Ecuacion de Maxweli-Stefan para fiuidos No |deales

Para un fluido no ideal, d, es un gradiente que esta definido como

20
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d ”“ﬁ-i-’vrm“i (3-61)
donde p, es el rpotencial quimico de la es_,pecie "I", y d. en funcién de los
gradientes de las fracciones mol queda como -
d, = ):r VX, (3-62)
P
endondeI es
L, =8, +x alny, l”‘Z (3-63)

en donde §; es la deita de Kronecker §; =1 sii=jy §; =0 si i#j, el simbolo =
indica que al diferenciar (in v,) con respecto a x; se dejan constantes las demas
fracciones.

Para gases la formulacién hecha en funcién de los coeficientes de actividad puede
ser cambiada por la formulacién en funcidn del coeficiente de fugacidad ¢,.

a|n¢ aing,, (3-64)

F:S + X TPZ

ij ij i

si la ecuacion (3-62) se escribe en forma matricial en "n-1" dimensiones queda de
la siguiente forma

(d)=[r](vx) : (3-69)
y sustituyendo en la ecuacion (3-59) se tiene - | ,
| & [r](vx)=-{8]() < (3-66)

para llegar a la forma matricial de la ecuacidn de MaxWeIl-Stefan para un fluido no
ideal

@)=-c[BI" [F}(vx) (3-67)
La ecuacion (3-67) es otra manera distinta a (3-60) para calcular J, con una

diferencia sustancial, la presencia de I', por lo que el N, calculado es mas exacto
que el calculado con (3-60).
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En los sistemas binarios el flux difusional de un compuesto es proporcional al
gradiente. de concentracion de dicho compuesto, pero en los sistemas
multicomponentes debido a las interacciones que pueden existir entre los
compuestos el flux difusional de un compuesto no solo es proporcional a su
gradiente de concentracién, sino que es proporcional a su propio gradiente de
concentracion y al gradiente de los otros compuestos presentes.

Como producto de esas interacciones los fendmenos que se pueden presentar
son: la difusion inversa, la difusién osmética y la barrera de difusion.

J;
ifusi comportamiento
difusién
osmotica normal del proceso

\ : de difusion

barrera de
difusion

N\

/ | difusién

comportamiento inversa
normal del proceso
de difusion

Figura 3.4 Fendmenos que se pueden presentar en un sistema muiticomponente

-V X

La difusion inversa es causada cuando un compuesto se difunde en una direccion
opuesta a la indicada por su gradiente de concentracién, el compuesto se difunde
de un area de menor concentracion a un area de mayor concentracion.

La difusion osmética es causada cuando un compuesto se difunde J; =0, pero su
gradiente de concentracion es igual acero Vx, =0.

Por dltimo la barrera de difusion es causada cuando el compuesto no se difunde
J, =0, pero su gradiente de concentracion es diferente de cero Vx; = 0.
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3.2.3 Calculo de los Coeficientes de Difusividad

Para poder calcular el flux difusicnal es necesario contar con los coeficientes de
difusividad, hay dos tipos de coeficientes: ios de Maxwell-Stefan y los de Fick.

Los coeficientes de difusidn de Maxwell-Stefan:

— son méas faciles de interpretar fisicamente, son producto de la fuerza de friccién
intermolecutar

- la interpretacion es la misma aun cuando existan otro tipo de gradientes
distintos al gradiente de concentracién
-~ describen el fendmeno desde el punto de vista microscépico.

Los coeficientes de difusiéon de 'Fick

—~ son mas practicos porque se introducen mas faciimente en las ecuaciones de
continuidad

— describen el fendmeno desde el punto de vista macroscépico.

Los coeficientes de Maxweli-Stefan y los de Fick se relacionan por medio de la
ecuacion :

[D:]=[B]"[r] (3-68)

Si el fluido se comporta de manera ideal, entonces la matriz [I'} es la matriz
identidad y los coeficientes de Fick y los de Maxwell-Stefan son iguales.

La manera de calcular los coeficientes de difusividad es a partir de correlaciones,
hay correlaciones para gases, para liquidos, algunas son mejores que otras y
sirven para compuestos con propiedades especificas.

3.2.4 Coeficientes de Transferencia de Masa

Una manera altemativa para calcular el flux difusivo sin emplear la ley de Fick o
las ecuaciones de Maxwell-Stefan es usando los coeficientes de transferencia de
masa [16, 17, 19, 27, 29, 31]

Por lo general los problemas de transferencia de masa que involucran fluidos se
resueiven usando coeficientes de transferencia de masa.

Para desarrollar el concepto de los coeficientes de transferencia de masa primero
se considera un sistema constituido por dos fases como en la figura 3.5, que
contiene una fase "x" y una fase "y", las composiciones en el seno del fluido se
denotan como x,, e y,,. Y las composiciones en la interfase se denotan como x;

e y,. La interfase se considera como una superficie que no ofrece resistencia a la
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transferencia de masa y en donde se establece un equilibric entre la fase "x" y la
fase"y". :

interface, |

x N
b \ Fase "y"
Xi

Ya
Fase "x' \
Yio

Figura 3.5 Perfiles de las fracciones mol en un proceso de transferencia de masa

-~ Coeficientes de Transferencia de Masa Binarios

El coeficiente de transferencia de masa k para la fase "x" de un sistema binario se
define como

k, = lim N, — x;,N, _ Jip (3-69)
N0 C (X, — Xy) € AX

A x; es la diferencia entre la fraccion mol en el seno del fluido y la fraccién mol en
la interfase. El término k, es el coeficiente de transferencia de masa para la fase
“x" en el seno del fluido. De la ecuacién (3-1) se tiene que J, =c,x(u-u) y la
ecuacion (3-69) queda como

_ex(u-u)  (u-u) | (3-70)
¢ Ax, AXx/x

k.

que le da un significado fisico al término k, como la velocidad méxima (relativa a

la velocidad de la mezcla) a la que un componente puede ser transferido de una
fase a la ofra.

En un proceso de transferencia de masa los perfiies de composicion y de
velocidad son alterados por la difusién de los componentes de la mezcla a través
de la interfase. Si el flux es muy pequeiic como en la ecuacion (3-69), los perfiles
no son alterados. En condiciones reales el coeficiente de transferencia de masa es
o Npy—xN, Jip (3-71)
k= =
¢ (X x,) ¢,AXx,
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en donde el término k, toma en consideracion que el flux no es pequeno y que
los perfiles de composicion y velocidad son alterados

Hay muchas correlaciones para encontrar los coeﬁcientes de transferencia de
masa, las correlaciones proporcionan el valor de k,, es decir el coeficiente de

transferencia de masa cuando el flux es muy pequefio, dicho de otra manera
cuando la velocidad del proceso de transferencia de masa es muy pequefia. Si se
quiere obtener el coeficiente de transferencia de masa en condiciones reales, se
usa'un factor de correccién £,

ky = ky Ey _ ' (3-72)

en donde E, depende del berﬂl de composicién y del modelo hidrodinamico
escogido para describir el proceso de transferencia de masa.

— Coeficientes de Transferencia de Masa Mutticomponentes

Para un sistema multicomponente el coeficiente de transferencia de masa en
condiciones reales es

(Jb)=(N)—($c) N, = c,lks}(x, - x,) = ¢, [k;1 (A x) (3-73)

Los coeficientes de flux finito, los k,; estan relacionados con los coeficientes
cuando el flux es pequeio [k,,] por una ecuacioén de la forma

ki) =k, ][, ] (3-74)

en donde [E, ] es la matriz de factores de correccién, que depende del modelo de
transferencia de masa.

En la ecuacion (3-73) se definid una matriz [k;] de (n-1Xn-1) elementos, pero
puede haber varios grupos de coeficientes k,; que lleven al mismo grupo de
valores de N,, por lo que en un sistema multicomponente si se hacen mediciones
para N, y x, para calcular los coeficientes de transferencia de masa, el grupo de
coeficientes que se obtiene es uno de varios que pueden existir. Lo anterior
sucede porque cuando se multiplican matrices si [A]x[B}=[C] y si [A]x[D}=[C] no
se cumple que [B}=[D].
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— Correlaciones de Coeficientes de Transferencia de Masa

Una de las maneras para obtener los coeficientes de transferencia de masa es por
medio de experimentos, pero los coeficientes que son obtenidos de esa manera
solamente pueden ser usados en sistemas que sean similares al original. Otra
manera para poder conocer su valor es por medio del uso de grupos
adimensionales o de correlaciones.

Como ejemplo los coeficientes de transferencia de masa se correlacionan con ios
siguientes grupos adimensionales

— Numero de Sherwood = Sh = ’;—d

F

— Numero de Stanton = St = %

— Numero de Schimdt = Sc = th

F

- Factor j de Chilton-Colburn = j, = St S¢*?

en donde d es una longitud caracteristica del equipo de transferencia de masa, T
es la velocidad media del flujo y v es la viscosidad cinematica. Estos grupos
adimensionales sélo son un grupo, hay mas grupos adimensionales que se
pueden usar para calcular el valor de los coeficientes.

Las correlaciones se dividen en dos grupos para interfases fluido-fluido y para
interfases fluido-sélido. Las fluido-fluido son las mas importantes porque se usan
en absorcion, extraccion tiquido-tiquido, destilaciéon entre otras. Las correlaciones
tienen mayor uso para calcular los coeficientes de transferencia de masa de una
columna, los cuales dependen del tipo de columna, de si la columna esta
empacada o no y de las caracteristicas del empaque entre otros factores.

| 3.3 El Problema Bootstrap

El problema de determinar el valor de los N, a partir de los J; se llama bootstrap
{29, 31), el problema radica en que si se conocen los fluxes difusionales, los J,, no
se puede determinar el valor de los fluxes molares, los N,, porque los "n" N, son
independientes, mientras que solo "n-1" J, son independientes, por o que se

necesita una relacion adicional que esta determinada por el proceso de
transferencia de masa que se lleva a cabo.

La importancia de conocer el valor de los N, es porque son usados en el modelo
de no equilibrio.
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las relaciones de transporte,

que se encuentran flotando,

estan sujetas a los alrededores
Figura 3.6 Representacion del problema Bootstrap

Para resolver el problema, primero se escribe la condicion general de
determinacion

n (3-75)

en donde los v, son los coeficientes de determinacion, esos coeficientes son los

que van a contener la informacién que indica cémo se lleva a cabo el proceso de
transferencia de masa, que es la informacion extra que se necesita para resolver
el problema bootstrap.

Ahora se necesita tener una expresion mas sencilla que (3-75) que contenga a los
v,, la expresion parte de relacionar los N,, los J; y los v, mediante la ecuacién

v, N, =v, J+v, xN, (3-76)
si la ecuacion (3-76) se suma para todos los componentes se tiene

SN S v X, =0 (3-77)
i

=i
y el flux total N, puede ser expresado en términos del flux difusional como

(3-78)

N, =—.(ivi 5 /3, xiJ = —EAka

i=1 j=1 k=1

y en donde los coeficientes A, son
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Ac=(v-v,) zn:"j X (379

J=1

La ecuacién (3-78) proporciona el valor del flux total a partir de los J, y los v,,
pero también es necesario conocer el valor de los N, que se obtienen al sustituir
(3-78) en (3-16)

1 | 3-80
Nu = ZB ik J k ( )
k=1
en donde el valorde los B, es
Bu=du—-X Ay _ (3-81)

y &, es ladelta de Kronecker. La ecuacion (3-80) proporciona el valor de los N, a
partirde los J, ylos v,.

El problema ahora se transforma en conocer el valor de v,, una de las maneras es

analizando el proceso ya que hay varios casos especiales que simplifican las
ecuaciones.

-~ Casos Especiales

¢ Contradifusién Equimolar

Cuando el flux molar total es cero N, =0, entonces los fluxes molares son iguales
a los fluxes difusionales para todos los componentes presentes en la mezcla

N=J (N,=0) (3-82)
y ademas todas las v, tienen el mismo valor
vi=v, (N,=0) i=12,.,n-1 (3-83)

y B, sereducea §, .

e Destilacion Multicomponente

En este caso se tiene que
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Y N,AH,,, =0 (3-84)

i=1

en donde AH,,, son los calores latentes molares de vaporizacién, y el valor de los
v; es igual a ‘

v,=AH i=1,2,...,n (3-85)

e Difusion de Stefan

En este caso el valor del flux de uno de los componentes de la mezcla es cero. Si
el valor del flux de la especie "n" es cero entonces

N, =J,+xN, =0 (3-86)

y despejando el flux total se tiene que

- 3-87
N, = (3-87)
xn
y se puede calcular el vaior de los N, 0 a partir de los J, con
) ' (3-88)
N, _{1+%)J+ ZJ
X, : n k-1
. En este caso todos los v, valen cero excepto el v,
v,=0 v,#20 (N,=0) (3-89)
y la ecuacion (3-81) puede ser simplificada y queda como
B =8y +_xi/xn (Nn = 0) (3-90)

« Relacién entre los fluxes

A veces es posible especificar la relacion del flux de un componente con respecto
al flux total
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N, =zN, (3-91)
y larelacién entre el N; yel J; es

N~ (3-92)

(1‘xi/zi)
y By es

By = Oy /(1 - X, /za) (3T93)

3.3.1 La Matriz Bootstrap

Cuando se trabaja con sistemas multicomponentes es mas facil y util escribir las
ecuaciones (3-78) y (3-80) en forma matricial

N, =—(A)'(J) (3-94)
(W)=[p](v) | (3-95)
en donde [B] se conoce como la matriz bootstrap.

Las ecuaciones anteriores se pueden aplicar en el senc del fluido ¢ en la interfase
para calcular los N,, si la ecuacion se aplica en el seno del fluido queda como

V)= [B](s) = e [BuJ1c1 (%) - (3-96)
y si se aplicaen la intel;fase queda como |
(N)= [Bl](J!)'_‘ct[Bl][k;](Ax) (3-97)

En la interfase debe de existir la continuidad de los fluxes que se establece por
medio de las siguientes ecuaciones

(N)=ctik1(x = x')+ Ny (x*)= et [B"1 [k 1 (x* - x') (3-98)
N) eIk 1y'-y" )+ N {yY)=cI8"11k;1(y'- y") (3-99)

Las ecuaciones (3-98) y (3-99) son las ecuaciones que se utilizan cuando se -
calcula el valor de los N, a partir de los coeficientes de transferencia de masa.
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3.4 Modelos de Transferencia de Masa

Un modelo de transferencia de -masa es una serie de suposiciones que
- proporcionan una.visidn microscépica de como se lleva a cabo el proceso de
transferencia de masa. Las suposiciones establecen {as ecuaciones y los términos
que deben ser usados para resolver el modelo y ayudan a estabiecer las
condiciones a la frontera. -

Ademas son importantes porque cuando se trabaja con coeficientes de
transferencia de masa, la matriz de factores de correccién depende del modelo
seleccionado.
- Modelo de Pelicula [29]
En este modelo se considera un sistema de dos fases en el cual toda la
resistencia a la transferencia de masa esta concentrada en una pelicula que esta
adyacente a la fase en consideracién.

- interfase

i N

Fase ady_acente

Fase "X"

Xis

r=r r=r

Figura 3.7 Modelo de pelicula

En la pelicula la masa es transferida por difusién molecular, fuera de la pelicula la
turbulencia del fluido aumenta y provoca que la composicién del fluido sea la
misma en cuaiquier punto. El proceso de transferencia se lleva a cabo en una
direccion normal a la interfase, si hay transferencia en cualquier otra direccion esta
se considera nula en comparacioén con la que se ileva a cabo en la direccion
normal.

El espesor de la pelicula varia de 0.01 a 0.1 mm cuando la fase en consideracidon
es la fase liquida y de 0.1 a 1 mm cuando la fase en consideracién es la fase

vapor.
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. Las ecuaciones que describen el proceso de transferencia de masa en la zona de
la pelicula son:

ac,
‘ at
considera que el proceso llega al estado estacionario y que !a transferencia es
unidimensional las ecuaciones se simplifican en

— Las ecuaciones (3-29) %#V-Ni =0 y (3-30) +V-N, =0, pero como se

dn, o (3-100)
dr

Yy
dN: _, (3-101)
ar

en donde r es la direccion en la que se lleva a cabo el proceso de
transferencia. ‘

— Las ecuaciones que describen et proceso de difusion, pueden ser la Ley de
Fick ecuacion (3-43) {(J)=-¢, [D;](Vx) o las ecuaciones de Maxwell-Stefan

ecuacion (3-67) (J)=-c¢,[B" [[](v x).

~» La condicién de determinacién ecuacion (3-75) > v, N, =0.

i=1
— Las condiciones a la frontera que se usan para resolver el modelo son

r=r, X =Xg (3-102)
Fr=ry X =Xz

Ahora se tiene que resolver el modelo para obtener de manera explicita el valor de
N,

— Modelo de Pelicula para Sistemas Multicomponentes No Ideales

Paﬁiendo de las ecuaciones de Maxwell-Stefan se tiene que
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g - ‘i xx (u-u;)

J=1 DMS ij (3_1 03)
n (xlN X; N)
g, =3 T
(= DMStj
en donde
d = X, dp, (3-104)
VTRT dr

Para resolver el modelo la ecuacion (3-103) se escrlbe en forma matncual en (n-1)
dimensiones como

| 310

3 1"("” 2160+ 6) (3-109
en donde
_(r-r) (3-106)
N, 5N, (3-107)
" ¢.D MSm/I+;ct Dysw /! -
1 1 ' (3-108)
;= _Ni -

J (ctDMSij/I ctDmsin/J :

N (3-109)
b= ¢ Dysi /1

Ahora se hace una simplificacién para que sea mas sencillo resolver la ecuacion,
se considera que I, y que D4, son constantes a lo largo de la pelicula, aunque

en la realidad los dos valores dependen de ia composicion. Resolviendo la
ecuacion se obtienen los perfiles de composicion

(x- X, )= [exp[@ln - [1] ] [exp[@] - {1] I (x,- x,) (3-110)
en donde

e]=[r.I" [] (3-111)
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Y ya se pueden calcular los fluxes molares que son los valores que se estan
evaluando

(N)=c[B, 1k, ][, J(xo- x;) (3-112)
(N)= ctms][ks][aakxo‘xa)

El valor de los coeficientes de transferencia de baja a flux finito esta dado por

lko]=10, )1 = [B,] ., Vi 1)

[k ] ] = [DF ]/’ = [Bs ]'1 [rnv ]/"

Y el valor de los factores de correccién esta dado por

El-lollxplel-I" (@-114)
2, [elexple]fexple]- ]

et valor de {T,,] se evaliia con 1a concentracién promedio, la cual se considera
constante a lo largo de la pelicula.

- Modelos de Penetracion [29]

En estos modelos se considera que debido a la turbulencia en el seno del fluido
hay un grupo de elementos del fiuido o eddies que se acercan a la interfase y
permanecen en ella por un tiempo ¢,. £l tiempo que permanecen los eddies en la

interfase es muy pequeo lo que provoca que el proceso de transferencia de masa
que se lleva a cabo con la fase adyacente sea a estado no estacionario, el
proceso de transferencia de masa de los eddies es el de difusidon molecular.
Después de la transferencia de masa los eddies regresan al seno del fluido y su
fugar es tomado por eddies nuevos o frescos.

Fase adyacente

' % z=0
: i0
—_—_—
___._.%
2 .
: xioc
eddie llegando a la eddie dejando la
interfase desde el interfase con direccién
seno del fluido al seno del fiudio

Figura 3.8 Modelo de penetracion
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Las ecuaciones que describen el proceso son:

-» La ecuacion (3-29) %ct—+V N, =0, y considerando que el proceso es

unidimensional 1a ecuacién se puede simplificar y queda como

cax+aN -0 (3-115)
at 0z

en donde "z" represehta la direccién del proceso de difusion.

Si se suma la ecuacién (3-115) para todas las especies presentes se obtiene
N _, | (3-116)
oz z

por lo que N, sélo es funcién del tiempo.

Como N, = J.+ x;,N, fa ecuacion (3-115) se puede escribir como

3-117
c, +N, = ( )
ot dz 0z

y J,, puede ser calculado a partir de la ley de Fick, las ecuaciones de Maxwell-
Stefan o por medio de los coeficientes de transferencia de masa.

— Como condiciones a la frontera se tienen

1. durante el proceso de difusion la composicion de la interfase es constante y es
igual a X,

z=0 >0 X=X (3-118)

2. antes de que empiece el proceso de difusion, la composicién es uniforme en
cualquier lugar y es igual a fa composicion del seno del fluido x,_,

1 1®

z20 t=0 x =x (3—119)

3. si el tiempo dé residencia es muy corto, entonces se puede considerar que el
componente que se esta difundiendo no ha llegado al seno del fluido y por lo
tanto no ha cambiado su concentracion, lo que se puede expresar coOmo

zo>wo t>0 x=x (3-120) .

] o
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Hay dos modelos de penetracion el de Higbie (1935) y el de Danckwerts (1941), la
diferencia entre los dos radica en el tiempo que los eddies permanecen en la
interfase.

El modelo de Higbie considera que todos los eddies permanecen en la interfase la
misma cantidad de tiempo. La distribucion de edades para este modelo es

w(t)=1t, sitst, (3-121)

w(t)=0 si t>t, (3-122)

1,

tiempo, t _
Figura 3.9 Distribucién de edades y(t) para el modelo de Higbie

El modelo de Danckwerts supone que hay un espectro de tiempos de contacto, en
el cual algunos elementos permanecen en la interfase por un tiempo muy corto
mientras que otros permanecen por un tiempo muy largo. Ademas la posibilidad
de que un eddie que esta en la interfase, eddie 1, sea reemplazado por un eddie
fresco, eddie 2, es independiente del tiempo de exposicién del eddie 1.

La distribucién de edades para el modelo de Danckwerts es
w(t)= sexp(-st) - (3-123)

en donde s es la fraccidén del area de {a superficie que es reemplazada por liquido
fresco por unidad de tiempo.

.
s tiempo, t
[Figura 3.10 Distribucién de edades y(t) para el modelo de Danckwerts
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— Modelo de Penetracidn para Sistemas Multicomponentes

Para resolver el modelo se usa la aproximacion de Toor-Stewart-Prober (1964) en
ta cual se considera que [D;] es constante, de manera que la ecuacnén (3-115)
queda como :

o),y A0 _,1p 17°00) (3-124)

C
b ot oz 022

resolviendo (3-124) se obtiene la siguiente ecuacion para calcular el perfil de |
composiciones

(x-x,)= [[I]— erf[(n -)[Dr o ]'"2]]x [[I]+ erf[q) D, ., ]‘”2] r (x,-x,) 3125

y el valor del flux difusional se calcuia con

/ -1/2 - 1 3-126
(o)= 20 oxplb 00 ][ ertp orn I r0-x) &

y la matriz de funcién error erf[g {M] ] se define como |
(3-127)

3x1! 5x2!

erfl [M] ] = [Q[M]___[]e & [M]s_TTBI[MY+...]

si N,=0, lo que se traduce en que ¢ =0, el perfil de composiciones que se
obtiene es

(- %)= | [1]- erflzlDpo, T2 7241] (o - x.) N, =0 (3-128)
y el flux difusional es

(o) =—FlDrn (o) My =0 129)
n

de donde se puede ver que la matriz de coeficientes de transferencia de masa
cuando el flux es pequefio es

] e ]” | (3-120)
y la matriz de factores de correccién es
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&)= expl- [@]? /v ][ 1]+ ext[e]/ 2] (3131)
en donde desigual a |
[@]=ulD,,, ] Vet =N[k] '/, S (3132)

La matriz [k] de la ecuacién (3-130) proporciona el valor del coeficiente de
transferencia de masa en cualquier tiempo t. Si a esa matriz se le saca un
promedio con respecto al tiempo, se obtiene ia siguiente expresioén que es el

coeficiente de transferencia de masa cuando el flux es pequefio para el modelo de
- Higbie

12 3-133
-2 2el 139
y para el modelo de Dankwerts se tiene
| N | (3-134)
Con las ecuaciones anteriores !os fiuxes en la interfase estan dados por
(J;)=c [k][E}(x,- x.,) (3-135)
(o) = c.[po k1= (%, - x.) e

La ecuacion (3-136) es la expresion que se usa para conocer el valor de los N,

usando el modelo de penetracién. La diferencia entre usar el medelo de Higbie o
el de Danckwerts esta determinada por la forma de la matriz k.

La diferencia esencial entre el modelo de pelicula y el de penetracién es que en el
primero la operacién es en estado estacionario, y en el segundo la operacion es
en estado no estacionario, por lo que es necesario promediar las propiedades con
respecto al tiempo.

3.5 Transferencia de Materia y de Energia
En algunas operaciones de separacién ademas del procesc de transferencia de
masa se presenta el fenémeno de la transferencia de energia, en esos casos es

necesario resolver las ecuaciones que describen el proceso de transferencia de
energia ademas de las ecuaciones que describen la transferencia de masa.
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- Transferencia de Energia

Primero hay que encontrar las ecuaciones que, al igual que las ecuaciones que
describen la transferericia de masa, describen cdmo es el proceso de la
transferencia de energia [17, 29, 31], Ia energia puede ser transferida por
conveccion y por conduccion, si se considera que existe equilibrio mecanico el
balance de energia se puede escribir de las siguientes dos maneras -

e (3-137)

= v{a T

i=1

ole,C.T} " 3-138
~{‘:—ta—tﬁl’~—}-_——‘17-(;'—V’-{f:,C,,Tu}—ZJi-VHi 7( )
(5

en donde q es el flux de calor conductivo, la ecuacion (3-138) es muy parecida a
fa ecuacion (3-24) las cuales se obtuvieron a partir de la ecuacién general (3-21).

Nuevamente en la interfase tiene que haber continuidad 1o que se representa por
~ medio de la ecuacion

£.e*=E-e | (3-139)

en donde e” y e’ son los fluxes de energia de las fases adyacentes a la interfase,

la ecuacién (3-139) establece que la componente normal de los fluxes de energia
debe ser continua a través-de la interfase.

En cualquiera de las fases el fiux de energia e se puede escribir como

o=gr AN (3-140)

i=1

- Relaciones para el Transporte Simultaneo de Masa y Energia

Las ecuaciones anteriores consideran gque Gnicamente hay transferencia de

energia. Para poder describir el proceso adecuadamente hay que afadir a las.

ecuaciones de transferencia de masa, el término que contabiliza la contribucion a

'a transferencia de masa producto de la transferencia de energia, y afadir a las

ecuaciones de transferencia de energia e! término que contabiliza la contribucidn a
la transferencia de energia, producto de la transferencia de masa.
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Considerando que el proceso que se lleva a cabo es termodinamicamente
irreversible, la expresion que describe la produccién de entropia para un proceso
en donde hay transferencia simultanea de masa y de energia queda como

_ 1Y ¢R& & _ (3-141)
U“Q'V(?J— n & 4 i'("i "j) :
En los procesos isotérmicos e! gradiente d, es una funcién de las velocidades
relativas (u-u,). En el caso de un proceso no isotérmico las ecuaciones de
transferencia de masa y de energia se acoptan, de manera que d, debe contener
un término que establezca la contribucién de la transferencia de energia, y q,
debe contener un término que establezca la contribucion de la transferencia de
masa. Por lo que d, y g; se escriben en términos de (u-u,) y de V(}/T). De

manera que q queda como

non oy T 3-142
q=—kVT+ctRTZ Z-{L(D J(ui u,) ( )
=t 1 Dys;
=-AVT +—¢,RT — = -—L fu-u,
9 2" ; %Dmsu[ Pi P J( j) ’

en donde A es la conductividad térmica de la mezcla y D' es el coeficiente de

difusién térmica de la especie "i". Si se definen los factores de difusion térmica
multicomponentes como

T pT (3-144)
o= ——| P Pl ikj=12.n
Dysi\ pi P '

la ecuacién (3-143) queda como

q=-AVT+2CRTY. 3 oxx,ay(u-u,)

=
e

(3-145)

y ademas los factores de difusion térmica multlcomponentes tienen la propiedad
de antisimetria, por lo que

(lu =-'0.jj i#j=1'2|...,n (3‘146)
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Ei término %ct RTZ Zxx G.J("i u) de la ecuacion (3-145) proporciona la

=1 ,.,1

contribucién de la transferencia de masa al flux de calor conductivo q y recibe el
nombre de efecto Dufour.

El inverso del efecto Dufour es la produccion de fluxes mésicos por causa de los
gradientes de temperatura y recibe el nombre de difusidn térmica o efecto Soret.
Para considerar la contribucion de! efecto Soret, se debe de considerar el término
V(1/T) en la ecuacién de Maxwell Stefan que queda de la siguiente manera

n n 3-
__exx(u- uj)_inxj%y_TT_ (3-147)

J=1 DMS ij

Las ecuaciones (3-145) y (3-147) son las ecuaciones que describen el transporte
simultaneo de masa y de energia.

Sin embargo en las operaciones de separacion los gradientes de temperatura no
son tan grandes ni se mantienen mucho tiempo como para considerar la
contribucion de la transferencia de energia al proceso de transferencia de masa,
por lo que frecuentemente se ignoran los efectos Dufour y Soret.

- Coeficientes de Transferencia de Calor

Los coeficientes de transferencia de calor se definen de manera similar a los
coeficientes de transferencia de masa como

o i AN (3-148)

h = fim =]
N0 ¢, C (T, “T) ¢, C AT

en donde # es el coeficiente de transferencia de calor, y su significado fisico es la
velocidad maxima a la que e! calor puede ser transferido a ila fase en
consideracioén.

La definicién convencional de los coeficientes de transferencia de calor es

q | - (3-149)
h=jm(-L) |
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en donde se.considera que los fluxes masicos son despreciables. En condiciones
reales los fluxes masicos no son despreciables y el coeficiente de transferencia de
calor es

._ 9 - (3-150)
h=9
AT

La ecuacién que relaciona los coeficientes de transferencia de calor cuando el flux
masico es despreciable, con aquelios cuando el flux masico no es despreciable es

h* = hz, . (3-151)

en donde =, es un factor de correccion, h y E, dependen de la temperatura y

del perfil de composiciones en la regién adyacente a la interfase, al iguat que los
coeficientes de transferencia de masa su valor se determina usando un modelo de
transferencia de energia.

— Transferencia Interfacial de Masa y de Energia

Si el proceso de transferencia se da a través de una interfase entonces hay que
describir de qué manera se lleva a cabo el proceso de transferencia de masa y
energia a través de la interfase. El proceso de transferencia de masa esta descrito
en la ecuacion (3-32) y para la transferencia de energia se usa una ecuacion
similar

interfase, |

v

>N

Liquido

“““““““ -
K.x"

Vapor I—>e

Figura 3.11 Transporte de Masa y de Energia Interfacial -
En la interfase entre el liquido y el vapor se tiene que cumplir la contiﬁuidad de los

fluxes motares por componente y la de los fluxes molares totales, 0 que se
representa por medio de las ecuaciones

N-=N,=N’ (3-152)
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=J'+x; N =N, =J +yN' =N’ (3-153)
N' =N, =N (3-154)

en donde si la transferencia ocurre de la fase "V" a la fase "L" el flux que se
obtiene es positivo.

En {a interfase también tiene que exustlr la continuidad del ﬂux de energia, lo que
se representa por la ecuacion

eV == eL (3'155)

en donde e y e- son las componentes normales del flux de energia en la
interfase, usando la ecuacion (3-140), la ecuacidn (3-155) se puede escribir como

+ZN"FI" =q +ZN"FI’L (3-156)
im1
en donde los fluxes de calor estan dados por
q' =hy(TV -T') (3-157)
g-=h(T'- TL) (3-158)

— La Matriz Bootstrap para Transferencia de Masa y de Energia

La matriz bootstrap puede ser modificada para que maneje ademas del transporte
de materia el transporte de energia, con el objeto de obtener los fluxes molares en
condiciones no isotérmicas, para obtenerla pnmero se reescribe la ecuaciéon (3-
156)

; (Y- AN, ;x N (3-159)
q--q" nz:(l ~A Y +4, N, Z(}L —A N+ N, (3-160)
= ‘ i=1
en donde
A=Ay A =SAx A =HY-H (3-161).
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Al iguél que en la transferencia de masa hay que encontrar una relacion para el
flux molar total N, y a partir de esa relacion desarrollar la ecuacion para los fluxes

molares por componente, los N,.

Usando las ecuaciones (3-152) a (3-154) y (3-159) a (3-161) se obtiene el flux
motar total N, como '

| n (3-162)
L v L_ oV Z(?“k_hn)‘]:
_Ji=d o qg-q T =N,

Xi— VY, A A

¥ Y

la ecuacién (3-162) usa el flux difusional de la fase vapor, pero también se puede
usar el flux difusional de la fase liguida quedando en ese caso la ecuacion

n 3-163)
A=A (
_JiL_Jivqu_qv___;( k ) k=~
xi—Yi A A t

X

Ahora usando la ecuacién (3-162) se elimina N, de la ecuacién (3-153) para’

obtener una ecuacion muy parecida a la ecuacion (3-80) con la diferencia de que
esta nueva ecuacion considera el transporte de energia

n-1 ' -1
N, '_'Jiv*“inAkJ:'*'Yi%q (3-164)

k=1 y
en donde
Av=0i -2 )4, Ag=g'-g" (3-165)

La ecuacion (3-165) se puede escribir en notacion matricial en (n-1) dimensiones
como :

0=p 10"} )22 @169

X

los elementos de la matriz B¥ son
Bu =8, —¥iA, ik=12..n-1 (3-167)

se puede obtener una expresién similar a la ecuacion (3-166) para la fase liquida
quedando en este caso ‘
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(N)=[IS"](JL)+(x)iq | .(3-168)

3

Aq Aq
Ay A
toman en cuenta la contribucién de la transferencia de energia a ia transferencia
de masa.

Los términos (y)=< de la ecuacién (3-166) y (x)= de la ecuacién (3-168)

3.6 Modelos de Transferencia de Materia y Energia

De la misma manera que en la transferencia de materia ahora hay que usar un
modelo que describa el transporte de energia para poder incorporario y obtener la
forma de calcular ios coeficientes de transferencia de calor y los factores de
correccion.

'~ — Modelo de Pelicula para Transferencia de Materia y Energia [29]

El modelo de pelicula puede tomar en consideracién el transporte de energia, si se
considera que el transporte de energia es unidimensional y s un proceso que
llega al estado estacionario, si se cumplen esas condiciones el balance de energia
queda como

de _, | (3-169)
dr

el flux de energia e es e = q+ZFIiN, , pero como g = —&V T entonces

i=1

n 3-170
e=-AVT+) HN, (5-170)
i=1
si se considera que el C, es independiente de la temperatura entonces
H=C,(T-T,) (3-171)

Para resolver la ecuacion se define un factor de velocidad de-transferencia de
energia @, '

| zn:N_c _ (3-172)

- =t

AT
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en donde ¢ es la longitud de la zona de difusion, si se trata de un plano entonces
¢ es igual a la fongitud de la pelicula.

Usando (3-171) y (3-172), (3-170) queda como

d(T - Tr) _ @ (T-T,)-—° (3-173)

dn rA/E

Si se considera que el Calor Especifico y que las Conductividades Térmicas son
constantes entonces se puede resolver (3-173) y se obtiene

(T-T,) _exp(®,m)-1 (3-174)
(Ts - To) exp(®y)-
) , ‘ AdT
Con el flux de energia conductivo en n=0 dado por g, =:—--€——d?|“=o, se puede

diferenciar (3-174) para obtener el gradiente de temperaturas y poder identificar el
coeficiente de transferencia de energia h y el factor de correccion =,

G, =hZ,(T,-T;) (3-175)
en donde e! coeficiente de transferencia de calor es
h=21¢ (3-176)
y el factor de. correccion esta dado por |

= _ D, (3-177)
T (exp@,, -1)

E, se conoce como el factor de correccion de Ackerman.

— Modelo de Penetracion para Transferencia de Materia y Energia [29]

Cuando se usa el modelo de penetracion y si el tiempo de contacto es pequefio
Fo=At/pC, r? 50, entonces el coeficiente de transferencia de energia

promediado con respecto del tiempo es

A ' (3-178)
nt,

h=2pC, oC
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El factor de correccion que se usa generaimente es el del modelo de pelicula,

ecuacion (3-177), o se puede calcular con las siguientes ecuaciones

__expl- @2 /n)
" 4 erf(@,, /\n)

(1]

con @,, definido como

ZNC

‘DH = i=] h

1% 2
effx=-—=|e*dz
+

(3-179)

(3-180)

(3-181)

Una de las simplificaciones que se hicieron para poder resolver el modelo es
considerar el Cp constante y no como una funcion de la temperatura, ya que si no
se considera de esa manera las ecuaciones resultantes son muy complicadas.

Lo que se puede ver en las ecuaciones es que no se considera el transporte de
materia directamente, el transporte de materia se considera una vez que se utiliza

la matriz bootstrap.

Los conceptos de transporte de materia y energia son importantes en los capitulos
posteriores porque a partir de ellos se desarrolla el modelo de etapa en no

equilibrio.

Nomenclatura

A area [m |

[B] matriz de coeficientes de difusion binarios lnvertldos [s/m?]
c concentracion [kmol/m?]

Co . calor especifico [JIkmoI]

d gradiente de difusion [m™]

D, coeficiente de difusion de Fick binario [m?/s]

D, coeficiente de difusion de Fick [m?/s]

D, coeficiente de difusion de Maxwell-Stefan [m?%/s]
DT coeficiente de d|fUS|on térmica [kg/ms]

e flux de energia [J/m?]

h coeficiente de transferencia de calor [mls]

h coeficiente de transferencia de calor [m/s}
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H; entalpia molar parcial del componente i [J/kmol]
i flux masico convectivo [kg/m? s]

flux molar convectivo [kmol/m?s]
[ matriz identidad [-}]

flux masico difusivo [kg/m? s]

flux molar difusivo [kmol/m?s]

coeficiente de transferencia de masa [m/s]
matriz de coeficientes de transferencia de masa [m/s]
longitud de la pelicuta [m]

longitud de la pelicula [m]

namero de componentes

flux masico [kg/m? s]

flux molar [kmol/m?s]

presién parcial[bar]

presion total [bar]

flux de calor conductivo [J/m?]
coordenada de direccion o posicién {m]
lado interno de la pelicula {m]

lado externo de la pelicula [m]

constante de los gases [J/mol K]
frecuencia de renovacion de superficie [s ]
tiempo [s]

tiempo de exposicion [s]

temperatura [K]

velocidad [m/s]

velocidad [m/s]

fraccién peso {-]

fraccién mol [-]

coordenada de direccién o posicién {m]

NXESE=HS"0T 0 N TR VDI TR

Letras griegas

Factor de difusidn térmica [-]

matriz bootstrap [-]

coeficiente de actividad [-]

matriz de factores termodinamicos [-]
distancia adimensional

conductividad térmica [J/kmolK]

potencial quimico molar [J/kmol]

coeficiente de determinacidn [varia]

matriz de factores de correccién [-]
densidad [kg/m®]

Rapidez de produccion de entropia [J/m’sK]
coeficiente de fugacidad [-]

matriz columna de parametros de transferencia de masa [-]

Al

S a0 HeF ¥3HR ZA

p—
-©-
s L
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[®1] matriz de factores de rapidez de transferencia de masa [-]
wit) distribucién de edades [s™]

[©] matriz de factores de correccion para sistemas no ideales [-]
Subindice

av promedio

b seno del fluido

H referente a la transferencia de energia

ij, n nimero de componente

| interfase

t total

X referente a la fase x

y referente a la fase y

Superindice

| interfase

L - liquido

V vapor

Matrices

() matriz columna

1 matriz cuadrada

Simbolos Matematicos

\Y gradiente
A operador diferencia
lim limite
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4 El Modelo de Etapa en No Equilibrio

El modeio de etapa en no equilibrio se basa en los fenémenos fundamentales por
io que es mas riguroso. Este modelo considera que los flujos que abandonan las’
etapas en una operacion de separaciéon no estan en equilibrio termodinamico, el
Unico lugar en el que prevalece el equilibrio es en la interfase.

Vi
L A .
‘ .= Salida lateral
X, j1 Yij de vapor
le:‘l TJV
\Y;
. v —>a
f:'] Liquido 2 Vapor fi\j’
e < e
HLF HVF
)] xi,j v i
L j+
H.i ¥
U [ TL i,j+1
Salida lateral j HY,
de liquido V v
L Tj+1

Figura 4.1 Representacién de una etapa en no equilibrio

Cuando se usa el modelo de no equilibrio, la etapa de la figura 4.1 puede
representar un plato o una seccion de una columna empacada.

Ademas el modelo se basa en las ecuaciones de transporte que se vieron en el
capitulo anterior, el hecho de usar esas ecuaciones hace que el modelo sea mas
estricto, y que considere todas las posibles interacciones que pueden existir en la
operacion. '

Las ecuaciones en las que se basa el modelo son las ecuaciones de
conservacion, las ecuaciones de rapidez de transferencia de masa y las
ecuaciones de la interfase.

Los modelos de no equilibrio se clasifican por generaciones gue se distinguen por
los aspectos que son considerados para modelar el comportamiento de las etapas.

Todos los modelos usan las mismas ecuaciones, pero los términos gue son
considerados dependen de las caracteristicas inherentes al modelo.
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4.1 Modelo de Primera Generacion

£t modelo de primera generacién [17, 18, 19, 20, 21] es el mas sencillo porque no
considera la caida de presion en las etapas ni la existencia de flujos cruzados.

Las ecuaciones que describen este modelo son:

— Las ecuaciones de conservacion, que estan compuestas de los balances de
materia y de energia

el balance de materia para el vapor es

Nial

el balance de materia para el liquido es -

M5 =(+rt -1 - FE-NL =0, i=1,2,...,C (4-2)
v i L u] nei .
en donde r =y =T C" es el numero de componentes y N,
j :

J .
representa la perdida o !a ganancia neta del componente "i* en la etapa "}"
debido al transporte interfacial. N, y N;; se definen como

| Ni\"'j EINL\J} da, : (4-3)
Nij = J‘Nii:-j da, (4-4)

Nif’j y N;, son los fluxes molares del componente "i" en un punto especifico
entre las dos fases y da, es el érea interfacial a través de la cual pasa el flux

el balance de energia para el vapor es

EY =(1+r'VHY -V H)

1R in

—F'H +Q) +EY =0 (4-5)
el balance de energia para el liquido es
E; E(1+’jL)LjHJ!“"LHHj:":iLHjLFJ“Qlf“'E'f =0 , (4-6)

en donde E; representa la pérdida o la ganancia de energia debida al
transporte de energia e una fase a la otra, E} y E; se definen como
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E/ = jej" da, (4-7)
E} s_[e} da, (4-8)

y e, es el flux de energia en un punto especifico entre las dos fases, en la
interfase se tiene que cumplir que

E|=EY -E! =0 (4-9)

-» Las relaciones de transporte establecen que las ecuaciones (4-1) y (4-2) estan
acopladas por las ecuaciones de rapidez de transferencia de masa y las
ecuaciones que resultan son

RY =N,-NY=0, i=12..,C-1 © (4-10)
R\ =N;-N;=0, i=12,.,C-1 (4-11)

— La interfase se considera como una superficie que no ofrece resistencia a la
transferencia de masa, y en la cual existe el equilibrio, por lo que la ecuacion
queda como

QiijEKij‘x_ilj"yilj=0. i=1,2,...,C , (4-12)
Sumando las ecuaciones independientes se tienen

— € ecuaciones del balance de materia del vapor, ecuacion (4-1)

- C ecuaciones de! balance de materia de! liquido, ecuacion (4-2)

- 1 ecuacién del balance de energia del vapor, ecuacion (4-5)

— 1 ecuacién del balance de energia del liquido, ecuacién (4-6)

—~ 1 ecuacién del balance de energia interfacial, ecuacion (4-9)

- C-1 ecuaciones de rapidez de fransferencia de masa para el vapor, ecuacion
(4-10) .

- C-1 ecuaciones de rapidez de transferencia de masa para el liquido, ecuacién
(4-11) _

— C ecuaciones de equilibrio en la interfase, ecuacion (4-14)

Lo que da un total de 5C+1 ecuaciones que se conocen con el nombre de MERQ,
las variables que son determinadas por el juego de ecuaciones son:

- C variables del flujo de vapor, v
- C variables del flujo del liquido, /;,
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- C-1 composicion del vapor de la interfase, yiij
~ C-1 composicién del liquido de la interfase, x{;
- C fluxes molares, N,

— 1 temperatura del vapor, TV
- 1 temperatura del liquido, T"
~ 1 temperatura de la interfase, T'

Para una columna de N etapas, el nimero de ecuaciones es N(5C+1), con sus
correspondientes N(5C+1) variables.

Usando este primer modelo se puede ver que en este se calculan los fluxes
molares y 3 temperaturas, en cambio en el modelo de etapa ideal en equilibrio no
se calculan los fluxes molares y soIo se calcula una temperatura.

El sistema de ecuaciones resultante se puede resolver simultaneamente usando el
método de Newton-Raphson. :

Primero las ecuaciones independientes se ordenan en un vector de funciones que
queda como

Fy ..(M”,M;’j,...,mgj,ej",sy,M:,.,M;,, oM, RY,RY ey RY,, (4-13)
szp ’QCJ'R‘:—HR;]’ :Réu)

y un vector de incognitas que queda como

I UETUZT 2SRV Ay 5o N A T N (4-14)

. I | I | | { !
Yijr¥zpreees ¥eap Tjs Xajs Xpj5eees X))

Las ecuaciones que corresponden a toda la columna son

€ =(F).E),-F)) - (4-15)
0 = (00 ) o)) (4-16)

El sistema lineal que tlene que ser resuelto es
W -x)=-F) @

en donde k indica el numero de iteracion y [J*] es el Jacobiano que esta definido
por
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oF (4-18)
oy,
El siguiente modelo toma una serie de elementos que describen de una mariera
mas adecuada e! comportamiento de la etapa.

4.2 Modelo de Segunda Generacidén

£i modelo de primera generacién no considera las caidas de presion, los flujos
cruzados y el arrastre, que son factores importantes que se presentan en la
_operacion de la columna. El modelo de segunda generacion [13, 27] se hizo con el
propdsito de tomar en cuenta estos factores para tener un modelo mas exacto en
comparacién con el de primera generacion. En este modelo las etapas se

consideran en equilibrio mecanico por lo que P =P} =P

L
. Gim \//\j
Pl ot @Y, |——>> Salida lateral
X j1 ! ! Yij de vapor
L
Hi va Wi
T_;:1 T JV
b1 Y
Q; «—t—nN [T9
gL Ligquido 2 Vapor £v
i = e i
HF HYF
] xi.] v J
L j+1
H; Vi
U j - ‘ L+
Salida lateral i | @k, oY |HY
de liquido vV ! . v
GV Tj+1
L jm

i ‘
Figura 4.2 Representacion de una etapa del modelo de segunda generaciéon

Este modelo usa las ecuaciones del modelo de primera generacion, pero aftade
los términos necesarios para considerar los factores que no considera el primero.

—>» Las ecuaciones de conservacion, que estan compuestas de los balances de
materia y de energia son:

el balance de materia por componente para la fase vapor es
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(4-19)
Ml\; = (1 +rjv+¢jy)VjYij— vj+1yi,j+1—¢}f1 Vj-1.Yi,j-1 ZGIJV +Ni\; '_“ 0
i=12,..,C
el balance de materia total para la fase vapor es
o 4-20
Mt‘jw(1+r +9, ) V.- ¢} V.- F' - ZZG,jv+N:’j=0 (4-20)
i=t v=1
el balance de materia por componente para la fase liquida es
N (4-21)
MlLJ = (1+er+¢ )L,xuj L.x, 1-1_¢Ij-+1 Lj+1xi,j+1_f;|j-_z16ijv NL = 0
i=1,2,..,C
el balance de materia total para la fase liquida es
(4-22)

MY=(1erte ¢t )L-L, -0k L —Fr - ZZG,,, N: =0

T
i=t v=i

el término ¢L es la fraccién de arrastre del liquido que se define como la

relacion de las moles de liquido atrapadas en el vapor en la etapa "i" entre las
moles de liquido que provienen de la etapa "J", y ¢ es la relacion de vapor

atrapado en et liquido que abandona la etapa “j", pero la mayoria de las veces
los dos términos no son tomados en cuenta. El termino G,;, es la relacién del

flujo cruzado del componente "i* de ia etapa "v" a la etapa "j".

el balance de energia para la fase vapor es

EY = (140 + 4} WHY -V, HY,- ¢,1V,1H,"1 FYHY*- Gl Hy (4-23)

v=]

+('.l"'«1—l55v =0

el balance de energia para la fase liquida es

EJL = (1 + er+ (I)Ij' )LJHJL— LHHJ!:‘ :'_,_1 Lj+1H:'_"_1 LHLF ZGL HL (4_24)

v=1

+Q;-E; =0

y G,, es flujo cruzado total de la etapa “v" ala etapa "|". El balance de energia
en la interfase queda como

§5
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E}=E) -E; =0 (4-9)

—-» Como el modelo de segunda generacién considera las caidas de presién se
afiade una ecuacion de conservacion que es una ecuacion hidraulica y hay dos
casos posibles para hacer el juego de ecuaciones

En caso de que la etapa superior sea un condensador las ecuaciones
hidraulicas quedan como

P, =p,-p,=0 (4-25)
Pz = pespeciﬂudn P = 0 (4-26)
Pi=p;-Pj —(APM):O, j=3,4,...N (4-27)

en donde p, es la presion del condensador, Pygnads €S 12 Presion en la etapa
inferior al condensador y Ap,, es la caida de presion por plato en una columna
de platos o por seccidén en una columna empacada.

En caso de que ia etapa superior no sea un condensador las ecuaciones
~ hidraulicas quedan como '

P, =P ocitcada —P1 =0 (4-28)
P.=p,-p, -(ap,)=0, j=23,..N (4-29)

en este CaS0 P,,.aneaa €5 l@ Presion de ia etapa superior.

— Las ecuaciones de rapidez de transfe_rencia de masa son
RY =N,-N! =0, i=12,.,C-1 (4-10)
R;=N,;-N.=0, i=12..,C-1 (4-11)

—-» La ecuacién de la interfase es

Q =K, x{;-y;=0, i=12..C (4-12)

—» Las ecuaciones de suma de las fracciones mol sirven para asegurar que fa
suma sea 1, y se aplican en la interfase y en el seno del fluido
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para la interfase ias ecuaciones son

c (4-30)
s agyi‘,q:o

c (4-31)

S}Lagx:]q:o .

y en el seno del fluido las ecuaciones son

_ iyﬁ_ -0 . (4-32)

i=1 .

(4-33)

G
L= =
S =Z1:xu——1-0

Para el seno del fluido hay C+1 ecuaciones de balance de materia y 1 ecuacion de
suma de fracciones mol, o que da un total de C+2 ecuaciones de las cuales solo
C+1 son independientes. Las ecuaciones independientes en el modelo de
segunda generacion son:

!

C ecuaciones del balance de materia por componente para la fase vapor,
ecuacion (4-19) '

1 ecuacion del balance de materia total para la fase vapor, ecuacion (4-20)

C ecuaciones del balance de materia por componente para la fase liquida,
ecuacion (4-21)

1 ecuacién del balance de materia total para la fase I|qu|da ecuacioén (4-22)

1 ecuacion del balance de energia para la fase vapor, ecuacion (4-23)

1 ecuacion del balance de energia para la fase liquida, ecuacion (4-24)

1 ecuacion del balance de energia interfacial, ecuacion (4-9)

C-1 ecuaciones de rapidez de transferencia de masa para ta fase vapor,
ecuacion (4-10)

C-1 ecuaciones de rapidez de transferencia de masa para la fase liquida,
ecuacion (4-11)

1 ecuacién de suma de fracciones mol en la interfase del vapor, ecuacion
(4-30)

1 ecuacién de suma de fracciones mol en la interfase del liquido, ecuacion
(4-31)

1 ecuacion hidraulica que tiene la forma general P, =p, -p,, —-(ApH)

C ecuaciones que establecen el equilibrio en la interfase, ecuacién (4-12)

Lo que da un total de 5C+6 ecuaciones independientes que se conocen como
ecuaciones MERSHQ.
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Si se conocen las condiciones de todas las corrientes de alimentacién, la carga
térmica de todas las etapas, los flujos laterales, y los flujos cruzados entonces
queda por calcular la caida de presion, el arrastre y el entremezclado, los cuales
pueden ser calculados por medio de modelos que estan en funcion del tipo de
plato, o se pueden calcular con los parametros de disefio de la columna, o se
pueden calcular por medio de modelos que son funcion de las propiedades fisicas

y de transporte de cada fase.

Las 5C+6 variables que se determinan son:

- 1 flujo de vapor, V,

~ 1 flujo de liquido, L;

- C composicién del seno del vapor, Yi;
~ C composicién del seno del liguido, x;;

- 1 temperatura de!l vapor, TV

- 1 temperatura del liquido, T"

— 1 temperatura de la interfase, T'
- C fluxes molares, N,

— 1 presion de la etapa, p,
~ C composicién de la interfase del vapor, y;,
~ C composicién de la interfase del liquido, x;,

Si se comparan las variables que se obtienen en este modelo con el de primera
generacion la Onica diferencia es que en este modelo se calcula un dato adicional
gue es la presion, pero como las ecuaciones gue se usan consuderan los términos
adicionales también los resultados son distintos.

Para una columna con N etapas hay N(5C+6) ecuaciones y N(5C+8) variables, las
cuales se pueden resolver por el método de Newton-Raphson.

Primero las ecuaciones independientes se ordenan en un vector de funciones que
queda como

( ) _(Mtj!M':’sz’- "MCJ! R':‘;'RZJ"'I C-1IS:VyQ1J,021, ,Qc,'E"‘ (4_34)
MtLj'Mh’M;j""’MéJ'EL R1L1' 2jrer c—n:sIL Pj)

y vector de incognitas queda como

(xj)T S (Vi Vi Yoo ¥Vois 1 s ¥aje¥ajsens Yo js Xjs Xajrees X 1o Ta ks (4-35)

L
X“-,ij,...,xcj,Tj 'N1j!N2H"" cj'pj)
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y se resuelve de la misma manera que el modelo de primera generacion, pero
cambiando el vector de funciones y el vector de incégnitas.

4.3 Modelo de Destilaciéon para 3 Fases

En algunas operaciones de destilacion se presenta la existencia de 3 fases, 1 fase
vapor y 2 fases liquidas, para hacer un modelo de 3 fases [22] se necesita
contabilizar el efecto de la fase extra.

Salida de Entrada del
Vapor Liquido §

Salida del
Liquido |

Vapor

Entrada del
Liquido Il

Liquido Il

Entrada de Salida del
Vapor Liquido Hi
Figura 4.3 Modelo de no equilibrio para 3 fases

Las ecuaciones son las mismas que las del modelo de primera generacién con la
diferencia de que se tiene una fase liquida extra.

-> Las ecuaciones de conservacion estan compuestas por el balance de materia y
el de energia para cada una de las fases

el balance de materia por componente para el vapor es
Mi\; =V~ ViaYi - fi+ NI\;. * N,\j =0, i=12..C (4-36)
el balance de materia total para el vapor es
Mt\? = V]- V.

j+

—FY+NY +NY" =0 (4-37)
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el balance de materia por componente para la fase liquida 1 L' es |
M, =Lx—Lx—f-NY+N;" =0, i=12..C (4-38)
el balance de materia total para la fase liquida 1 L' es
M, =L- L‘,._;-F,.‘-N;‘; +N" =0 (4-39)
el balance de materia por componente para la fase liquida 2 L" es
M, =Lx,—-L.x —f-N;V-N

=0, i=12..C (4-40)
el balance de materia total para la fase liquida 2 L" es
M, =L-L,~F-N;¥+N;* =0 | (4-41)

~ los balances de materia estan acoplados por los balances de materia alrededor
de cada interfase, para la interfase V-L' se tiene

v _g | (4-42)

NY " -NY =0 | (4-43)
para la interfase L'-L" se tiene
N -N* =0 - (4-44)
el balance de energia para la fase vapor es
EY = VHY -V, HY,+ Q) ~ FHY+E} ) =0 (4-45)
e! balance de energia para la fase liquida 1 L' es
E=LHj- L H,,-Q)-FH €Y +E =0 (446
el ba_llance de energia para la fase liquida 2 L" es

] = LjH] L, Q) - F W €} -} =0 (@47

el balance de energia para la interfase V-1.' queda como
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EV-EY =0 (4-48)
E"-E" =0 (4-49)

E'-E =0 (4-50)

— Las ecuaciones de rapidez de transferencia de masa son

para la transferencia de masa de la fase vapor a la fase liquida 1 L' las
ecuaciones son

R,=N,-N""=0, i=12..,C-1 - (45
R;=N;-NjY=0, i=12..,C-1 (4-52)

para la transferencia de masa de la fase vapor a la fase liquida 2 L" las
ecuaciones son

R;=N,;-N*"=0, i=12,.,C-1 (4-53)
R, =N,-N;"V =0, i=12..,C-1 (4-54)

para la transferencia de masa de la fase liquida 1 L' a la fase liquida 2 L" las
ecuaciones son

R;=N,-N""=0, i=12..C-1 (4-55)
R,=N;-N;""=0, i=12..,C-1 (4-56)

— Las ecuaciones de equilibrio son

~ para la interfase vapor liguido 1 L'~

ij

V=K x/-y =0, i=12..,C , (4-57)
para la interfase vapor liquido 2 L"

V=KX -y =0, i=12..C (4-58)
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para la interfase liquido 1 L' liquido 2 L"

i}

QL =KN Xt -x =0, i=12,.,C (4-59)

-»> Las ecuaciones de {a suma de las fracciones mol en el seno del fluido son

para el vapor

c L
SjVEZYu"‘t:O (4-60)
i=1
para la fase liquida 1 L
L& (4-61)
S}' = ;xh -1=0
para la fase liquida 2 L"
(4-62)

c
St =YXt ~1=0

—» Las ecuaciones de la suma de las fracciones mol para cada fase para cada
interfase son

para el vapor

L& 4-63)
S!V = Yil'v ___1___0 (
Y=Yy

b oAy (4-64)
S =Xy -1=0

para la fase liquida 1 L'
C
S“’Ez;xi‘," 1=0 (4-65)
(4-66)

para la fase liquida 2 L"
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N (4-67)

C -
s!"L' = lef'L' -1=0 ) (4 68)

El nimero de ecuaciones es

- C ecuaciones del balance de materia por componente para el vapor, ecuacion
(4-386)

— 1 ecuacion del balance de materia total para el vapor, ecuamén (4-37)

— C ecuaciones del balance de materia por componente para la fase liquida 1 L',
ecuacion (4-38)

— 1 écuacion del balance de materia total para la fase liquida 1 L', ecuacion
(4-39)

— C ecuaciones del balance de materia por componente para la fase liquida 2 L",
ecuacion (4-40)

— 1 ecuacién de batance de materia total para la fase liquida 2 L", ecuacién
(4-41)

— C ecuaciones de! balance de materia en la interfase para el vapor, ecuacion
(4-42)

- C ecuaciones del balance de materia en la interfase para ia fase liquida 1 L,
ecuacion (4-43)

-~ ' C ecuaciones del balance de materia en la interfase para la fase hquzda 2L,
ecuacion (4-44)

-~ 1 ecuacion del balance de energia para el vapor, ecuacién (4-45)

— 1 ecuacion del balance de energia para la fase liquida 1 L', ecuacion {4-46)

— 1 ecuacion del balance de energia para la fase liquida 2 L", ecuacion (4-47)

- 1 ecuacién del balance de energia para la interfase V-L', ecuacién (4-48)

- 1 ecuacién det balance de energia para la interfase V-L", ecuacion (4-49)

— 1.ecuacion del balance de energia para la interfase L-L", ecuacién (4-50)

- 2(C-1) ecuaciones de rapidez de transferencia de masa de la fase vapor a la

. fase liquida 1 L', ecuaciones (4-51) y {4-52)

- 2(C-1) ecuaciones de rapidez de transferencia de masa de la fase vapor a la

fase liquida 2 L", ecuaciones (4-53) y (4-54)

~ 2(C-1) ecuaciones de rapidez de transferencia de masa de la fase liquida 1 L' a
la fase liquida 2 L", ecuaciones (4-55) y (4-56)

— C ecuaciones de equilibrio para la interfase vapor liquido 1 L', ecuacién (4-57)

— C ecuaciones de equilibrio para la interfase vapor liquido 2 1", ecuacién (4-58)

— C ecuaciones de equilibrio para la interfase liquido 1 L' liquido 2 L", ecuacion
(4-59)

— 1 ecuacion de suma de fracciones mol del vapor, ecuacién (4-60)

— 1 ecuacion de suma de fracciones mol del liquido 1 L', ecuacién (4-61)

—~ 1 ecuacién de suma de fracciones mol del liquido 2 L", ecuacion (4-62)
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—~ 2 ecuaciones de suma de fracciones mol del vapor en las interfases V-L' y V-
L", ecuaciones (4-63) y (4-64)

- 2 ecuaciones de suma de fracciones mol det liquido 1 en las interfases L'-V y
L'-L", ecuaciones (4-65) y (4-66)

- 2 ecuaciones de suma de fracciones mol del liquido 2 en las interfases L"-V y
L"-L', ecuaciones (4-67) y (4-68)

Lo que da un total de 15C+12 ecuaciones, como los balances de materia totales
no son independientes y los fluxes molares en las interfases son iguales el numero
de ecuaciones independientes es 15C+9. Las 15C+9 variables que se determinan
con las ecuaciones independientes son:

~ 1 flujo de vapor, V;

~ 1 flujo del liquido 1, L,

- 1 flujo del liquido 2, L;

— € composicién del seno del vapor, y;;

~ € composicion del seno del liquido 1 L1, X;;
- C composicién del seno del liquido 2 L2, x;,

— 1 temperatura del vapor, T"

- 1 temperatura del liquido 1, T"

- 1 temperatura del liquido 2, T""

~ 1 temperatura de la interfase V-L', T'V'
. — 1 temperatura de la interfase V-L*, T'V "
- 1 temperatura de la interfase L-L", T''"
~ C fluxes molares V-L', N/

— C fluxes molares V-L", N"

- C fluxes molares LV, N; -

— C fluxes molares L-L", N;;"

- C fluxes molares L"-V, N,

~ C fluxes motares L"™-L', N}

~ C composicion del vapor en la interfase V-L', y)'

~— € composicién del vapor en la interfase V-L", y/’ "

- C composicion de la fase liquida 1 L' en la interfase L'-V, x;,"
- C composicion de la fase liquida 1 L' en la interfase L-L", x/'"
~ C composicion de la fase liquida 2 L" en la interfase L"-V, x|/
- € composicién de la fase liquida 2 L" en la interfase L"-L', x|, *
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Este modelo se puede mejorar si se consideran los términos adicionales que se
toman en cuenta en el modelo de segunda generacion, pero se necesitarian las
relaciones para calcular esos términos en un sistema de 3 fases.

4.4 Modelo Dinamico

Un modelo dinamico [14] estudia el comportamiento con respecto del tiempo de la
columna, generalmente se usa para conocer ia respuesta de la columna cuando
una perturbacién es introducida en el sistema, o para saber el comportamiento en
el arranque © en caso de que la operacion sea detenida.

Si se toma una seccién de una columna de platos como en la figura 4.4

///////// . .

\\\\\\r
\\—

L
.

-
\\\\\\\

-
.

e

.

/;'7//’

///

7

. Figura 4.4 Representacion grafica de un plato tipico

se puede ver que hay zonas en donde el liquido es retenido hasta que después de
alcanzar un cierto nivel cae a la etapa inferior, lo que ocasiona que haya una
acumulacion. El término principal y que es la base del modelo dinamico es el
termino de la acumulacién, que es la derivada de una propiedad con respecto del
tiempo.

En un plato puede. haber distintos regimenes de flujo entre los cuales estan: rocio,
espuma, emulsion, liquido burbujeante o niebla. Para hacer el estudio dinamico se
va a considerar que el régimen de flujo es el de espuma. Arriba de ia espuma hay
un area para la salida del vapor y debajo de la espuma hay un area para la salida
del liquido. Estas zonas contribuyen a la acumulacién, de manera que hay 4 zonas
de acumulacién las cuales son: :
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Liquido en la espuma del plato
Vapor disperso en la espuma del piato

Liquido en el tubo de descenso inferior del plato
Vapor en el tubo de descenso de la parte superior del plato

La espuma es modelada por 2 acumulaciones que estan representadas en la

figura 4.5.

Ve

Vapor del tubc de

’|‘v,

descenso superior

s
Vapor en la Liguido en la
espuma espuma

1

Ly

Liguido del tubo
de descenso
inferior

Figura 4.5 Acumulacién en una etapa

Lg

E! término que indica la acumulacién motar se expresa en la forma general U;*

donde "P" indica la fase y "w" se refiere al lugar del cual proviene la acumulacién
y g p y

puede ser “f' para la espuma, "d" para el tubo de descenso inferior y "a" si viene

‘del tubo de descenso superior. El término que indica la acumulacion molar total

tiene la forma general Utj . Las composiciones de la acumulacién del vapor y del

liquido son

" U,"]"’"
.Vi;

= vw
U,

(4-69)
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U (4-70)
X, i = J‘F
t

Los flujos interetapas que llegan al plato “j" se expresan como L y V¥, en donde
"w" indica la zona de la cual proviene el liquido o el vapor, ese flujo que viene de
"w" fue acumulado previamente en esa zona. Si una etapa tiene mas de una
alimentacion se expresan como F;".

Las relaciones que describen el proceso son las mismas que en los modelos
anteriores, hay que usar las ecuaciones de conservacién, las relaciones de
transporte y la ecuacién que describe a la interfase, pero ahora para este modelo
hay que afadir los términos de acumulacion.

Para una etapa los balances de materia en cada zona de acumulacion son

d:i” =Y 1+1Va +F -y Vi-Nj, T
| d::’f = X\ b+ Fr' = x( L+ N, @72
dl:ijfa IV Y-y (4-73)

La suma de los términos de acumulacion por componente debe ser igual a la
acumulacion total lo que se puede expresar como

0= iuw —yvf (4-795)
- il tj
ju
- i t
i=1
0= Zuva muVa (4-77)
=t
(4-78)

ZuLd

i=1
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Los balances de energia para cada zona de acumulacién son

ddE:f 5\]}5 Va1+iHiFerF;;.rf__E.‘” j—E}”+Q}” (4-79)
tj#1 i v

d:i-f 5;?:: o ZHF“FU” ﬁ; L+EL +Q (4-80)
d.:j:a 5; i+ ;:”F"‘E}”-ﬁ:+o"‘* - (4-81)
did’%’-’ Z::HFLdFFLd 5; Ld,i_Ql..d (4-82)

La acumulacién de energia Ef"‘ esta relacionada con la acumuiacion molar y la
entalpia por las siguientes ecuaciones

< v 4-83
Ozig(Hi\;fUi\.;f)_Eij | . ( )
:Z1(HquLf) Eij (4-84)
< a a a (4'85)

0= Z(H"’ uy)-E
(4-86)

0=3 (W3 Us)-E1°

i=1
Si se hace un balance de energia sobre la intgrfase se tiene que
0=E/'-E\ (4-87)
y ademas la interfase se considera que esta en equilibrio por lo que
— KX -y (4-88)

y se tienen las siguientes relaciones adicionales en ia interfase

68




El Modelo de Etapa en No Equilibrio

. ¢ 4-89
0=>)yij -1 ( )

i=1

C -
0= x! -1 (4-90)

=
Los N;; del vapor son iguales a los del liquido en la interfase y se tiene que
N,-N’=0, i=12..,C-1 (4-10)
N,-N;=0, i=12..,C-1 (4-11)
La presion se calcula con las ecuaciones
| Pespeciticada —P1 =0  (4-28)
p,-P.—(Ap,)=0, j=23,.N (4-29)

en donde P gpecincada €S 1@ presion en la parte superior de la columna y Ap es la
caida de presion. ‘

Tubo de

descenso Plato Superior

o
D)

Liquido
claro

Vertedero \ )

Tubo de
descenso

Plato Inferior
Figura 4.6 Acumulacién en un plato de malla

" Ei valor de la acumulacién total puede ser determinado teéricamente o a partir de
correlaciones, una forma de calcularla es con

0=(h'-h")Alc)’ -U}! (4-91)
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0=h$' Al ¢ -U;] (4-92)
0=({ht* ~h')Ar+(2nt* —h?)At)cy® Uy ' (4-93)

\
0=he A? cH? — UL (4-94)

en donde hg es la altura de la espuma, hf‘ es la altura del ligquido claro, h}‘ es el
espacio entre los platos y h}’es la altura del liquido en el tubo de descenso.

Si se suman las ecuaciones se tienen

- C ecuaciones de la acumulacién del vapor en la espuma, ecuacion (4-71)

-~ C ecuaciones de la acumulacién del liquido en la espuma, ecuacion (4-72)

— C ecuaciones de la acumulacién del vapor de la parte superior de la espuma,
ecuacion (4-73)

— C ecuaciones de la acumulacién del liquido en et tubo de descenso, ecuacion
(4-74)

- 4 ecuaciones que relacionan la suma de la acumulacién por componente con ia
acumulacion total, ecuaciones (4-75), (4-76), (4-77) y (4-78)

— 1 ecuacion del balance de energia para el vapor en la espuma, ecuacion (4-79)

— 1 ecuacion de! balance de energia para el liquido en la espuma, ecuacion
(4-80)

— 1 ecuacion del balance de energia para el vapor de ia parte superior de la
espuma, ecuacion (4-81)

— 1 ecuacion del balance de energia para el liquido en el tubo de descenso,
ecuacion (4-82)

— 4 ecuaciones que relacionan la suma del producto de la acumulacién por la
entalpia con la acumulacion de energia, ecuaciones (4-83), (4-84), (4-85) y
(4-86)

- 1 ecuacidn del balance de energia interfacial, ecuacion (4-87)

- C ecuaciones de equilibrio en la interfase, ecuacién (4-88)

—~ 1 ecuacion de suma de fracciones mol del vapor en la interfase, ecuacion
(4-89)

-~ 1 ecuacion de suma de fracciones mol del liquido en la mterfase ecuacion
(4-90)

- 2(C-1) ecuaciones de igualdad de ﬂuxes en la interfase, ecuaciones (7-10) y
(7-11)

_ 1 ecuacién de caida de presién que tiene la forma general p, —p,, —(Apj_,)=

— 1 ecuacion de acumulacién total del vapor en la espuma, ecuacién (4-91)

— 1 ecuacion de acumutacion total del liquido en la espuma, ecuacién (4-92)

— 1 ecuacién de acumulacion tota| del vapor en la parte superior de la espuma,
ecuacion (4-93)
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— 1 ecuacién de acumulacion total del liquido en el tubo de descenso, ecuacion
(4-94)

Lo que da un total de 7C+18 ecuaciones independientes, de las cuales 4C+4 son
ecuaciones diferenciales ordinarias (ODE) y 3C+14 son ecuaciones algebraicas,
las 4C+4 ODE son las ecuaciones (4-71), (4-72), (4-73), (4-74), (4-79), (4-80),
(4-81)y (4-82).

Las 7C+18 variables que son determinadas con las ecuaciones son

— € acumulacion del vapor en fa espuma, U}/’

~ - C acumulacion del iiqu':do en la espuma, U;;

— C acumulacién del vapor en la parte superior de la espuma, Ui‘ja
~ C acumulacion del liquido en el tubo de descenso, U}’

— 1 flujo de vapor en la espuma, V;"'

— 1 flujo de liquido en la espuma, L.".

~ 1 flujo de vapor en la parte superior de la espuma, V'

- 1 flujo de liquido en el tubo de descenso, L;*

- 1 acumulacién de energia del vapor en la espuma, E, Vi

~ 1 acumulacién de energia del liquido en la espuma, E;'

- 1 acumulacién de energia del vapor de la parte superior de la espuma, E, va
— 1 acumulacion de energia del liquido en el tubo de descenso, E}*

~ 1 temperatura del vapor en la espuma, TV'

- 1 temperatura del liquido en la espuma, T*' :

- 1 temperatura del vapor de la parte superior de la espuma, TV®
— 1 temperatura del liquido en el tubo de descenso, T"* '

~ 1 temperatura de la interfase, T'

— C composicion del vapor en la interfase, y,|'

— € composicién del liquido en la interfase, x;;'

~ € fluxes molares, N;;

- 1 presion, P,

— 1 acumulacién total del vapor en la espuma, U}

— 1 acumulacién fotal del liquido en la espuma, U';jf

- 1 acumulacion total del vapor de la parfe superior de la espuma,
~ 1 acumulacién total del liquido en el tubo de descenso, U,/
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En este modelo se tienen 4 zonas, la espuma, la parte superior de la espuma, el
tubo de descenso superior y el tubo de descenso inferior, para todas las zonas se
calculan las acumulaciones, los flujos de liquido y vapor, las composiciones y las
temperaturas, pero como tnicamente en la espuma hay transferencia de masa
solo ahi se calculan los fluxes.

4.5 Destilacién con Reaccién

La destilacion con reaccién [1, 8, 23, 32] involucra la reaccién y la separacion de
los productos de la reaccién en la misma columna. La reaccion puede ser
homogénea o heterogénea. La destilacion con reaccion se usa generalmente
cuando la reaccién se lleva a cabo es en la fase liquida y es necesario agregar
una cantidad de reactivo arriba de la estequiométrica. :

Las ventajas de usar la destilacion con reaccion son:

— Las conversiones que se obtienen son mas altas porque se retira el producto
de la zona de reaccién, lo que ocasiona que el equilibrio se desplace hacia la
derecha.

— En algunos casos la reaccion puede involucrar a los azeétropos, de manera
que son eliminados del sistema.

- La selectividad aumenta porque se evita la formacién de subproductos al
eliminar los productos y los reactivos de la zona de reaccion.

—  Siuna reaccion es exotérmica el calor generado puede ser aprovechado para
vaporizar las corrientes, lo que se traduce en una integracion térmica.

L4 A
X1 Yij
H j|:1 H jv
T}31 T jv
Liquido | v
Qjpe— Lauide N 9
L Reaccion v
Ly > e < i
LF Vapor VF
H! H)
] xl.j |
H L v]+‘:
|j_ Yijnt
T, v
} Hj+1
N T

Figura 4.7 Etapa en No Equilibrio con reaccién quimica
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Las columnas que se usan en destilacion reactiva estan divididas en 3 zonas que
son; la zona de reaccién, la zona de rectificacién y la zona de agotamiento. En la
zona de reaccién los reactivos son convertidos a productos, si el producto tiene el
menor punto de ebullicién de todos los compuestos presentes entonces la zona de
rectificacion es usada para la purificacién del producto y para reciclar los reactivos,
y la zona de agotamiento es usada para retirar los inertes, cualquier subproducto y
para reciclar los reactivos, en caso de que el punto de ebullicion del producto sea
el mayor de todos los compuestos presentes el papel de las zonas de rectificacién
y agotamiento se intercambia. : :

Las ecuaciones que describen el modelo son las ecuaciones de conservacion, ias
ecuaciones de transporte y las relaciones de equilibrio.

-» Las ecuaciones de conservacion son los balances de materia y de energia
— El balance de materia qgueda como
ijU‘anyLM“ﬂ},*’Ni\; =0 : (4-95)

r -96
Lix;;= Ly~ = Nj = 3 0 Rp e = 0 (o)

=1

en donde R, es la rapidez de la reaccién "m" en la etapa "', v, es el

coeficiente estequiométrico del componente "i"* en la reaccion "m" y ¢ es el
volumen de reaccion. Para reacciones homogéneas el término ¢ es la
acumulacién del liquido en ta etapa “i". Para reacciones heterogéneas que
sean pseudohomogéneas el término ¢ es la cantidad total de catalizador que
esta en la etapa que se esta considerando.

— Los balances de energia son

ViH' -V, Hi - FYHT+E] +Q) =0 (4-97)
LH; - L H}-F H - +Q) =0 (4-98)

en la interfase se cumple que
EV-E' =0 (4-9)

— Las ecuaciones de transporte establecen que la rapidez de transferencia de
masa del vapor al liquido debe ser igual '

N, —NY =0 (4-10)

73




E! Modelo de Etapa en No Equitibrio

N;-N;=0 (4-11)

i

—» Como la interfase se considera en equilibrio sus ecuaciones son

Kijxill"_y;j =0 (4-12)
c -30
> y-1=0 30
c -

S x!,-1=0 (4-31)

I=1
y ademas en el seno del fluido se tienen ademas las siguientes ecuaciones

& (4-32
§'=2y,~1=0 )

j=1

g 4-33
St=)x,-1=0 (4-33)

i=1
> En caso de que se consideren caidas de presién se usan las ecuaciones
P, = Pespeciicada ~P1 = 0 (4-28)
P =p,-p,-(Ap;,)=0, j=23,..N (4-29)

Las ecuaciones son las mismas que se aplican en los otros modelos, pero en este
modelo es necesario tomar en cuenta la reaccién en e! seno dei liquido. La
manera en la que se toma en cuenta la reaccién es con los términos de rapidez de
reaccion, los coeficientes estequiométricos y con el volumen de reaccion.

4.6 Coeficientes de transferencia de masa

Cuando se usa el modeto de no equilibrio es necesario saber el valor de los
coeficientes de transferencia de masa que van a ser utilizados en la ecuaciones

para calcular el NY, = [NY, da, y el N} = [N}, da,.

Llos N, se pueden calcular con la ecuacién (3-98) para la fase liquida
(N)=c k1 (x - x')+ N, (x")=c-[B" ]Ik 1 (x"~ x') o con la ecuacion (3-99)
(N)=ct"[k\',](y'—-y")+Nt(y")=ct“'[B"][k;](y'-y") para la fase vapor, los
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términos [k;] y [ky] son los coeficientes de transferencia de masa ios cuales son

calculados con la ecuacion [k:]=[k.][E.] en donde ia p indica la fase. De
acuerdo a Powers [25] en destilacion la matriz [EF.] es igual a la matriz identidad, y
entonces [k3]=[k.].

La matriz [k] puede ser calculada como

[k}=[R]"[r] | (4-99)
en donde
C -

R“.—_f-L+ z, (4-100)

ke K

J
(4-101)
S
ij ic

Y [F] es una matriz de factores de correccién que es igual a la ecuacion (3-63)'
para liquidos y a la ecuacion (3-64) para gases, los k;; son los coeficientes de
transferencia de masa binarios.

Dependiendo de las caracteristicas de la columna es decir dependiendo de si es
de platos o esta empacada, hay distintos tipos de correlaciones empiricas que
proporcionan el valor de los k;; entre las que estan

Platos de Platos de Platos de

Cachucha Malla Valvula
AIChE [15] AIChE [15] AIChE [15]
Hughmark [12] Chan-Fair [5]
Zuidwerg [33]

Tabla 4.1 Correlaciones existentes para calcular los k;; para columnas de platos

Empaque ‘ Empague

Aleatorio Estructurado
Onda [24] Bravo [4]
Bravo {3] )

Tabla 4.2 Correlaciones existentes para calcular los k;; para columnas empacadas
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Como hay algunas corretaciones que proporcionan los k;; en funcion de los NUT

que son el Numero de Unidades de Transferencia, primero se tiene que encontrar
una relacién entre los k;; y los NUT.

NTUi“; (4-102)
T, aY
NTUL (4-103)
ki = —u.”
t,a

t, es el tiempo de residencia det vapor y t, es el tiempo de residencia del liquido,
a" y a¥ se definen como

v B¢ (4-104)
e h,

o a, (4-105)
ah;,

en donde a, es la densidad de &rea interfacial [n¥m°] y h, es la altura de la
espuma [m]

4.6.1 Columnas de Platos

- Correlacion det AIChE para platos de cachucha y de malla

NuTY - (0-776+4.57h, ~0.238F, +104.8Q, /W) (4-106)
uTY = :
Jsei
\ .
F, =Ugp; (4-107)
Y 4-108
Pt Df;;
NUT =18700, iDL, (0.4 F, +0.17)t, (4-109)
h ZW, (4-110)
t, =Lt

Q
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h, se calcula mediante el método de Bennett [2]

067 4-111
h, .—_one(hw +C( Q, ) ] ( )
a,W, .

v 053N (4-112)
a, = exp| -12.55 us[ P "J
p-~p
C =0.50 +0.438 exp(-137.8 h,,) (4-113)
h,, es la altura del vertedero [m], F, es factor superficial F [kg**/m®° 5], u, es

la velocidad superficial, [m/s], W, es la longitud del vertedero [m], Q, es el flujo
volumétrico del liquido [m*/s] y Z es la longitud del flujo de liquido.

— Correlacién de Chan Fair para platos de malia
en esta correlacion las NUT de! liquido son las obtenidas por medio de la
correlacion del AIChE, y las NUT del vapor se calculan como

NUT, =(10300 -8760 F,)F, t¥[DY, /A, (4-114)
(1—a)h (4-115)
t, = et
aeus

h, también se calcula con la correlacion de Bennett, y F; es el factor superficial
F a condiciones de inundacion.

— Correlacién de Zuidwerg para platos de malla
_0.13 0.085 ‘ (4-116)
= =

VS

en donde el k;; del vapor es independiente del coeficiente de difusion y el k;
del liquido puede ser calculado por la ecuacién

k' =2.6x10%(ut )" (4-117)

en donde el k;; del liquido también es independiente del coeficiente de difusion
o se puede calcular mediante ia ecuacion

kV
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0.25 4-
K; =0.026(o},) R
en donde es funcion del coeficiente de difusion

— Correlacion de Hughmark para platos de cachucha <

p* (4-119)
NUTY =(0.051+0.0105 F,) 7:_

en donde e! k;; del vapor es independiente del coeficiente de difusion

4 -
TS e
y A, eselareade bufbujeo.
— Correlacién de Harris para platos de malla
NUTY = 0.3+15t, (4-121)
Sc]
5+10t (1 +0.17(0..82 F, -1)39.3h, +2)) (4-122)

NUT =

\/SCiLj |

el Sc;; se calcula usando las condiciones del liquido en la ecuacion 4-108

4.6.2 Columnas Empacadas

- Correlacidon de Onda para columnas empacadas aleatoriamente
ky = ARe'f (sc (e, 07 )9, ) - @2
endonde A=2sid <0012y A=5.23 si d, 20012

(4-124)

1/3
ik =0.0051(Re| f*(sct ) **(a,d, f* [?TLLQJ
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Re = 22 N
v
na,
L . . ’
plu (4-126)
Re}. - nLa'L .
d
e Bl (4-127)
g
Wet - PU2 (4-128)
aoc

y el area interfacial a, [m%m°] se calcula con

a, = ap[1 - exp{- 1 .45[%]”5 Re- P (Ert J (wet 2 D

(4-129)

a,, d, ¥y o, son parametros y son el area de! empaque [m?], el diametro del
empague [m] y la tensién superficial critica del empague [N/m}] respectivamente

— Correlaciéon de Bravo y Fair para columnas empacadas aleatoriamente

la correlacién usa las mismas ecuaciones que la correlacion de Onda pero el
area interfacial es calculada con

a, =19.78(C,Re" [ *Ha /o (4-130)
H es la altura de la seccion empacada [m] y C,, es el numero de capilar

(4-131)

u L
Calz‘ L:.l

po
a,, d, y O'c.SOl'l parametros

- Correlacién de Bravo para columnas con empaque estructurado
el método se basa en la suposicion de que la superficie esta completamente
mojada y que la densidad de area interfacial es igual a la superficie especifica

del empaque a, =3,

ESTA TESIS NO SALE
DE LA BIBLIOTECA
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v _ShY Dy, | (4-132)
ij | d,q
ShY =0.0338(Re" f*(Sc" |** (4-133)

e! didmetro equivalente del canat d,, se obtiene con la ecuacion

) 11 (4-134)
I “Bh°(5+2s+2s]

en donde B es la base del tridngulo (base del canal), S es el espacio
corrugado (lado del canal) y h, es la altura del triangulo. Ei nimero de
Reynolds para la fase vapor es

Ao Uy er +ULer) (4-135)
Re" == -

n

y la velocidad efectiva del vapor a través del canal es

oy (4-136)
£ sind

uV,Oﬁ

en donde u, es la velocidad superficial del vapor, € es el espacio vacioy 6 es

el angulo del canal con respecto a ta horizontal. La velocidad efectiva para el
liquido es

U e = —o
Lefl = 2pt | 3n'T

aT (g Lfg} (4-137)

y T es el flujo de liquido por unidad de perimetro

ptut (4-138)

P es el perimetro por unidad de érea cruzada

_4S+8B (4-139)
Bh,

P
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para calcular el k;; del liquido se usa el modelo de penetracién en donde se

considera que el tiempo de exposicion es el tiempo requerido para que el
liquido fluya entre los espacios

S o (4-140)
tL = u ¢ .

L, off
L2 BELJJ, (#-147)
. nt,

a,, €, B, h,, Sy 6 son parametros del modelo.

4.7 Caidas de Presioén

En el modelo de segunda generacién una de las ecuaciones nuevas es la de la
caida de presién. La caida de presién puede ser estimada a traves de
correlaciones o se puede fijar su valor [13,15). En el caso de columnas de platos
no hay correlaciones de manera que la caida de presion se fija o se estima, en el
caso de columnas empacadas si hay correlaciones para calcular las caidas de
presion.

4.7.1 Columnas de Platos

— Platos de cachucha

La caida de presién a través de un plato de cachucha esta definida por la
ecuacion general’

Ap=p' gh, (4-142)
h, =h, +h; - (4-143)

en donde h, es la caida de presion total, h, es la caida de presion a través de

la unidad de dispersién y h, es la caida de presién a través de la masa aireada
encima y alrededor del dispersor.

pv
h, = 0.001 (K, +K, =-u?

t

) (4-144)
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u,, es la velocidad del gas/vapor a través dei dispersor, K, se puede obtener a
través de una grafica o mediante la ecuacion

a

K, =-28.7073 +121.75r2 -178.92r, +103.49  1<r, <1.5 (4-145)
r, es la relacién entre el drea anular y el area del dispersor

(4-146)

L v sl

. v 02
K, = 936.93{ Py } ho8 102
Py — Pt

en donde K, es la caida de presion a través de los orificios, u,, es la velocidad
del gas/vapor a través de los orificios y h ,, es la altura del orificio.

h, =Bh,, (4-147)
el valor de B se puede obtener a través de una gréafica o mediante la ecuacion
B =-0.0348 F? +0.2206 F2 ~0.4940 F, +1.0002 0.4<F <25 (4-148)

y F, se calcula con la ecuacién 4-107, h,, es la altura del liquido claro
calculada sobre los dispersores y esta definida como

hee =h, +h,,, +0.5h, (4-149)

en donde h, es el sello estatico de ranura que se fija mediante la seleccién de
la altura del vertedero y de la geometria de |la cachucha

h,, s la altura de la cresta sobre el vertedero, para un vertedero segmentado
se calcula como

q 0.c67 (4-150)
h,, = 664(-——)
. L, .
para un vertedero circular se calcula como
q 0.704 (4-151)
h,y = 342.3[-6-—)

w

para un vertedero dentado se calcula como
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q 04 (4-152)
h,, =851 ————
(tan(e 12)} '

en donde q es el flujo volumétrico, L, es la longitud del vertedero, d,, es el
diametro del vertedero y 0 es el angulo de los dientes

h,, €S el gradiente hidradlico a través del plato que se obtiene mediante la
ecuacion

hy, = C\”h'hg (4-153)

g

C,; es un factor de correccién que se obtiene a través de una grafica y el
gradiente hidraulico corregido h,, , s una funcion que depende de la media de
ta profundidad del liquido. :

— Platos de malla y de vélvula

Para estos platos la ecuacion basica en términos de la caida de presion total
es

Ap=ptgh,, (4-154)
hy = h,, +hy, +h, (4-155)

en donde h,, es la altura del liquido claro, h,, es la caida de presion del plato
seco y h, es la caida de presion residual, h, puede ser calculada por la
ecuacién :

hcl =.(1_8)(hw +how) | (4'156)

e es la retencién del gas, h,, es ia altura del vertedero y h,,, es la altura sobre
el vertedero

_ 104 Q ¥ (4-157)
O (16, W

W es la longitud del vertedero, ¢, es el valor de & en la espuma que fluye
sobre el vertedero y C, es la constante de descarga.
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El h,, para platos de malia es caiculado con

Ll (4-158)
2gp; :

dt

en donde ¢ es el coeficiente de orificio.

El h,, para platos de valvuia es calculado con

_ Gl | KM, - (4-159)
T 2gpt A,

en donde ¢, es el coeficiente de orificio, K es el coeficiente para contabilizar
la caida de presion radial debajo del disco, M, es la masa del discoy A, es el

area del disco.
4.7.2 Columnas Empacadas

~ Columnas empacadas aleatoriamente
La caida de presion se puede calcular con
, '2 4-160
ap=oft0™ )(G—V-J e
Pt

" en donde Ap es la caida de presion, L' es el flujo masico del liquido, G' es el
flujo masico del vapor, @ y B son parametros que dependen del tipo de
empaque. '

— Columnas con empague estructurado

La caida de presién se puede calcular con

V,,2 ' 5 (4-161)
AP=[0.171+92-3) b 1 05
- Re dg 8. J\1-C,Fr

C, es una constante que depende del tipo de material, u,, es la velocidad
efectiva del vapor y Fr se calcula con
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u,
e’gd

Fr=

eq

Hasta este punto ya estan expuestas las bases del modelo de etapa en no
equilibrio, el siguiente paso es hacer una comparacion entre el modelo de etapa
ideal en equilibrio y etapa en no equitibrio para ver cuél es el mejor.

Nomenclatura

a area interfacial [m?]

aq densidad de area interfacial [m%m?]

A area [m?]

Avub area de burbujeo [m?]

¢ concentracién [kmol/m®}

C namero de componentes

dw diametro del vertedero [m}

D¢ coeficiente de difusividad de Fick [m?/s]

e flux de energia [J/m?s]

E ecuacion de balance de energia

E rapidez de transferencia de energia interfacial [J/s]
f flujo de alimentacién por componente (kmol/s]

F flujo de alimentacion [kmol/s]

F vector de funciones error

F factor superificial a condiciones de inundacion [kg®*/m®®s)
Fs factor supercicial [kg™®/m®?s)

F: nimero de Froude [-]

g, constante de la gravedad

G fluio masico de! vapor [kag/s]

h‘;‘ altura del liquido claro [m]

h;’ altura del liguido en el tubo de descenso [m]

h} altura de la espuma [m]

h, caida de presion a través de la masa aireada [Pa]
h'® espacio entre los piatos [m]

hg caida de presion a través de la unidad de dispersién {Pa]
hat caida de presion del plato seco [m]

Now altura de la cresta sobre el vertedero [m]

hr caida de presion residual [Pa]

hy caida de presion total [Pa]

hw altura del vertedero [m]

he altura de la caida de presion del liquido {m]

H entalpia [J/kmol]

H altura de la seccién empacada [m]

Jacobiano
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coeficientes de transferencia de masa [m/s]

coeficientes de transferencia de masa binarios [m/s]
constante de equilibrio [-]

flujo por componente del tiquido [kmol/s]

flujo de! liquido [kmol/s]

flujo masico del liquido [kg/s]

longitud del vertedero [m]

ecuacién de balance de masa

flux molar [kmol/m?s]

rapidez de transferencia de masa interfacial [kmol/s]
numero de unidades de transferencia [-]

presion [Pa]

ecuacion hidraulica

ecuacién de balance de energia

entrada/salida de calor [J/s]

flujo volumétrico {m®fs]

flujo volumétrico del liquido [m?/s]

relacion del ia salida fateral al flujo interetapa

matriz de coeficientes de transferencia de masa binarios invertidos [s/m}
ecuacion de rapidez de transferencia de masa
rapidez de reaccién [kmol/m?s]

namero de Reynolds [-]

‘ecuacion de sumatoria

numero de Schimdt [-]

tiempo de residencia del liquido [s]
tiempo de residencia del vapor [s]
temperatura [K]

velocidad superificial [m/s]

salida lateral de liquido [kmol/s]
acumuiacién molar

flujo por componente del vapor [kmoi/s]
fiujo del vapor [kmol/s]

salida lateral de vapor [kmol/s]
namero de Weber [-]

longitud del vertedero [m)
composicion del liquido [-]

vector de variables

composicion del vapor [-]
composicion [-]

longitud de! flujo de liquido [m]

Letras Griegas

(B]
(]

matriz bootstrap
matriz de factores de correccion termodinamicos



El Modelo de Etapa en No Equilibrio

volumen de reaccién [m®]

€

n viscosidad [Pa s]

b fraccion de arrastre [-]

v coeficiente estequiométrico [-]

[Z] matriz de factores de correccién {-]
o tension superficial [N/m]
Subindice

i namero de componente

v namero de etapa

m nimero de reaccion

t total

Superindice

' referente a la fase liquida 1

H referente a la fase liquida 2

a proveniente del tubo de descenso superior
d proveniente det tubo de descenso inferior
f proveniente de la espuma

I interfase

k numero de iteracién

L liquido

\' vapor

Matrices

() matriz columna
OF matriz renglén
[ matriz cuadrada
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5 Aplicaciones Equilibrio vs. No Equilibrio

El modelo de etapa en no equilibrio es el mas riguroso, la principal diferencia entre
tos dos modelos es que el modelo de etapa en no equilibrio esta basado en la
rapidez de transferencia de masa, mientras que el modelo de etapa ideal en
equilibrio considera que fas composiciones de los flujos estan en equilibrio.

Para demostrar las diferencias entre ios modelos y las caracteristicas que hacen al
modelo de no equilibrio el mejor, se tomaron 4 sistemas y se simulé el proceso de -
separacién con el modelo de equilibrio y con el modeio de no equilibrio en dos
sistemas, Aspen Plus y Chemsep. Los dos sistemas utilizan el modelo de
coeficientes de transferencia de masa y las correlaciones del AIChE.

El objetivo es ver si los flujos, las composicicnes y las temperaturas son iguales, si
son iguales entonces los dos modelos son equivalentes y no hay necesidad de un
modelo de etapa en no equilibrio, pero si hay diferencias entonces se tiene que ver
cuél de ios dos/modelos se apega mas a la realidad y describe adecuadamente
los procesos, para posteriormente analizar por qué se dan esas diferencias.

Sistema 1
Operacitn Destilacién
Componentes n-heptano
tolueno
metil etil cetona MEK
K de equilibrio Modelo Gamma-Phi
Phi modeio de EOS Redlich
Kwong
Gamma modelo NRTL
No. de Etapas 22
Alimentacion 1
Etapa de Alimentacién 11
Presién (psia) 20
Liquido Saturado
Flujos (Ibmol/hr)
n-heptano 55
tolueno 45
MEK 100

-1
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Alimentacion 2

Etapa de Alimentacion 16

Presion (psia) 20

Liquido Saturado

Flujos (Ibmol/hr)

MEK 100

Columna

Tipo de Columna Columna de Platos de Malla

Diametro de la columna (m)
Espacio entre los platos (in)
Altura de bajante(in)

Reflujo

Fiujo de los fondos (Ibmolfhr)

Presién etapa 1 (psia)

6
2
19.7

1.5
45

15 -

i
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Alim. 1 [ Destilado | Fondos
Temperatura (°F) 199.2 192.8 172.8 2309
Presion (psi) 20.0 20.0 15.0 15.0
Fraccion de vapor 0 0 0] 0
Flujo Molar (Ibmol/hr) 200.0000 100.0000 255.0000 45.0000
Flujos Molares {Ibmol/hr)
n-Heptano 55.0000 0.0000 54,9160 0.0840
Tolueno 45.0000 0.0000 0.5180 44 4820
MEK 100.0000 100.0000 199.5660 0.4340
Fracciones Mol
n-Heptano 0.2750 0.0000 0.2150 0.0020
Tolueno - 0.2250 0.0000 0.0020 0.9880
MEK 0.5000 1.0000 0.7830 0.0100

Tabla 5.1 Resultados obtenidos usando el modelo de equilibrio en Aspen Plus

para el sistema 1

Alim. 1 Alim, 2 Destilado Fondos
Temperatura (°F) 189.2 192.8 1731 2263
Presién (psi) 200 200 15.0 15.0
Fraccién de vapor 0 0 0 0
Fiujo Molar (lbmol/hr) 200.0000 100.0000 255.0000 45.0000
Fiujos Molares {lbmolfhr)
n-Heptano 55.0000 0.0000 54,2940 0.7060
Tolueno 45.0000 0.0000 2.4240 42 5760
MEK 100.0000 100.0000 198.2820 1.7180
Fracciones Mol
n-Heptano 0.2750 0.0000 0.2130 0.0160
Tolueno 0.2250 0.0000 0.0100 0.9460
MEK 0.5000 1.0000 0.7780 0.0380

Tabla 5.2 Resultados obtenidos usando el modelo de no equilibrio en Aspen Plus
para el sistema 1

20
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g

._:5‘;?&: . ‘.‘..
o St e

A, 1

" Destilado

para el

sistema 1

Tabla 5.4 Resultados obtenidos usando el modelo de no equilibrio en Chemsep

Alim. 2 Fondos
Temperatura (°F) 1958 1929 169.9 2316
Presidn (psi) 20.0 200 - 200 20.0
Fraccion de vapor 0 0 0 0
Flujo Molar {Ibmol/hr) 200.0000 100.0000 2549893 44,9994
Fiujos Molares (lbmoi/hr)
n-Heptano 55.0000 0.0000 54,9900 0.0083
Tolueno 45.0000 0.0000 0.2993 44.7000
MEK 100.0000 100.0000 199.7000 0.2911
Fracciones Mol
n-Heptano 0.2750 0.0000 0.2157 0.0002
Tolueno 0.2250 0.0000 0.0012 0.9933
MEK 0.5000 1.0000 0.7832 0.0065

Tabla 5.3 Resultados obtenidos usando el modelo de equilibrio en Chemsep para
el sistema 1
Alim. 1 Alim. 2 Destilado fondos

Temperatura (°F) 195.8 192.2 170.3 2256
Presion (psi) 20.0 20.0 15.0 15.0
Fraccion de vapor 0 0 0 0
Flujo Molar (Ibmol/hr) 200.0000 100.0000 255.0360 44.9958
Flujos Molares (tbmol/hr)
n-Heptano 55.0000 0.0000 54,7800 0.2198
Tolueno 45.0000 0.0000 2.6560 42.3400
MEK 100.0000 100.6000 197.6000 2.4360
Fracciones Mol
n-Heptano 0.2750 0.0000 0.2148 0.0049
Tolueno 0.2250 0.0000 0.0104 0.9410
MEK 0.5000 1.0000 0.7748 0.0541

9
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Tabla 5.5 Error entre los dos modelos usando Aspen Plus para el sistema 1

No Equilibrio

T 5éstiléd6 Fohdos

Error % Error %

Temperatura 0.17 2.03
Flujos Molares
n-Heptano 1.18 88.10
Tolueno 78.63 4.48
MEK 0.65 74.74
Fracciones Mol
n-Heptano 0.94 87.50
Tolueno 80.00 4.44
MEK 0.64 73.68

Destiiado Fondos
Error % Error %
Temperatura 0.23 265
Fiujos Molares
n-Heptano 0.38 96.23
Tolueno 88.73 557
MEK 1.06 88.05
Fracciones Mol
n-Heptano 0.42 96.23
Tolueno 88.72 556
MEK 1.08 B8.05

Tabla 5.6 Error entre los dos modelos usando Chemsep para el sistema 1

En Aspen Plus y en Chemsep la pureza de las corrientes cuando se usa el modelo
de no equilibrio es menor que cuando se usa el modelo de equilibrio, la razdn
principal es que la eficiencia de las etapas en el modelo de equilibrio se esta

considerando del

100%.
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Flujo {bmolhr)

10 -

—e—APEQ
12 4 —8—APNE

No. de Etapa

14 -

16

18

20

L

350 400 450 500 550 600 650

Figura 5.1 Comparacién entre Equilibrio y No Equilibrio para el flujo del liquido en
Aspen Plus para el sistema 1

Flujo {Ibrmoihr)

10 4

—e—CSEQ
—a—CSNE

12

No. de Etapa

14

16 -

18

20 -

- 350 400 450 500 550 600 650

Figura 5.2 Comparacidn entre Equilibrio y No Equilibrio para ei fiujo de liquido en
Chemsep para el sistema 1
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Fhijo (lbmoVhr)

—e—APEQ
—a—APNE

No. de Etapa

560 580 800 620 640 660

Figura 5.3 Comparacion entre Equilibrio y No Equilibrio para el flujo de vapor en
Aspen Plus para el sistema 1

Fiujo (Ibrmolhr)
2 4

10 -
—+—CSEQ
—a—CSNE

12 4

No. de Etapa

14

16 4

18 -

20 -

560 SEQ 600 620 640 660

Figura 5.4 Comparacion entre Equilibrio y No Equilibrio para el flujo de vapor en
Chemsep para el sistema 1
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En los dos casos los flujos son casi iguales, de manera que los dos modelos dan
resultados idénticos en cuanto al flujo de liquido, los dos picos que se observan en
las figuras 5.1 y 5.2 corresponden a las etapas de alimentacion.

En el caso de los flujos de vapor se puede ver en las tablas que el error es muy
pequefio y que practicamente los dos modelos proporcionan el mismo valor.

Terrperatura (°F)

2 —e—APEQ

& —m—APKEL
3 ety APNEV
2 —3—APNE|

170 180 190 200 210 220 230 240

Figura 5.5 Comparacion entre Equilibrio y No Equilibric para las temperaturas en
Aspen Plus para el sistema 1
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Tenperatura (°F)

8 ——CSEK)

5 11 - —a—-CSNEL
3 oty CS NEV
2 —5¢—CS NEI

16 -

21' - &

170 180 180 200 210 220 230 240

Figura 5.6 Comparacion entre Equilibrio y No Equilibrio para las temperaturas en
Chemsep para el sistema 1

En los dos modelos las temperaturas son similares en la parte superior de la
columna, pero en la parte inferior después de la etapa 16 el error entre las
temperaturas obtenidas en los dos modelos empieza a crecer. La etapa 16 es
donde se alimenta la corriente de metil etil cetona (MEK) el modelo de equilibrio se
ve afectado por esa alimentacion provocando que la temperatura aumente,
mientras que el modelo de no equilibrio sigue el mismo perfil que tenia desde la
parte superior y no se ve afectado por la alimentacién. En el modelo de no
equilibrio las 3 temperaturas son muy parecidas y la temperatura de la interfase se
asemeja mas a la temperatura de la fase liquida.
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Etapa T T Liquido T Vapor T Interfase Error
°F °F °F °F %
EQ NE NE NE

1 172.80 173.06 173.06 173.06 0.15
2 172.95 173.37 173.60 173.37 0.256
3 17314 173.71 173.99 173.71 0.33
4 173.38 174.11 174.44 174,12 0.42
5 173.70 174.59 174.98 174.60 0.52
6 174.10 175.15 17561 175.16 0.61
7 174.64 175.81 176.34 175.83 0.68
8 175.35 176.59 177.21 176.61 0.71
9 176.31 177.50 - 178.21 177.52 0.68
10 177.57 178.56 179.35 178.58 0.57
11 179.13 180.05 180.59 180.07 0.62
12 179.69 180.83 181.53 180.85 0.64
13 180.48 181.86 182.77 181.89 0.78
14 181.50 183.21 184.35 183.24 0.95
15 182.80 184.62 186.35 184.86 1.17
16 184.62 186.19 188.97 186.26 0.88
17 180.16 190.35 193.96 190.47 0.17
18 199.60 196.19 200.42 196.36 1.65
19 212.02 203.73 207.99 203.96 3.95
20 22255 212.06 215.61 212,30 482
21 228.37 219.48 221.94 219.70 3.95
22 230.86 226.31 226.31 226.31 2.01

Tabla 5.9 Comparacion entre las temperaturas usando los dos modelos en Aspén

Plus para el sistema 1
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_i'|

T Vapor

Etapa T T Liquido T Interfase Error
°F °F °F °F %
EQ NE NE NE
1 169.92 170.26 170.26 170.26 0.20
2 170.38 170.72 171.39 170.74 0.21
3 170.97 171.25 171.99 171.27 0.18
4 171.53 171.85 - 172.67 171.88 0.20
5 172.01 172.51 173.40 172.54 0.31
6 172.46 173.22 174.20 173.25 0.46
7 172.97 173.99 175.09 174.02 0.60
8 173.62 174.82 176.07 174.86 0.71
9 174.52 175.75 177.16 175.80 0.73
10 175.79 176.80 178.35 176.85 . 0.60
11 177.56 178.20 179.70 178.25 0.39
12 179.12 179.47 181.27 179.55 0.24
13 180.73 181.02 183.12 181.12 0.22
14 182.39 182.83 185.29 182.95 0.31
15 184.42 184.92 187.80 185.06 0.34
16 187.32 186.25 190.86 186.45 0.47
17 195.40 190.26 195.91 190.56 2.54
18 207.31 195.65 .202.06 166.04 5.75
19 219.05 202.45 208.93 202.96 7.93
20 226.57 210.10 21574 210.67 7.55
21 230.13 217.37 221.51 217.92 5.60
22 231.57 225.60 225.60 225,60 2.64

Tabla 5.10 Comparacién entre las temperaturas usando los dos modelos en

Chemsep para el sistema 1
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Fraccién Mol
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o ¥
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Figura 5.7 Comparacion entre Equilibrio y No Equilibrio para la composicion del

liquido en Aspen Plus para el sistem

a1

Fraccién Mot

No. de Etapa
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—e—CSEQCT
—a— CSNEC?
—A— CS EQ tol
~3— CS NEtol
—-— CS HQ MEK
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Figura 5.8 Comparacion entre Equilibrio y No Equilibrio para la composicion del
liquido en Chemsep para el sistema 1
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Fracciones Mol
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Figura 5.9 Comparacion entre Equilibrio y No Equilibrio para la composicion del
vapor en Aspen Plus para el sistema 1
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Figura 5.10 Comparacion entre Equilibrio y No Equilibrio para la composncnon del
vapor en Chemsep para el sistema 1

102




Aplicaclones Equilibrio vs. No Equilibrio

| ewalsis |2 esed snid uadsy ue SO[@poLW SOp SO| Opuesn opinbjj [op (oW SBUOIDOEY Se| 84ue ugioesedwo) |G Elgel

9/.'vl 8yt L1188 Z18€0°0 y19v6°0 696100 #9600'0 058860 181000 44
9.2L an G0'/8 164010 £r698°0 998200 111200 768960 1 /€000 ¥4
6845 6211 9618 Z06.L°0 oyze.l 0 868€0°0 8€5/00 99/16°0 96900'0 0z
09'GE 8902 0962 657820 169990 vr8F0'0 1ZEBL'O L6+08°0 Z8L10'0 6t
G8'6 INd £9'69 1120¥°0 666E50 - | ST.S00 OLESE'0 156190 88/L0°0 8t
128 800 7679 L2LEG0 09EZr 0 615900 81550 S6EZF 0 182200 1!
16FL 99El - 8009 299650 LEOEE0 L0E20°0 855890 92582 0 916200 9l
PGBl €212 SLPS 117650 69080 9£560°0 ZshLL 0 94420 ZLEVQ0 Gl
G6'91 S0'02 Z6'EY /89190 018920 €6GLL°0 1802270 GEVLZ O 8.¥90°0 vl
08'El 8541 Zy'Ze 916290 pyIEC O 8€.EL0 ANTAY 0/G61°0 S8Z60°0 el
GZ'0L 19%1 1902 229290 BSELSO 610910 ¥y069'0 6EZ84°0 211210 4!
95°9 89LL £8'6 941290 125610 /62810 65299°0 Y20 867910 bl
X4 8L'G1 SET 165790 91651°0 ££681 0 16€0L°0 890€L'0 GE591°0 0l
vZS 95'vZ 62 € ¥820.°0 0ZL240 166910 [96€2°0 /66600 IEV9L°0 6
09'S 6.'2¢ 90'Y Z652.°0 9/Z010 €eLILO 95992°0 906900 gEY9L 0 8
05'S £€'0F \9'Y 9/t¥L 0 891800 9GeLL 0 1258270 ¥/8%0°0 955910 L
0L's oLy L&Y O9v6GL 0 £1£90°0 189210 028620 198£0°0 ZL891L 0 9
\S'p SE'ES I8 120440 158Y0'0 ZZL8L'0 96¥08°0 992200 8ETLL'0 S
8/€ 8065 I8V 021400 885€0°0 269810 -96908°0 8ovL00 9/841°0 ¥
162 Z9%9 STE Z908.°0 ¥£520'0 yOV6lL 0 0EE08 0 968000 £2/8L°0 €
/81 1504 Zv'L 1980820 $9910°0 692020 0£S6.°Q 06+00°0 186610 4
G9'0 Gg'8l Sl 852240 05600°0 Z6ZL2'0 1928/°0 £0200°0 9£G42°0 b
aN aN aN o3 D3 03
o, % % M3IN ousn|o} oug)day-u W3IW ousn|o} ougjdey-u
M3 ouen|oy ougjday-u opinbi opinbiy opinby opinbiy opinbq opinbyy
Jon3 10413 Joli3 1o UGQooeL 4 {oy uooeld | IO UOK9BI4 | [ON UDORIS | IO UCiDoBL ] [OW UOI20EIH mnmwm

103




Aplicaciones Equilibrio vs, No Equilibrio

| ewa)sis (o eled desway ud Soj@pow Sop Soj opuesn opinbj| (9p joW SauCoeY SB 8JjUd uoweiedwo) Z1'G e|gel

G088 166 £2°06 £1¥50°0 86060 687000 /#9000 SeE66°0 810000 ZZ
18'98 S6'¥) 10'96 £OLEL0 #6E£58°0 ¥0600°0 008100 p9186°0 9£000'0 ¥4
ve'8l YZ¥e £V'v6 02220 996920 0£Z100 608F0°0 ZZIS6'0 890000 0z
IE'E9 £0'vE 1226 GY8ZE0 0¥S59°0 GL9L0'0 0£02L'0 G¥8/8°0 SZL00'0 6l
8Z 0V Zroe 6968 660FF 0 ZYBES 0 650200 SELOZ 0 £GPEL 0 Z1200'0 8l
9Pl 99'¢ 6048 98ZYS'0 9ZIEY'O 885200 PEESY 0 ZEEES 0 #£€00°0 Lt
06C 89¢ 28 290 9LEPe 0 ovzZe00 ZSTy9'0 9£25£ 0 115000 9l
61Tk I0€L 16'6. Z£629°0 90£2E0 29/#0°0 85600 $8082°0 156000 Gl
0E'vl 829l J Y G/£89°0 ¥6182°0 0900 12ivL'0 £OPEZ 0 Gi8L00 vl
SOvL 0Z'2) 816G 99990 yL8YZ0 Z¢580°0 120940 G¥S0Z 0 1ZPE00 £l
&4 596l LZ'E £2699'0 L8022 0 Si0LL0 GELSL0 609810 962900 Zi
288 0S'€l 8622 £G£99°0 8£861 0 608€L°0 S02ZL°0 651410 9e£301'0 b
96'G v0'L 2 SO0l ZYEEL 0 G8ESL'0 TrAY ) VWLLLO 6¥LZL0 orLoL'0 ol
192 62 €L 88'ElL Z665.°0 0r9ZL'0 89€L1°0 81.18°0 £EV80°0 062600 6
G 8/ ey 0521 ANR:TRY, 852010 0£9L40 9E9¥8 0 69/500 56560°0 8
658 GSTS 06°0C 689620 602800 £01ZL0 ZES9R0 S68E0°0 €1560°0 .
158 16'69 681°€C 60080 SS790°0 GE82L°0 0€9/8°0 885200 281600 9
6E8 199 £y'6Z 851180 #9600 8/8€4°0 016480 189100 67010 S
Z6°. 6L 19%2 120480 £0/£0°0 042510 Shi8°0 ZG0L0°0 POSLL0 ¥y
18'Q 0.'92 6102 122080 #9200 62010 #6.68°0 919000 065€L°0 3
85V z0'z8 ov'LL LLLBL0 $9210°0 9zL61°0 1£228°0 2LE00°0 9¥691°0 4
601 €188 6£°0 9/%.1°0 L$010'0 Z8rLZ 0 L1840 211000 Go51LZ 0 b
. aN aN 3N 03 o] 03
% % 9% MIW Qusan|o} ocmﬁmcuc MIN ousn|o} Ocmﬁwznc
EL ouan|o} oueyday-u opinbl opinbiq opinby] opinbiq optnbyy opinb1q
Jodlj Jou3 Joug |ON UoioDR)H { O UOIOOBIH [N Uooeid | O LOIOoRIH | |ON UOiaB1 4 | [OjN uooB.l4 mnmuw

104



£

Aplicaciones Equilibrio vs. No Equilibrio
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Aplicaciones Equilibrio vs. Na Equilibrio -
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Aplicaciones Equiiibrio vs. No Equilibrio

Las composiciones del liquido y del vapor varian mucho de un sistema a otro, esta
variacién afecta el comportamiento de la columna y la manera en la que se ve
reflejado el efecto de la diferencia de composiciones de un modelo a otro, es en la
pureza de las corrientes de salida. La razén principal para que se de esa variacion
es que las etapas se comportan de manera distinta y por lo tanto la cantidad de
masa que es transferida es diferente a pesar de que los flujos y las temperaturas
sean las mismas en los dos modelos.

N (lbmoVhr)

g ~e—APC7
P —=— APtol
s —t— APMEX

-80 -40 0 40 80

Figura 5.11 Comparacion de la rapidez de transferencia de masa en Aspen Plus
‘ para el sistema 1
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Aplicaciones Equilibrio vs. No Equilibrio

Nop. de Etapa

N (brmolhr)

—o--CS C7
—8—CS tol
—&—CSVEK

40 80

' Figura 5.12 Comparacién de la rapidez de transferencia de masa en Chemsep
para el sistema 1

Como el MEK se va a recuperar en la corriente del destilado la rapidez de
transferencia de masa es negativa, como la alimentacion es liquida el MEK tiene
que ser transferido de la fase liquida a la fase vapor, por eso el flujo de vapor
aumenta en las etapas superiores de la columna. :

En cambio el tolueno es recuperado en la corriente de fondos y desde la etapa 11
su concentracion en el liquido y en el vapor va aumentando, como la
concentracién del tolueno en la etapas inferiores es alta eso explica porque su
rapidez de transferencia de masa también es alta en la etapas inferiores, porque
se esta transfiriendo de la fase vapor a la fase liquida.

Sistema 2
Operacién Destilacion
Componentes etano
propano
n-butano
n-pentano
K de equilibrio EQS Peng Robinson
No. de Etapas 35
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Aplicaciones Equilibrio vs. No Equilibrio

Alimentacion

Etapa de Alimentacidn

Tipo de Columna
Diametro de la columna (m)

Reflujo
Flujo de los fondos (mol/s}

Presion etapa 1 {atm)

16
Presion (atm) 15
Liquido Saturado
Flujos (mol/s)
etano 100
propano 300
n-butano 500
n-pentano 100
Columna

Columna de Platos de Malla
7

2.5
600

15
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Aplicaciones Equilibric vs. No Equilibrio

Alimentacion

Destilado .Fondos
Temperatura (°C) 60.8 225 105.1
Presién (bar) 15,1990 15.1990 15.1990
Fraccién de vapor 0 0 0
Flujo Molar (kmol/hr) 3600.0000 | 1440,0000 | 2160.0000
Flujos Molares (kmol/hr)
Etano ‘ 360.0000 360.0000 0.0000
Propano 1080.0000 | 1079.1660 0.8340
n-Butano 1800.0000 0.8340 1799.1660
n-Pentano 360.0000 0.0000 360.0000
Fracciones Mol
Etano 0.1000 0.2500 0.0000
Propano 0.3000 0.7490 0.0004
n-Butano 0.5000 0.0006 0.8330
n-Pentano 0.1000 0.0000 0.1670

para el sistema 2

Alimentacién| Destilado Fondos

Temperatura {(°C) 60.8 228 104.5
Presidn (bar) 15.1990 15.1980 15.1980
Fraccién de vapor 0 0 0
Flujo Molar (kmolfhr) 3600.0000 | 1440.0000 | 2160.0000
Flujos Molares (kmol/hr)
Etano 360.0000 360.0000 0.0000
Propano 1080.0000 | 1063.9790 16.0210
n-Butano 1800.0000 15.9720 1784.0280
n-Pentano 360.0000 0.0490 359.9510
Fracciones Mol
Etano 0.1000 0.2500 0.0000

~ |Propano 0.3000 0.7380 0.0070
n-Butano 0.5000 0.0110 0.8260
n-Pentanc. 0.1000 0.0000 0.1670

Tabla 5. 15 Resultados obtenidos usando el modelo de equilibrio en Aspen Plus

Tabla 5.16 Resultados obtenidos usando el modelo de no equilibrio en Aspen Plus
para el sistema 2
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Aplicaciones Equilibrie vs. No Equilibrio

pr el Fon

"

Alimentacion

Desfilado_

Fondos
Temperatura (°C) 61.24 22.35 105.7
Presién {bar) 16.19 .15.19 15.19
Fraccién de vapor 0 : 0 .0
Flujo Molar (kmol/hr) 3600.0000 | 1439.9892 | 2169.9892
Flujos Motares (kmolfhr)

Etano 360.0000 360.0000 | 2.2504E-07
Propano 1080.0000 | 1078.9200 1.0692
n-Butano 1800.0000 1.0692 1798.9200
n-Pentano 360.0000 | 4.1724E-07 | 360.0000
Fracciones Mol
Etano 0.1000 0.2500 1.042E-10
Propano 0.3000 0.7493 0.0005
n-Butano 0.5000 0.0007 0.8328
n-Pentano , 0.1000 2.898E-10 0.1687
Tabla 5.17 Resultados obtenidos usando el modelo de equilibrio en Chemsep para

el sistema 2

Alimentacién | Destilado Fondos
Temperatura {°C) 61.24 22.35 105.5
Presién (bar) 15.19 15.19 15.19
Fraccion de vapor 0 0 0
Flujo Molar {(kmol/hr) 3600.0000 | 1440.0763 | 2160.0756
Flujos Molares (kmol/hr)
Etano 360.0000 360.0000 | 9.5832E-06
Propano 1080.0000 | 1074.6000 5.4756
n-Butano 1800.0000 5.4756 1794.6000
n-Pentano 360.0000 | 0.00068328 ; 360.0000
Fracciones Mol
Etano 0.1000 0.2500 4 44E-09
Propano 0.3000 0.7462 0.0025
n-Butano 0.5000 0.0038 0.8308
n-Pentano 0.1000 4.75E-07 0.1667

Tabla 5.18 Resultados obtenidos usando el modelo de no equilibrio en Chemsep
para el sistema 2
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Aplicaciones Equilibrio vs. No Equilibrio
_ Destllado Fondos
Error % Emor %

Temperatura 1.32 0.57
Flujos Molares
EFtano 0.00 0.00
Propano 1.43 94.79
n-Butano 9478 0.85
n-Pentanc 100.00 0.01
Fracciones Mol
Etano 0.00 100.00
Propano 1.35 94.49
n-Butano 94.74 0.85
n-Pentano 99.99 0.00

Tabla 5.19 Error entre los dos modelos usando As

pen Plus para el sistema 2

Tabla 5.20 Error entre los dos modelos usando Chemsep para el sistema 2

Destilado Fondos
Error % Error %

Temperatura 0.0 0.19
Flujos Molares
Etano 0.00 97.65
Propano 0.40 80.47
n-Butano B0.47 024
n-Pentano 899,94 0.00
Fracciones Mol
Etano 0.00 97.65
Propano 0.42 80.47
n-Butano 80.48 0.24
n-Pentano 99.94 0.00

En este sistema pasa algo similar al sistema 1, los resultados obtenidos con el
modelo de equilibrio indican que las corrientes de salida son mas puras que las

obtenidas con el modelo de no equilibrio.
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Aplicaciones Equilibrio vs. Ne Equilibrio

10 -

14 -

18 -

No. de Etapa

30 -

Flujo (mol's)

L

34
750

1000

1250 1500 1730 2000

2250

—e— APEQ
—a— APNE

Figura 5.13 Comparacion entre Equilibrio y No Equilibrio para el flujo de liquido en

Aspen Plus para el sistema 2

10

14

18

No. de Etapa

22

26

30 -

34

Flujo (mol's)

-

750

1000

1250 1500 1750 2000

2250

—e—CSEQ

—B—CS NE

Figura 5.14 Comparacion entre Equilibrio y No Equilibrio para el flujo de liguido en

Chemsep para el sistema 2
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Aplicaciones Equilibrio vs. No Equilibrie

10 -

14 4

18 -

No. de Etapas

22 4

26 -

30

Fiujo (mol's)

34
1200

1250

1300 1350

1400 1450

—e—APEQ
—a—APNE

Figura 5.15 Comparacién entre Equilibrio y No Equilibrio para el flujo de vapor en
Aspen Plus para el sistema 2

No. de Etapa

30 -

Flujo (mol's)

34
1200

1250

1300 1350

1400 1450

—e—CSEQ
~a—CS NE

Figura 5.16 Comparacién entre Equilibrio y No Equilibrio para el flujo de vapor en
Chemsep para el sistema 2
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Aplicaciones Equilibrio vs, No Equilibrio

Etapa Flujo Liguido { Flujo Liquido Error
molfs molfs %
EQ NE
1 1000.00 1400.00 28.57
2 1018.73 1013.70 0.50
3 1029.85 1018.87 1.08
4 1031.88 1017.15 1.45
5 1028.42 1009.62 1.86
6 1015.88 997.59 2.23
7 1004.65 981.92 2.3
8 980.81 963.36 1.81
9 948.62 942 .81 0.62
10 912.96 921.46 0.92
11 881.37 900.64 214
12 858.56 881.42 2.59
13 844.29 865.53 245
14 833.80 851.43 2.07
15 822.62 838.37 1.88
16 1878.58 1881.89 0.18
17 1912.42 1807.44 026
18 1934.18 - | 1923.14 0.57
19 1952.10 1933.02 0.99
20 1969.16 1940.11 1.50
21 1985.52 1946.51 2.00
22 2000.36 1953.51 2.40
23 2012.98 1961.72 2561
24 2023.09 1971.21 263
25 2030.84 1981.64 2.48
26 2036.57 1992.47 2.21
27 2040.69 2003.09 1.88
28 2043.56 2012.89 1.52
29 2045.43 2021.38 1.19
30 2046.43 2028.17 0.90
31 2046.39 2032.93 0.66
32 2044.69 2035.33 0.46
33 2039.71 2035.06 0.23
34 2027.74 2032.09 0.21
35 600.00 600.00 0.00

Tabla 5.21 Comparacién entre los flujos de liquido usando los dos modelos en
Aspen Plus para el sistema 2
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Aplicaciones Equilibrio vs, No Equilibrio

SR SATNE TR

Etapa Flujo Liquido | Flujo Liquid Error
mol/s mol/s © %
EQ NE
1 1000.00 1000.00 0.00
2 1018.12 ~1013.64 0.44
3 1028.61 1022.42 0.60
4 1029.59 1022.57 0.69
5 1024.24 1015.83 0.83
6 1012.49 1003.43 0.80
7 992.60 985.86 0.68
8 963.71 963.72 0.00
9 928.76 938.47 1.03
10 894.91 912.52 1.93
1 868.85 888.62 2.22
12 852.04 868.58 1.90
13 841.32 852.55 1.32
14 831.96 839.06 0.85
15 §19.00 825.70 0.81
16 1875.68 1871.54 0.22
17 1909.73 1900.37 0.49
18 1931.35 1918.04 0.69
19 1948.61 1930.28 0.95
20 1964.78 1940.88 1.23
21 1980.28 1951.80 1.46
22 1994.50 1963.59 1.57
23 2006.77 1976.02 1.56
24 2016.80 1988.39 1.43
25 202463 2000.03 1.23
26 2030.54 2010.35 1.00
27 2034.87 2019.25 0.77
28 2037.94 2026.45 0.57
29 2039.98 2031.90 0.40
30 2041.06 2035.49 0.27
<yl 2040.91 2036.92 0.20
32 2038.65 2035.44 0.16
a3 2031.98 2029.77 0.11
34 2016.00 2018.92 0.14
35 ' 600.00 600.00 0.00

Tabla 5.22 Comparacion entre los flujos de liquido usando los dos modelos en
Chemsep para el sistema 2
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Aplicaciones Equilibrio vs. Ne Equilibrio

[RCR RO

i ot
Savgat M

Error

Etapa Flujo Vapor | Flujo Vapor
. molls molfs %
EQ NE

1 0.00 0.00 0.00
2 1400.00 1400.00 0.00
3 1418.73 1413.70 0.36
4 1429.85 1418.87 0.77
5 1431.88 141715 1.04
6 1428.42 1409.62 1.33
7 1419.88 1397.59 1.59
8 1404.65 1381.92 1.64
9 1380.81 1363.36 1.28
10 1348.62 1342.81 0.43
11 1312.96 1321.46 0.64
12 1281.37 1300.64 1.48
13 1258.56 1281.42 1.78
14 124429 1265.53 1.68
15 1233.80 1251.43 - 1.41
16 1222.59 1238.34 1.27
17 1278.58 1281.89 0.26
18 1312.42 1307.44 0.38
19 1334.18 1323.14 0.83
20 1352.10 1333.02 1.43
21 1369.16 1340.11 217
22 1385.562 1346.51 2.90
23 1400.36 1353.51 3.46
24 1412.98 1361.72 3.76
25 1423.09 1371.21 3.78
26 1430.84 1381.64 3.56
27 1436.57 1392.47 317
28 1440.69 1403.09 268
29 1443.56 1412.89 217
30 1445.43 1421.38 1.69
31 1446.43 1428.17 1.28
32 1446.39 1432.93 0.94
33 1444.69 1435.33 0.65
34 1439.71 1435.06 0.32
35 1427.74 1432.09 0.30

Tabla 5.23 Comparacion entre los flujos de vapor usando los dos mc;delos en
Aspen Plus para el sistema 2
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Aplicaciones Equifibrio vs. No Equilibrio

o LN
L] -7 .

w‘s
J'

Etapa Flujo Va'p'ér FIL[]O Vapor Error
mol/s molls %
EQ NE

1 400.00 400.00 C.00

2 1400.00 1400.00 0.00
B 1418.12 141364 0.32
4 1428.61 1422 .42 0.43

5 1429.58 1422 57 0.49

6 1424 24 1415.83 0.59
7 1412.49 1403.43 0.65

8 1392.60 1385.86 0.49

9 1363.71 1363.72 0.00
10 1328.76 1338.47 0.72
11 1294.91 1312.52 1.34
12 1268.85 1288.62 1.53
13 1252.04 1268.58 1.30
14 1241.32 1252.55 0.90
15 1231.96 1239.06 0.57
16 1219.00 1225.70 0.55
17 1275.68 1271.54 0.33
18 1308.73 1300.37 0.72
19 1331.356 1318.04 1.01
20 1348.61 1330.28 1.38
21 1364.78 1340.88 1.78
22 1380.28 1351.80 2.1
23 1384.50 1363.59 2.27
24 1406.77 1376.02 224
25 1416.80 1388.39 2.05
26 142463 1400.03 1.76
27 1430.54 1410.35 1.43
28 1434.87 1419.25 1.10
29 1437.94 1426.45 0.81
30 1439.98 1431.80 0.56
| 1441.06 1435.49 0.39

© 32 1440.91 1436.92 0.28
33 1438.65 1435.44 0.22
34 1431.98 1429.77 0.15
35 -1416.00 1418.92 0.21

Tabla 5.24 Comparac:én entre los flujos de vapor usando los dos modelos en
Chemsep para el sistema 2

118



Aplicaciones Equilibrio vs. No Equilibrio

Cuando se compran los flujos de liquido y de vapor obtenidos con los dos modelos
se puede ver que la diferencia no es mayor de!l 4%, de manera que se puede decir
que los dos modelos proporcionan resultados casi identicos. Los picos
corresponden a la etapa de alimentacion, como la alimentacion es liquida
entonces el flujo de liquido en la etapa de alimentacién aumenta, mientras que el
flujo de vapor disminuye por la entrada de esa corriente.

Temperatura (°C)

g —o—APEQ
i —a—APNEL |
v —t— APNEV
2 —%—APNE|

20 30 40 50 6 7O 80 90 100 110

Figura 5.17 Comparacion entre Equilibrio y No Equilibrio para las temperaturas en
Aspen Plus para el sistema 2
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Aplicaciones Equilibrio vs. No Equilibrio

Temperatura (°C)

3 —e—CSEQ

& —m—CSNEL
B —t—CS NEV
2‘ ——CS NEI

20 30 40 50 60 70 8 90 100 110

Figura 5.18 Comparacion entre Equilibrio y No Equilibrio para las temperaturas en
Chemsep para el sistema 2

Las tres temperaturas que son obtenidas con el modelo de no equilibrio,
temperatura de la fase liquida, temperatura de la fase vapor y temperatura de la
interfase son muy parecidas enire si, ademas la temperatura de la fase liquida es
la que méas se aproxima a el valor que tiene la temperatura de la interfase.

En la columna el modeio de equilibrio y el de no equilibrio dan perfiles similares en
las primeras 16 etapas, la etapa de alimentacion que es !a etapa 16 altera el perfil
de la temperatura en el modelo de equilibrio, por este motivo el error empieza a
crecer hasta que llega a un punto en donde el error empieza a disminuir, y el perfil
de temperaturas se empieza a parecer al perfil que hubiera resultado de no existir
una alimentacién. En cambio el modelo de no equilibric da un perfil de
temperaturas que no es alterado por la alimentacién, ademéas a ese perfil tiende el
modelo de equilibrio después de que sufrié la alteracién por la alimentacion.
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Aplicaciones Equilibrio vs. No Equilibrio

Etapa T T Liquido T Vapor T Interfase Error

°C °C °C °C %
EQ NE NE NE
1 2255 22.81 22.81 22.81 1.14
2 34.24 32.30 36.00 32.56 514
3 38.60 37.40 39.57 37.54 282
4 40.17 40.25 41.81 40.34 0.43
5 40.91 42.07 43.48 4213 290
6 41.58 43.53 45.05 43.68 4.57
7 42.60 45.01 46.76 45.05 544
8 44.31 46.70 4875 46.75 5.23
9 47.04 48.73 51.08 48.79 3.60
10 50.95 51.14 . 5375 51.21 0.52
11 55.76 53.80 56.68 53.99 3.27
12 60.72 56.94 59.76 - 57.03 6.48
13 65.11 60.08 62.87 60.18 8.19
14 68.60 63.18 65.78 63.28 8.41
15 71.37 66.10 68.57 66.19 7.82
16 73.87 68.47 71.26 68.69 7.55
17 79.58 7218 74.35 72.34 10.00
18 84.03 75.10 76.97 75.23 11.70
19 87.83 77.62 79.36 - 77.73 12.99
20 91.11 79.97 81.65 80.08 13.77
21 93.88 82.29 83.93 82.39 13.94
22 96.11 84.60 86.19 84.70 13.46
23 97.84 86.89 88.41 87.00 12.46
24 99.14 89.12 90.53 89.23 11.11
25 100.09 . 9124 92.50 91.34 9.58
26 100.77 93.18 94.30 93.28 8.03
27 101.25 94.93 95.89 95.01 6.56.
28 101.59 96.46 97.28 96.53 524
29 101.84 97.77 98.47 . 97.84 409
30 102.02 98.90 99.52 98.95 3.10
31 102.19 99.87 100.45 99.92 2.27
32 102,40 100.75 101.33 - 100.79 1.60
33 102.76 101.59 102.24 101.63 1.11
34 103.50 102.50 103.28 102.54 0.93
35 105.13 104.55 104.55 104.55 0.56

Tabla 5.25 Comparacion entre las temperaturas usando los dos modelos en Aspen
Plus para e! sistema 2 ‘
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Aplicaciones Equilibrio vs. No Equilibrio

G

Gl

* -
TR s A A T - .

Etapa T T qumdo T Vapor T Interfase Error
' °C *C °C °C %
. EQ NE NE ‘NE

1 22.34 2242 22,42 22.42 0.35
2 34.01 32.45 34,81 33.10 276
3 38.40 37.39 . 38.60 37.73 1.78
4 40.02 39.80 40.56 39.97 0.12
5 40.87 41.22 41.89 "41.32 1.09
6 41.75 42.42 43,20 42.50 1.77
7 43.12 43.79 44 .81 43.89 1.77
8 45.35 4560 46.89 45.72 0.80
9 48.75 47 97 49.55 48.13 1.28
10 53.21 50.95 52.75 51.1% 4.03
11 58.17 54.42 56.32 54.66 - 6.42
12 62.79 58.14 59.99 58.40 7.52
13 66.55 61.80 63.51 62.05 7.25
14 69.43 65.16 66.71 65.39 6.18
15 71.79 68.15 69.61 68.35 5.03
16 74.21 70.64 72.36 71.25 415
17 79.77 75.11 76.43 75.56 558
18 84.07 78.63 79.76 78.99 .6.43
19 87.71 81.70 82.73 82.02 6.93
20 90.87 84.57 85.54 8487 7.07
21 93.56 87.30 88.20 87.59 6.83
22 9577 89.85 80.67 90.12 6,27
23 97.52 92.18 92.90 92.43 5.50
24 98.85 - 94,23 94 85 94.45 4.65
25 99.84 95.98 96.49 96.17 3.8
26 . 100.56 97.42 97.84 97.58 3.05
27 101.08 98.60 98.93 98.72 2.38
28 101.45 99.63 99.79 99.63 1.82
29 101.72 100.26 100.48 100.35 1.37
30 101.92 100.86 101.04 100.92 0.99
31 102.11 101.37 101.54 101.42 0.68
32 102.34 101.86 102.08 101.92 0.42
33 102.76 102.46 102.77 102.52 0.23
34 103.65 103.34 103.82 103.44 0.20
35 105.65 105.49 105.49 105.49 0.16

Tabla 5.26 Comparacién entre las temperaturas usando los dos modeios en

Chemsep para el sistema 2
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Aplicaciones Equilibrio vs. No Equilibrio

Al igual que en el sistema 1 las composiciones del liquido y del vapor varian
mucho de un sistema a otro, la variaciéon provoca que los flujos de las cortientes
de salida sean distintos y unicamente el perfii de composiciones tiene una
influencia directa en las corrientes de salida, ya que los demas valores que son
flujo y temperaturas varia pero no de manera considerable para alterar el

comportamiento de la columna.

27

5 -

10 -
g 7 —e—APC2
us:l il AP C2
o 18 -
) -ty AP NC4
(=]
z | —%— APNCS.

L

30 -

34 . = '

-120 -70 -20 30 80 130

Figura 5.23 Comparacion para la rapidez de transferencia de masa en Aspen Plus
para el sistema 2 '
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No. de Etapa
~

27 4

32 4

——CsC2
—-—CsSC3
—&— C8 nC4
—3— C5 nCh

-120

-70 -20 30 80 130

Figura 5.24 Comparacion para la rapidez de transferencia de masa en Chemsep

para el sistema 2

El propano se transfiere del liquido al vapor en ias etapas 5 a la 15, en las etapas
2 a 4 el propano se empieza a transferir de una corriente de vapor que ya esta
enriquecida con propano hacia el liquido con el objeto de que el etano se transmita
del liguido hacia el vapor.

El n-butano tiene el efecto contrario, en las etapas superiores a la de alimentacion
se transfiere de la fase vapor a la fase liquida, en las etapas inferiores a la de
alimentacién esa fase liquida que esta enriquecida con n-butano cae y la
transferencia entonces se da de la fase liquida a la fase vapor.

Sistema 3
QOperacién Absorcién
Componentes metano
etano
propano
n-butanc
n-pentano
n-tridecanc
K de equilibrio EQS Peng Robinson
No. de Etapas 12
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Aplicaciones Equitibrio vs. No Equilibrio

Alimentacion 1

Etapa de Alimentacion

Tipo de Columna
Diametro de la columna (m)

Presion etapa 1 (a_tm)

Temperatura (K) 305.2

.| Presion (atm) 4
Flujos (kmol/s)
n-butano 0.001104
n-pentano 0.002760
n-tridecano 0.05134
Alimentacion 2
Etapa de Alimentacion 12
Temperatura (K) 300
Presion (atm) 4
Flujos (kmol/s)
metano 0.01430
etano 0.007850
propano 0.012
n-butano 0.008450
n-pentano 0.0074
Columna

Columna de Platos de Malia
1.5

4
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Aplicaciones Equilibrio ve. No Equilibrio

Alim. 1 Alim_ 2 Gas Liquido
Temperatura (°C) 320 26.9 47.5 49.0
Prasién (bar) 4.0530 © 4.0530 40530 4.0530
Fraccién de vapor 0 0.97 1 0
Flujo Malar (kmol/hr) 198.7340 180.0000 119.4230 259.3120
Flujos Molares (kmol/hr)
Metano 0.0000 51.4800 49,9400 1.5400
Etano . 0.0000 28.2600 24.0280 4,2320
Propano 0.0000 43.2000 25.5950 17.6050
n-Butano 3.9740 30.4200 3.9150 30.4760
n-Pentano 9.9360 26.6400 2.2270 34.3490
n-Tridecano 184.8240 0.0000 13.7190 171.1050
Fracciones Mol
Metano 0.0000 0.2860 0.4180 0.0060°
Etano 0.0000 0.1570 0.2010 0.0160
Propano 0.0000 0.2400 0.2140 0.0880
n-Butano 0.0200 0.1690 0.0330 0.1180
n-Pantano 0.0500 0.14B80 0.0190 0.1320
n-Tridecano 0.9300 0.0000 0.1150 0.6600

Tabla 5.31 Resultados obtenidos usando el modelo de equilibri

Alim. 1 Alim. 2 Gas Liquido
Temperatura (°C) 32.0 269 36.4 49.2
Presion (bar) 4.0530 40530 4,0530 4.0530
Fraccién de vapor 0 0.97 1 0
Flujo Molar (kmol/hr) 198.7340 180.0000 95.4850 283.2490
Flujos Molares (kmol/r) :
Metano 0.0000 51.4800 49.4240 2.0560
Etano 0.0000 28.2600 231970 5.0630
Propano 0.0000 43.2000 19.3980 23.8020
n-Butano 3.9740 30.4200 2.2580 32.1360
n-Pentano 9.9360 26.6400 1.2030 35.3730
n-Tridecano 184.8240 0.0000 0.0050 184.8190
Fracciones Mol
Metano 0.0000 0.2860 0.5180 0.0070
Etano 0.0000 0.1570 0.2430 0.0180
Propano 0.0000 0.2400 0.2030 0.0840
n-Butano 0.0200 0.1690 0.0240 '0.1130
n-Pentano 0.0500 0.1480 0.0130 0.1250
n-Tridecano 0.9300 0.0000 0.0001 0.6520

o en Aspen Plus para el sistema 3

Tabla 5.32 Resultados obtenidos usando el modelo de no equilibrio en Aspen Plus para el sistema

3
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A, 1

Alim. 2

Gas Liquido

Temperatura (°C) 32.05 26.85 36.82 47.81
Presién (bar) 4.0530 4.0530 4.0530 4.0530
Fraccidén de vapor 0 0.9558 1 0
Flujo Molar (kmol/hr) 198.7100 180.0000 97.9394 280.7770
Flujos Molares (kmolfhr)

iMetano 0.0000 51.4800 49.7100 1.7710
Etano 0.0000 28.2600 23.7000 4.5560
Propano 0.0000 43.2000 21.3500 21.8500
n-Butano 3.9740 30.4200 1.8570 32.5400
n-Pentano 9.9360 26.8400 1.3170 35.2600

.|n-Tridecano -184.8000 0.0000 0.0054 . 184.8000
Fracciones Mol
Metano 0.0000 0.2860 0.5075 0.0063
Etano 0.0000 0.1570 0.2420 0.0162
Propano 0.0000 0.2400 0.2180 0.0778
n-Butano 0.0200 0.1690 0.0190 0.1159
n-Pentano 0.0500 0.1480 0.0135 0.1256
n-Tridecano 0.0930 0.0000 0.0001 0.6582

Tabla 5.33 Resultados obtenidos

usando el modelo de equilibrio en Chemsep para el sistema 3

Alim. 1

Alim. 2 Gas Liquido
Temperatura (°C) 32.05 26.85 36.10 47.82
Presidn (bar) 4.0530 4.0530 4.0530 4.0530
Fraccién de vapor 0 0.9558 1 0
Flujo Molar (kmolthr) 198.7100 180.0000 98.0222 280.6970
Flujos Molares (kmalfhr)
Metano 0.0000 51.4800 49.7100 1.7740
Etano 0.0000 28.2600 23.6500 46130
Propano 0.0000 43.2000 21.0100 22.1900
n-Butano 39740 30.4200 2.3510 32.0400
n-Pentano 9.9360 26.6400 1.2960 35.2800
n-Tridecano 184.8000 0.0000 0.0052 184.8000
Fracciones Mol
Metano 0.0000 0.2860 0.5071 0.0083
Etano 0.0000 0.1570 0.2413 0.0164 .
Propano 0.0000 0.2400 0.2143 0.0791
n-Butano 0.0200 0.1690 0.0240 0.1141
n-Pentano 0.0500 0.1480 0.0132 0.1257
n-Tridecano 0.0930 0.0000 0.0001 0.6584

Tabla 5.34 Resultados obtenidos usando el modelo de no equilibric en Chemsep para el sistema 3
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Gas Liquido
Error % Error %
Temperatura 30.49 0.41
Fiujos Molares
Metano 1.04 2510
Etano 3.58 16.41
Propano 31.95 26.04
n-Butano 73.38 5.16
n-Pentano 85.12 289
n-Tridecano 274280 7.42
Fracciones Mol
Metano 19.31 14,29
Etano 17.28 11.11
-|Propano 5.42 19.05
n-Butano 37.50 442
n-Pentano 4615 5.60
n-Tridecano 201654 1.23

Tabla 5.35 Error entre los dos modelos usando Aspen Plus para el sistema 3

Gas Liquido

Error % Emror %
Temperatura 1.99 0.02
Flujos Molares
Metarnio 0.00 0.17
Etano 0.21 1.24
Propano - 1.62 1.53
n-Butano 21.01 1.56
n-Pentano . 1.62 0.06
n-Tridecano - 335 0.00
Fracciones Mol
Metano 0.08 0.19
Etano 0.29 1.22
Propano 1.73 1.58
n-Butano 20.93 1.58
n-Pentano 1.74 0.08
n-Tridecano 3.42 0.03

Tabla 5.36 Error entre los dos modelos usando Chemsep para el sistema 3
En Chemsep los dos modelos proporcionan resultados que son muy parecidos,

pero al usar Aspen Plus se puede ver que si se usa el modelo de equilibrio la
cantidad de compuestos ligeros y pesados que hay en la corriente de gas es
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Aplicaciones Equllibrio vs. No Equilibrio

mayor que la que se obtiene usando el modelo de no equilibrio, y en el caso del
liquido la cantidad de compuestos pesados usando el modelo de no equilibrio es
mayor que la obtenida usando el modelo de equilibrio. Si esta operacion tenia
como objetivo reducir la cantidad de propano de la corriente de alimentacion, se
puede ver que usando el modelo de equilibrio 1a corriente de salida gaseosa tiene
mas propano, mientras que la misma corriente usando el modelo de no equilibrio
contiene una cantidad menor de propano.

No. de Etapa

Flo (iamoh)

210

230 250 270

280

—o— APEQ
—a—APNE

Figura 5.25 Comparacion entre Equilibrio y No Equilibrio para el fiujo de liquido en

Aspen Plus para el sistema 3
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Fluje (kenolhr)

No. de Etapa

210 230 260

270

290

—e— CS EQ
—&—-CSNE

Figura 5.26 Comparacion entre Equilibrio y No Equilibrio para el flujo de liquido.en

Chemsep para el sistema 3

Flujo (krmolhr)
14
2
34
4 |
5
&
a 9
L]
° 7
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12 : .
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170

~—e—APEQ
—8—APNE

Figura 5.27 Comparacion entre Equilibrio y No Equilibrio para el flujo de vapor en

Aspen Plus para el sistema 3
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No. de Etapa

Flujo (krmobhr)

90

110

130

170

——CSEQ
—8—CSNE

Figura 5.28 Comparacién entre Equilibrio y No Equilibrio para el flujo de vapor en

Chemsep para el sistema 3

Al comparar los perfiles de los flujos de liquido y de vapor se puede ver que el
modeio de no equilibrio da perfiles mas lineales, en este modelo los flujos de
liquido y de vapor van aumentando de la parte superior a la inferior. En cambio en
el modelo de equilibrio los perfiles aumentan en la parte superior de la columna
hasta que liegan a un valor, a partir de ese punto los flujos son casi constantes y
no cambian apreciablemente a lo largo de la parte intermedia de la columna, hasta
que finaimente en las etapas inferiores el flujo vueive a aumentar.
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-
'

No. de Etapa
w o -~ [+ 4 ] L 3 w N

-
Q
1

11 4

Temperatura (*C}

—e—APEQ

—a—APNEL
—— APNEV
—%—APNE]

12
34

38 42 46 50

Figura 5.29 Comparacién entre Equilibrio y No Equilibrio para las temperaturas en

Aspen Plus para el sistema 3

No. de Etapa

10 -
11

Temperatura (°C)

—o—CSEQ

~—— CSNEL
i CS NEV
——CS NEI

12
M

28 42 48 50

Figura 5.30 Comparacién entre Equilibrio y No Equilibrio para las temperaturas en

Chemsep para ¢l sistema 3
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Etapa T T Liquido Tvapor .. Tlinterfase Error
°C LG °C °C %
EQ NE NE NE
1 36.88 34.81 36.40 34.89 5.41
2 3837 36.83 37.89 36.96 3.80
3 38.96 38.31 39.10 38.40 1.43
4 39.23 39.45 40.12 390.52 0.75
5 39.42 - 40.41 41.06 40.48 262
6 3863 41.33 42.00 41.39 4,24
7 39.96 42.29 43.01 4235 565
B8 40.51 43.39 4410 43.46 6.79
9 41.43 44,69 45.16 44.78 7.48
10 43.03 46.25 45.79 46.35 7.47
11 4576 47 98 4490 48.10 4.87
12 47.79 49.20 40.05 49.30 3.07

Tabla 5.39 Comparacién entre las temperaturas usando los dos modelos en Aspen
Plus para el sistema 3

Etapa T T Liquido T Vapor T Interfase Error
°C *C °C °C %
EQ NE NE NE
1 36.82 34.83 36.10 35.40 4.00
2 38.26 36.72 37.58 37.10 3.15
3 38.83 38.01 38.64 38.27 1.47
4 39.10 38.97 39.50 39.16 0.16
5 39.29 39.78 40.28 39.94 1.61
6 '39.52 40.55 41.09 40.70 2.90
7 39.87 41.39 4202 41.55 4.05
8 40.43 42.38 43.10 42.58 5.03
9 -41.38 43.61 4432 4385 5.64
10 4298 4513 45.41 45.43 5.39
11 . 4570 46.87 45.38 47.21 3.20
12 47 .81 47.82 41.35 48.06 0.52

Tabla 5.40 Comparacién entre las temperaturas usando los dos modelos en
Chemsep para el sistema 3

Al analizar el perfil de temperaturas se puede ver que en el modelo de no equilibrio
la temperatura del liquido y de la interfase son muy parecidas, ademas ocurre &lgo
parecido al caso de los flujos de liquido y vapor, en el modelo de no equilibrio las
temperaturas van aumentando de la parte superior de la columna a la inferior, en
cambio en el modelo de equilibrio en la parte superior de la columna -la
temperatura aumenta hasta flegar a un valor a lo largo de la parte intermedia de la
columna la temperatura es casi constante, y al llegar a la parte inferior de la
columna la temperatura vuelve a aumentar y tiende a tomar el valor de la
temperatura de la interfase.
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No. de Etapa

—
)

[} o -~ [+ wn W N
' c L i N L L

— -l
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—e—APERQC2
—a—APNEC2
~—h— APEQ C3
——APNEC3
—3— AP EQ nC4
—a— AP NERC4
—— APEQ nCS

—~=— AP NEnCS

Figura 5.31 Comparacion entre Equilibrio y No Equilibric para la composicion del
liquido en Aspen Plus para el sistema 3

No. de Etapa

Fraccién Mol

0.03

0.05
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Figura 5.32 Comparacion entre Equilibrio y No Equilibrio para la composicién del
liquido en Chemsgp para el sistema 3
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Fraccién Mol

No. de Ftapa

0.16 021 0.26 0.31 0.36

Figura 5.33 Comparacion entre Equilibrio y No Equilibrio para la composicion del
vapor en Aspen Plus para el sistema 3

Fraccién Mol

—o— CSEQC2
—m—CSNECZ
—i— CS EQC3
—3— CSNEC3

No. de Etapa

12 - : : .
0.18 0.21 026 0.31 0.36

Figura 5.34 Comparacion entre Equilibrio y No Equilibrio para la composicion det
vapor en Chemsep para el sistema 3
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Tabla 5.41 | Fraccion Mo! | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mal Fraccion Mol
Liquido Liquido Liquido Liquido Liquido Liquido
metano etano propano n-butano n-pentano | n-tridecano

Etapa EQ EQ EQ EQ EQ EQ
1 0.01012 0.02444 0.07203 0.02052 0.04618 0.82672
2 0.00841 | 0.02355 0.09847 0.02099 0.04536 0.80322
3 0.00792 0.02217 0.10879 0.02160 0.04507 0.79445
4 0.00775 0.02148 0.11255 0.02255 0.04497 0.79070
5 0.00768 0.02114 0.113861 0.02416 0.04494 0.78846
8 0.00763 0.02094 0.11335 0.02692 0.04495 0.78621
7 0.00758 0.02072 0.11212 0.03161 0.04500 0.78297
8 0.00751 0.02041 0.10977 0.03936 0.04521 077774
9 0.00738 0.01991 0.10580 0.05160 0.04607 0.76924
10 0.00720 0.01910 0.09936 0.08930 0.04974 0.75530
11 0.00689 0.01784 0.08950 0.090886 0.06456 0.73025
12 0.00649 0.01643 0.07888 0.11581 0.12539 0.65700
Tabla 5.41 | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol Fraccion Mol | Fraccion Mol
Liquido Liquido Liquido tiquido Liquido Liquido
metano etano propano n-butano n-pentano | n-tridecano
Etapa NE NE NE NE NE NE

1 0.00790 0.01647 0.03517 0.02244 0.04798 0.87004

2 0.00999 0.02331 0.06107 0.02544 0.04691 0.83329

3 0.01014 0.02542 0.07905 0.02910 0.04642 0.80988

4 0.00977 0.02547 0.09085 0.03357 0.04636 0.79387

5 0.00935 0.02477 0.00834 0.03905 0.04674 0.78176

6 0.00899 0.02384 0.10235 0.04570 0.04768 0.77144

7 0.00869 0.02288 0.10373 0.05371 0.04953 0.76145

8 0.00843 0.02195 0.102998 0.06316 0.05287 0.75060

9 0.00818 0.02100 0.10039 0.07401 0.05877 0.73765

10 0.00791 0.02002 0.09614 0.08601 0.06903 0.72090
11 0.00761 0.01896 0.09047 0.09871 0.08664 0.69761

12 0.00726 0.01788 0.08403 0.11346 0.12488 0.65249

Tabta 5.41 Error Error Error Error Error Error

metano etano propano n-butano n-pentanc | n-tridecano
% % % % % %
1 28.13 48.36 104.78 8.55 3.75 4.98
2 15.85 1.03 61.24 17.48 3.29 3.61
3 21.83 12.76 3783 25.79 2.89 1.91
4 20.68 15.70 .23.75 32.84 3.00 0.40
5 17.91 14.63 15.53 38.13 3.84 0.86
6 1512 12.17 10.75 41.10 573 1.91
7 1275 9.45 8.08 41.16 9.13 283

Tabla 5.41 Comparacién entre as fracciones mol del liquido en Aspen Plus para el sistema 3
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Aplicaciones Equilibrio vs. No Equilibrio

8 10.88 7.00 6.59 37.68 14,49 a.62
9 9.59 5.20 5.38 30.29 21.61 428 .
10 9.00 457 3.35 19.43 27.94 477
11 9.44 5.92 1.07 7.85 25.48 4.68
12 10.56 8.07 6.13 2.07 0.40 0.69
Tabia 5.41 (continuacion) Comparacién entre las fracciones mot del liquido en Aspen Plus para el
sistema 3
Tabla 5.42 | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol
Liquido Liquido Liquido Liquido Liquido Liquido
metano etano propano n-butano n-pentano | n-tridecano
Etapa EQ EQ EQ EQ EQ EQ
1 0.00979 0.02411 0.07202 0.02058 0.04620 0.82731
2 0.00814 0.02323 0.09806 0.02110 0.04540 0.80407
3 0.00768 0.02188 0.10802 0.02177 0.04512 0.79553
4 0.00751 0.02121 0.11161 0.02283 0.04502 0.79182
5 0.00744 0.02089 0.11255 0.02459 0.04499 0.78952
6 0.00740 0.02069 0.11221 0.02758 0.04499 0.78713
7 0.00735 0.02046 0.11090 0.03257 0.04505 0.78367
8 0.00728 0.02015 0.10846 0.04069 0.04528 0.77818
9 0.00716 0.01964 0.10442 0.05327 0.04614 0.76937
10 0.00698 0.01884 0.09801 0.07108 0.04989 0.75519
11 0.00669 0.01761 0.08831 0.08235 0.06491 0.73014
12 0.00631 0.01623 0.07781 0.11588 0.12557 0.65821
Tabla 5.42 | Fraccion Mol [ Fraccion Mol | Fraccion Mo! | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol
Liguido Liquido Liquido Liquido Liquido Liguido
metano etano propano n-butano n-pentano | n-tridecano
Etapa NE NE NE NE NE NE
1 0.00665 0.01537 0.03884 0.02251 0.04788 0.86876
2 0.00823 0.02099 0.06472 0.02551 0.04678 0.83377
3 0.00830 0.02244 0.08113 0.02914 0.04625 0.81274 -
4 0.00803 0.02233 0.09103 0.03361 0.04608 0.79891
5 0.00776 0.02173 0.09652 0.03911 0.04825 0.78863
6 0.00753 0.02103 0.09895 0.04584 0.04686 0.77979
7 0.00733 0.02034 0.09915 0.05397 0.04820 0.77101
8 0.00716 |- 0.01965 0.09758 0.06358 0.05083 076120
g9 0.00699 0.01893 0.09450 0.07453 0.05583 0.74922
10 0.00880 0.01814 0.09005 0.08645 0.06518 0.73338
11 0.00657 0.01727 - 0.08447 0.09875 0.08244 0.71050
12 0.00632 0.01643 0.07906 0.11415 0.12568 0.65837

Tabla 5.42 Comparacion entre las fracciones mal del liquido en Chemsep para el sistema 3
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Tabla 5.42 Error Error Error Error Ercar Error
metano etano propano n-butano n-pentano | n-tridecano
% % % % % %
1 47.22 56.89 85.43 8.57 s 477
2 1.06 10.64 51.50 17.25 2.95 3.56
3 7.50 2.50 33.15 2529 2.44 212
4 6.47 5.00 22.60 32.08 2.31 0.89
5. 4.02 3.85 16.61 a7z 274 0.11
6 1.69 1.64 13.40 39.83 3.99 0.94
7 0.20 0.62 11.85 39.66 6.54 1.64
8 1.60 2.52 11.15 36.00 10.96 2.23
9 2.49 3.76 10.50 28.53 17.35 2.69
10 . 269 3.88 8.84 17.78 23.46 2.97
11 1.78 1.99 4.54 6.49 21.26 2.76
12 0.20 1.27 1.57 1.52 0.08 0.02

Tabla 5.42 (continuacién) Comparacién entre las fracciones mol del liquido en Chemsep para sl

sistema 3

Tabla 5.43 | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mo | Fraccion Mol | Fraccion Mol
Vapor Vapor Vapor Vapor Vapor Vapor
metano etano propano n-butanc n-pentano | n-tridecano

Etapa EQ EQ EQ EQ EQ EQ
1 0.50964 0.24261 0.21565 0.01866 0.01338 5.85E-05
2 0.42464 0.23803 0.30356 -0.01988 0.01384 6.50E-05
3 0.40053 | 0.22559 0.33904 0.02076 0.01402 6.77E-05
4 0.39208 0.21924 0.35266 0.02183 0.01412 6.90E-05
5 0.38858 0.21637 0.35728 0.02351 0.01420 6.99E-05
6 0.38655 0.21481 0.35793 0.02634 0.01430 7.09E-05
7 0.38457 0.21347 0.35624 0.03118 0.01446 7.25E-05
8 0.38175 0:21171 0.35233 0.03936 0.01478 7.51E-05
9 0.37727 0.20894 0.34544 0.05278 0.01549 7.95E-05
10 0.37007 0.20451 0.33410 0.07369 0.01754 8.77E-05
11 0.35852 0.19742 0.31607 0.10321 0.02468 1.03E-04
12 0.33858 0.18545 0.28763 0.13745 0.05079 1.09E-04
Tabla 5.43 [ Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol
Vapor Vapor Vapor Vapor Vapor Vapor
metano etano propano n-butano n-pentano | n-tridecano
Etapa NE NE NE NE NE NE
1 0.51761 0.24293 0.20316 0.02365 0.01260 5.741E-05
2 0.46803 0.24451 0.24610 0.02793 0.01336 6.338E-05
3 0.43558 0.23927 0.27787 0.03312 0.01409 6.868E-05
4 0.41401 0.23204 0.29958 0.03941 0.0148% 7.343E-05
5 0.32900 0.22480 0.31314 0.04708 0.01591 7.795E-05

Tabla 5.43 Comparacién entre las fracciones mol del vapor en Aspen Plus para el sistema 3
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8.254E-05

G 0.38771 0.21814 0.32023 0.05643 0.01740
7 0.37830 - 0.21202 0.32213 0.06772 0.01974 8.733E-05
8 0.36945 0.20612 0.31959 0.08116 0.02358 9.212E-05
2] 0.36015 0.20001 0.31300 0.09677 0.02997 9.597E-05
10 0.34939 0.19318 0.30242 0.11424 0.04068 9.638E-05
11 0.33597 0.18498 0.28763 0.13279 0.05854 8.786E-05
12 0.31813 0.17452 0.26820 0.15112 0.08796 5.991E-05
Tabla 5.43 Error Error Error Error Error Error
metano etano propano n-butano n-pentano | n-tridecano
% % % % % %
1 1.54 0.13 6.15 21.11 6.21 1.93
2 9.27 2.65 23.35 28.84 3.54 2.61
3 8.05 - 572 22.01 37.31 0.52 1.41
4 5.30 552 17.72 44 60 517 6.04
5 2.61 3.75 14.10 50.07 10.75 10.33
6 0.30 1.53 1177 53.32 17.81 14.05
7 1.66 0.68 10.59 53.95 - 28.73 16.97
8 3.33 2,71 10.24 51.51 37.33 18.50
9 476 4.46 10.36 45.46 48.34 17.14
10 5.92 5.87 10.48 35.50 56.89 8.99
11 6.71 6.72 9.89° 2228 57.84 17.67
12 6.43 6.26 7.24 9.05 42.26 81.78

Tabla 5.43 (continuacién) Comparacién entre ias fracciones mo! det vapor en Aspen Plus para el

sistema 3

Tabla 5.44 | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol
Vapor Vapor Vapor Vapor Vapor Vapor
metano etano propano n-butano n-pentanc | n-tridecano
Etapa EQ EQ EQ EQ EQ EQ
1 0.50753 0.24202 0.21799 0.01896 0.01345 5.506E-05
2 0.42323 0.23724 0.30534 0.02023 0.01389 6.106E-05
3 (.39962 0.22501 0.34005 0.02118 0.01408 6.353E-05
4 0.39145 0.21885 0.35311 0.02236 0.01417 | 6.470E-05
5 0.38802 0.21606 0.35740 0.02421 0.01425 6.553E-05
6 0.38596 0.21451 0.35781 0.02730 0.01435 6.651E-05
7 0.38387 0.21311 0.35591 0.03252 0.01452 6.802E-05
8 0.38089 0.21125 0.35174 0.04120 0.01485 7.056E-05
9 0.37621 0.20837 0.34457 0.05520 0.01558 7.498E-05
10 0.36881 0.20383 0.33300 0.07658 0.01769 8.309E-05
11 0.35716 0.19670 0.31494 0.10614 0.02496 9.831E-05
12 0.33738 0.18484 0.28686 0.13954 0.05128 1.045E-04

Tabla 5.44 Comparacion entre las fracciones mol det vapor en Chemsep para el sistema 3
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Fraccion Mol

Tabla 5.44 Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol
Vapor Vapor Vapor Vapor Vapor Vapor
metano etano propano n-butano n-pentano § n-ridecano

Etapa NE NE NE NE NE NE
1 0.50715 0.24126 0.21433 0.02398 0.01322 5,324E-05
2 0.45634 0.24027 0.26128 0.02825 0.01381 5.876E-05
3 0.42603 0.23398 0.29230 0.03332 0.01430 6.314E-05
4 0.40724 0.22694 0.31144 0.03950 0.01482 6.680E-05
5 0.39475 0.22057 0.32204 0.04709 0.01547 7.051E-05
6 0.38553 0.21505 0.32645 0.05643 0.01645 7.438E-05
7 0.37776 0.21006 0.32619 0.06780 0.01811 7.883E-05
8 0.37024 0.20519 0.32212 0.08140 0.02096 8.396E-05
2] 0.36205 0.20000 0.31459 0.09722 0.02605 8.930E-05
10 0.35221 0.19398 | 0.30360 0.11484 0.03517 9.281E-05
11 0.33983 0.18650 0.28883 0.13328 0.05147 8.869E-05
12 .0.32253 0.17651 0.26961 0.15096 0.08032 6.344E-05 -
Tabla 5.44 Error Error Error Error Error Error
metano etano propano n-butano n-pentano | n-tridecano
% % % % % %
1 0.07 0.31 1.71 20.94 1.73 3.41
2 7.25 1.26 16.86 28.40 0.63 3.93
3 6.20 3.83 16.33 36.43 1.59 0.61
4 3.88 3.56 13.38 43.39 4.36 3.29
5 1.70 2.05 10.98 48.59 7.92 7.06
6 0.1 0.25 9.61 51.61 12.84 10.58
7 1.62 1.45 9.1 52.03 19.79 13.71
8 288 295 920 49.39 29.17 15.96
9 3.91 418 9.53 43.22 40.18 16.04
10 4.68 5.08 9.68 33.31 49.70 10.48
11 510 5.47 9.04 20.36 51.51 10.85
12 4.60 472 6.40 7.57 - 36.16 64.73

Tabla 5.44 (continuacién) Comparacion en

sistema 3

tre las fracciones mol del vapor en Chemsep para el

Las composiciones varian mucho de un modelo a otro, en los compuestos ligeros
que son el metano y el etano la diferencia no es tan grande en comparacion con la
diferencia que se presenta en los compuestos pesados. Al igual que en la
destilacién la diferencia de composiciones a lo largo de la columna afecta la
operacion, y como resultado final las composiciones a la salida no son las mismas.
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.

No. de Etapa

10 -

N (kmolhr)

e

—e—APCY
—a—APC2
—A—APC3
3 AP nC4
—3it— AP nCS
—a— AP NC13

i

'Figura 5.35 Comparacién para la rapidez de transferencia de masa en Aspen Plus

para el sistema 3

No. de Etapa

N {kmoihr)

——CSC1
—a—CsC2
-aA—C8C3
—5%— CS nC4
—3~~ C8 nCS
—ea—CSnC13

Figura 5.36 Comparacion para la rapidez de transferencia de masa en Chemsep

para el sistema 3
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En la grafica de rapidez de transferencia de masa se puede ver que la cantidad de
n-tridecano que se transfiere a la fase vapor es muy pequefia. El metano y el
etano tienen un comportamiento parecido al del n-tridecano con la excepcidn de
que se transfieren de la fase gas a la fase liquida en las primeras tres etapas. El n-
butano y el n-pentano se transfieren de la fase vapor a la fase liquida, y el propano
se empieza a transferir de ta fase vapor a la fase liquida en la parte inferior de la
columna, y el comportamiento es el inverso del que muestran el n-butano y el n-
pentano. :

Sistema 4
QOperacidon Absorcién
Componentes ‘ : metano
' etano

propano

n-butano

n-pentano

n-nonano
K de equilibric EOS Peng Robinson
No. de Etapas 6 :

Alimentacién 1

Etapa de Alimentacion

1

Temperatura (K) 305.4
Presién (bar) 27.58
Flujos (kmol/s)

n-butano 0.0063
n-pentano 0.09828
n-nonano 20.69
Alimentacién 2

Etapa de Alimentacién 6
Temperatura (K) 313.7
Presion (atm) 27.58
Flujos (kmol/s)

metano 20.16
etano 46.62
propano 30.24
n-butano 3.150
n-pentano 0.63
Columna

Tipo de Columna
Diametro de la columna (m)

Presidn etapa 1 (bar)

Columna de Platos de Malla
0.8

27.58
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Alim. 1 Alim. 2 Liquido Gas
Temperatura (°C) 406 323 62.9 68.9
Presién (bar) 27.58 27.58 27.58 27.58
Fraccién de vapor 1 0 0 1
Flujo Molar (kmol/hr) 362.88 74.86 200.136 237.604
Flujos Molares (kmol/hr)
Metano 72.576 0 5783 66.793
Etano 167.832 0 45,107 122.725
Propano 108.864 0 62.677 46,187
n-Butanc . 11.34 0.023 10.608 0.755
n-Pentano 2.268 0.354 2.497 0.125
n-Nonano 0 74.484 73.464 1.02
Fracciones Mol
Metano 0.2000 0.0000 0.0280 0.2810
Etano 0.4630 0.0000 0.2250 0.5170
Propano 0.3000 0.0000 0.3120 0.1940
n-Butano 0.0310 0.0003 0.0530 0.0030
n-Pentano 0.0060 0.0050 0.0120 0.0005
n-Nonano . 0.0000 0.9950 0.3670 0.0040

Tabla 5.45 Resultados obtenidos usando e modelo de equilibri

Alim. 1 Alim. 2 Liquido Gas
Temperatura (°C) 40.6 323 62.7 66.7
Prasién (bar) 27.58 27.58 27.58 27.58
Fraccién de vapor 1 0 0 1
Flujo Molar (kmol/r) 362.88 74.86 200.136 237.604
Flujos Molares (kmol/hr)
Metano - 72.5760 0.0000 5.6720 66,9040
Etano 167.8320 0.0000 44 4480 123.3860
Propano 108.8640 0.0000 60.7990 48.0650
n-Butane 11.3400 0.0220 9.8830 1.4800
n-Pentano 2.2680 0.3540 2.4540 0.1680
n-Nonano 0.0000 74.4840 73.5610 0.9230
Fracciones Mol
Metano 0.2000 0.0000 0.0290 0.2780
Etano 0.4630 0.0000 0.2260 0.5120
Propano 0.3000 0.0000 0.3090 0.2000
_|n-Butano 0.0310 0.0003 0.0500 0.0060
n-Pentano 0.0060 0.0050 0.0120 0.0007
n-Nonano 0.0000 0.9950 0.3740 0.0040

o en Aspen Plus para el sistema 4

Tabla 5.46 Resultados obtenidos usando el modelo de no equilibrio en Aspen Plus para el sistema

4
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Alim. 1 Alim. 2 Liquido Gas
Temperatura (°C) 40.55 32.25 61.87 67.27
Presion (bar) 27.5800 27.5800 27.5800 27.5800
Fraccion de vapor 1 0 0 1
Flujo Molar (kmol/hr) 362.8880 74.8565 197.6070 240.1531
Flujos Molares (kmol/hr) . ‘
Metano 72.5800 0.0000 5.7550 66.8200
Etano 167.8000 0.0000 43.5500 124.3000
Propano 108.9000 0.0000 61.6700 47.1900
n-Butano 11.3400 0.0227 10.6100 0.7568
n-Pentanoc 2.2680 0.3538 2.5020 0.1193
n-Nonano 0.0000 74.4800 73.5200 0.9670
Fracciones Mol
Metano 0.2000 0.0000 0.0291 0.2783
Etano 0.4625 0.0000 0.2204 0.5175
Propano 0.3000 0.0000 0.3121 0.1965
n-Butano 0.0313 - 0.0003 0.0537 0.0032
n-Pentano 0.0063 0.0047 0.0127 0.0005
n-Nonano 0.0000 0.9950 0.3721 0.0040

Tabla 5.47 Resultados obtenidos

usando el modelo de equilibrio en Chemsep para el sistema 4

Alim. 1 Alim. 2 Liquido Gas
Temperatura {°C) 40.55 3225 61.87 67.27
Presion (bar) 27.5800 27.5800 27.5800 27.5800
~|Fraccién de vapor 1 0 0 1
Flujo Moelar (kmol/hr) 362.8880 74,9565 194.4020 243.3503
Flujos Molaras (kmol/hr)
Metano 72.5800 0.0000 56120 66.9600
Etanc 167.8000 0.0000 42 8500 125.0000
Propano 108.9000 0.0000 60.0100 48.8500
n-Butano 11.3400 0.0227 9.8820 1.4710
n-Pentano 2.2680 0.3538 2.4580 0.1635
n-Nonano 0.0000 74.5800 73.5800 0.9058
Fracciones Mol
Matano 0.2000 0.0000 0.0289 0.2752
Etano 0.4625 0.0000 0.2204 0.5136
Propano 0.3000 0.0000 0.3087 0.2007
n-Butano 0.0313 0.0003 0.0508 0.0060
n-Pentano 0.0063 0.0047 0.0127 0.0007
n-Nonano 0.0000 0.9950 0.3785 0.0037

Tabla 5.48 Resultados obtenidos usando el modelo de no equilibrio en Chemsep para el sistema 4
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Liquida Gas

Error % Error %
Temperatura 0.32 3.30
Flujos Molares
iMetano 1.96 0.17
Etano 1.49 0.54
Propano 3.09 3.1
n-Butano : 7.34 48.99
n-Pentano 1.75 2560
n-fridecano 0.13 10.51
Fracciones Mol
Metano . 0.00 1.08
Etano 0.44 0.98
Propano 1.29 3.00
n-Butano 6.00 50.00
n-Pentano 0.00 ¢ 2457 -
n-Nonano 1.87 0.00

Tabla 5.49 Error entre los dos modelos usando Aspen Plus para el sistema 4

Liquido Gas

Error % Error %
Temperatura 0.00 0.00
Flujos Molares
Meatano 2.55 0.21
Etano . 163 -0.56
Propano 277 - 3.40
n-Butano 7.26 438.55
n-Pentano 1.79 27.03
n-Tridecano 0.08 6.76
Fracciones Mol
Metano : 0.87 1.13
Etano 0.00 0.76
Propano 1.10 2.09
n-Butano 548 | - 47.84
n-Pentano 0.08 28.03
n-Nonano 1.69 8.19

Tabla 5.50 Error entre los dos modelos usando Chemsep para el sistema 4
Los resultados que se obtienen al usar los dos modelos son distintos, si se usa el

modelo de no equilibrio la corriente de gas es mas rica en componentes ligeros en
el modelo de no equilibrio, en cambio la corriente de liquido es mas pura en
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Agplicaciones Equilibrio vs. No Equilibrio

componentes pesados. Lo anterior quiere decir que los dos modelos dan
resultados distintos, la pureza que se obtiene con el modelo de no equilibrio es
mayor que la que se obtiene con el modelo de equilibrio.

No. de Etapa
w

k-9
1

Fhijo (larolhr)

6
120

130 140 150 160 170 180 180 200 210

—e—APEQ
—a—APNE

Figura 5.37 Comparacion entre Equilibrio y No Equilibrio para el flujo de liquido en

Aspen Plus para el sistema 4
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Flujo (kmobhr)

6 1 L
120 130 140

150

180 170

180

180 200 210

—a—CSEQ
—m—CSNE

Figura 5.38 Comparacion entre Equilibrio y No Equilibrio para el flujo de liquido en

Chemsep para el sistema 4

No. de Etapa

6

Flujo {krrolhr)

230 250

270

200

- 310

»

330

350

——APEQ
—8—APNE

Figura 5.39 Comparacién entre Equilibrio y No Equilibrio para el flujo de vapor en

Aspen Plus para el sistema 4
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No. de Etapa

6

Flujo (kmolhr)

230

250

270

290

310

>

330

350

—e—CSEQ
—a—CSNE

Figura 5.40 Comparacion entre Equilibrio y No Equilibrio para el flujo de vapor en

Chemsep para el sistema 4

Los perfiles de flujos se comportan de manera similar al sistema 3, en el modelo
de no equilibrio los perfiles van aumentando de la parte superior de la columna a
la parte inferior, en cambio en el modelo de equilibrio los perfiles aumentan hasta
llegar a un valor que se mantiene casi constante en la parte intermedia de la
columna y al finat en la parte inferior de la columna los flujos vuelven a aumentar.
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No. de Etapa

[

F-3
L

"Ternperatura (°C)

53 55 57 50 61 63 65 &7 69 71 73 15

—e— APEQ
—m—APNEL
—&—APNEV

—»—APNEI

Figura 5.41 Comparacién entre Equilibrio y No Equilibrio para las temperaturas en

Aspen Plus para el sistema 4

No. de Etapa

B -

Temperatura (°C)

53 55 57 59 61 63 65 67 69 71 73 V5

—e—CSEQ

—a—CSNEL
—A— CS NEV
—»%— CS NEI

Figura 5.42 Comparacion entre Equilibrio y No Equilibrio para las temperaturas en

Chemsep para el sistema 4
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Etapa T T Liguido T Vapor T Interfase Error
°C °C °C *C %
EQ NE NE NE
1 68.90 62.08 66.74 64.35 7.06
2 73.28 69.55 70.25 70.30 424
3 74.34 71.47 70.17 71.34 4.20
4 73.71 70.30 67.80 70.20 4.99
5 70.81 67.56 62.94 67.25 5.30
6 62.91 62.73 54.52 62.17 1.18

Etapa T T Liquido T Vapor T Interfase Error

°C °C °C ‘C %
EQ NE NE NE

1 67.27 59.73 65.26 63.28 6.31

2 71.60 67.16 68.15 68.26 4.88

3 72.67 68.98 67.97 69.26 4.92

4 72.10 68.39 65.73 68.29 5.68

5 69.37 66.03 61.21 65.64 5.68

6 61.87 61.74 53.45 61.02 1.40

Tabla 5.53 Comparacion entre ias temperaturas usando fos dos modelos en Aspen
Plus para e! sistema 4

Tabla 5.54 Comparacién entre las temperaturas usando los dos modelos en
Chemsep para el sistema 4

En este caso en el modelo de no equilibrio se puede ver que temperatura de la
interfase se asemeja mucho a la temperatura del liquido, ademés en el perfil se
puede ver que en la parte superior de la columna la temperatura del vapor es
mayor que la temperatura del liquido, pero en la parte inferior la temperatura del
liquido es mayor que la temperatura de! vapor. La temperatura que es obtenida
con el modelo de equilibrio es mayor que cualquiera de las otras temperaturas,
ademés en los dos modelos la temperatura de la parte superior de la columna es
mayor que la temperatura de la parte inferior de la columna. La razén por la que
los perfiles se comportan de esa manera es por la transferencia de masa.
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Fraccién Mot
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Figura 5.43 Comparacion entre Equilibrio y No Equilibrio para la composicion del

liquido en Aspen Plus para el sistema 4

Fraccion Mol
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Figura 5.44 Comparacién entre Equilibrio y No Equilibrio para la composicion del

liquido en Chemsep para el sistema 4
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No. de Etapa

Fraccién Mol

6
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—e—APEQCH
—|— APNECT
—f— APEQC4
—w— APNEC4

Figura 5.45 Comparacién entre Equilibrio y No Equilibrio para la composicién del
liquido en Aspen Plus para el sistema 4
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Figura 5.46 Comparacién entre Equilibrio y No Equilibrio para la composicion del
liqguido en Chemsep para el sistema 4
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No. de Etapa
(48]

-
1

Fraccion Mol
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—a— APNEC1
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8
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0.20 0.z22 0.24 026 0.28 0.30

Figura 5.47 Comparacion entre Equilibrio y No Equilibrio para la composicion del

vapor en Aspen Plus para el sistema 4
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Figura 5.48 Comparacion entre Equilibrio y No Equilibrio para la composicion del

vapor en Chemsep para el sistema 4
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Fraccién Mol
1 4
2 4
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Figura 5.49 Comparacién entre Equilibrio y No Equilibrio para ta composicion del

vapor en Aspen Plus para el sistema 4
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Figura 5.50 Comparacién entre Equilibrio y No Equilibrio para la composicion del

vapor en Chemsep para el sistema 4
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Aplicaciones Equilibrio vs. No Equilibrio -

Fraccion Mol

Tabla 5.55 |Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol Fraccion Mol
Liquido Liquido Liquido Liguido Liquido liquido
metano etano propano n-butano n-pentano n-nonano

Etapa EQ EQ EQ EQ EQ EQ
1 0.03398 0.22529 0.20236 0.00781 0.00288 0.52768
2 0.02885 0.21399 0.24088 0.01362 0.00289 0.49997
3 0.02783 0.20715 0.25427 0.01959 0.00311 0.48806
4 0.02773 0.20591 0.26230 0.02631 0.00375 0.47401
5 0.02795 0.21006 0.27581 0.03541 0.00567 0.44510
6 0.02890 0.22538 0.31317 0.05300 0.01248 0.36707
Tabla 5.55 |Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mot | Fraccion Mol
. Liguido Liquido Liquido Liquido Liquido Liquido
metano etano propano n-butano n-pentano n-nonano
Etapa NE NE NE NE NE NE
1 0.03121 0.19815 0.16661 0.00966 0.00363 0.59074
2 0.03060 0.21725 0.21785 0.01617 0.00393 0.51420
3 0.02908 0.21629 0.24424 0.02264 0.00472 0.48303
4 0.02842 0.21522 0.26309 0.02977 0.00610 0.45740
5 0.02837 0.21783 0.28241 0.03841 0.00843 0.42454
6 0.02882 0.22583 0.30891 0.05021 0.01247 0.37376
Tabla 5.55 Error Error Error Error Error Error
metano etano propanc n-butano n-pentano n-nonang
% % % % % ) %

1 8.87 13.70 2148 19.18 20.59 10.67

2 6.39 1.50 10.57 15.80 26.37 277

3 4.29 423 4,10 13.48 34.17 1.04

4 2.44 4.33 0.30 11.63 38.48 363

5 1.50 3.57 234 7.82 3273 484

6 0.26 0.20 1.38 5.56 0.06 1.79
Tabla 56.55 Comparacién entre las fracciones mol del liquido en Aspen Plus para el sistema 4

Tabla 5.56 |Fraccion Mol ] Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol
Liquido Liquido Liquido Liquido Liquido Liquido
metano etano propano n-butano n-pentanc n-nonano

Etapa EQ EQ EQ EQ EQ EQ
1 0.03406 0.21908 0.20271 0.00784 0.00287 0.53343
2 0.02889 0.20821 0.24095 0.01373 0.00286 0.50536
3 .02808 0.20186 0.25403 0.01980 0.00304 0.49319
4 0.02797 0.20085 0.26181 0.02663 0.00364 0.47910
5 0.02819 0.20504 0.27505 0.03587 0.00555 0.45030
8 0.02912 0.22039 0.31210 - 0.05367 0.01266 0.37205

Tabla 5.56 Comparacion entra las fracciones mol del liquido en Chemsep para el sistema 4
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Tabla 5.56 | Fraccion Mol [ Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol
Liguido Liquido Liquido Liquido Liquido Liquido
metano etano propano n-butano n-pentano n-Nonano

Etapa NE NE NE NE NE NE
1 0.03065 0.19188 0.16320 0.00924 0.00355 0.60147
2 0.03054 0.21189 0.21659 0.01571 0.00378 0.52149
3 0.02922 0.21129 0.24436 0.02228 0.00452 0.48833
4 0.02861 0.21034 0.26373 0.02960 0.00587 0.46185
5 0.02853 0.21284 0.28289 0.03857 0.00826 0.42891
6 0.02887 0.22040 0.30871 0.05088 0.01265 0.37848

Tabla 5.56 Error Error Error Error Error Error

metano etano propano n-butano n-pentano n-nonano
% % % % % %
1 11.11 14.17 24.21 15.08 19.22 11.31
2 5.40 1.74 11.25 12.57 24.40 3.09
3 3.88 4.46 3.95 11.13 3z 1.00
4 2.22 4.51 073 10.03 37.93 3.73
5 1.20 3.67 277 7.00 32.86 499
6 0.88 0.01 1.10 548 0.15 1.70
Tabla 5.56 {continuacion) Comparacion entra las fracciones mol del liquido en Chemsep para el
sistema 4
Tabla 5.57 |Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol
Vapor Vapor Vapor Vapor Vapor Vapor
metano etano propano n-butano n-pentano n-nonano
Etapa EQ EQ EQ EQ EQ EQ
1 0.28111 0.51651 0.19439 0.00318 0.00052 0.00429
2 0.23493 0.50758 0.24584 0.00604 0.00059 0.00501
3 0.22721 0.49490 0.26320 0.00888 0.00066 0.00516
4 0.22457 0.48840 0.26946 0.01183 0.00079 0.00496
5 0.22197 0.48415 0.27321 0.01524 0.00113 0.00429
6 0.21664 0.47846 0.27975 0.02016 0.00218" 0.00281
Tabla 5.57 | Fraccion Mol | Fraccion.Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol
Vapor Vapor Vapor Vapor Vapor Vapor
metano etano propano n-butano n-pentano N-NoNano
Etapa NE NE NE NE NE NE
1 0.27769 0.51213 0.19950 . 0.00614 0.00070 0.00383
2 0.24207 0.50726 | 0.23629 0.00916 0.00093 0.00429
3 0.22898 0.49741 0.25600 0.01223 0.00124 0.00415

Tabla 5.57 Comparacidn entre las fracciones mol del vapor en Aspen Plus para el sistema 4
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4 0.22260 0.48898 0.26764 0.01546 0.00170 0.00362
5 0.21750 0.48172 0.27640 0.01917 0.00245 0.00276
6 0.21097 0.47388 0.28583 0.02396 0.00377 0.00158
Tabla 5.57 Error Error Error Error Error Error
metano etano propano n-butano n-pentanc N-nonano
% % % % % %
1 1.23 0.85 2.56 48.30 24.55 12.02
2 2.95 0.06 404 34.04 36.64 16.88
3 0.77 0.50 2.81 27.44 47.02 2433
4 0.88 0.12 0.68 23.51 53.66 36.85
5 2.06 0.51 1.15 20.51 53.81 55.30
6 269 0.97 213 15.88 42.26 78.19
Tabla 5.57 (continuacion) Comparacion entre las fracciones mol del vapor en Aspen Plus para el
sistema 4
Tabla 5.58 |Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol
Vapor Vapor Vapor Vapor, Vapor Vapor
metano etano propanc n-butano n-pentano n-nonano
Etapa EQ EQ EQ EQ EQ EQ
1 0.27826 0.51754 0.19652 0.00315 0.00050 0.00403
2 0.23417 0.50710 0.24748 0.00601 0.00055 0.00470
3 0.22664 0.49464 0.26443 0.00884 0.00061 0.00484
4 0.22402 0.48836 0.27044 0.01180 0.00072 0.00467
5 0.22146 0.48420 0.27401 0.01522 0.00104 0.00407
6 0.21625 0.47851 0.28030 0.02015 0.00206 0.00272
Tabla 5.58 | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol | Fraccion Mol
Vapor Vapor Vapor Vapor Vapor Vapor
metano etano propano n-butano n-pentano N-NONano
Etapa NE NE NE NE NE NE
1 0.27519 0.51363 0.20075 0.00604 0.00067 0.00372
2 0.24174 0.50837 0.23614 0.00887 0.00086 0.00403
3 0.22874 0.45816 0.25622 0.01186 0.00113 0.00389
4 0.22224 0.48940 0.26825 0.01510 0.00156 0.00344
5 0.21709 0.48193 0.27713 0.01887 0.00229 0.00270
6 0.21065 0.47398 0.28637 0.02377 0.00363 0.00161
Tabla 5.58 Error Error Error Error Error Error
metano etano propano n-butano n-pentano n-nonano
% % % % . % %
1 1.12 0.76 210 47.85 26.04 8.18
2 3.13 0.25 4.80 32.27 35.66 16.69

Tabla 5.58 Comparacion entre las fracciones mol del vapor en Chemsep para i sistema 4
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3 0.92 0.71 3.21 25.51 46.36 24.46
4 0.80 0.21 0.81 21.88 53.88 3573
5 2.01 0.47 1.13 19.32 54.61 51.10
6 266 - 0.95 212 16.22 43.07 69.39

Tabla 5.58 (continuacién) Comparacion entre las fracciones mol del vapor en Chemsep para el
sistema 4

Cuando se comparan los resultados de la fraccién mol del vapor con los dos
modelos, el error es mayor que el que se obtiene al comparar los resultados para
las fracciones mol del liquido. El error es mayor para la fase vapor porque en el
modelo de equilibrio la corriente de salida del gas no es tan pura como la que se
obtiene con el modelo de no equilibrio, esa composicion final esta influenciada por
la operacién dentro de la columna, de manera que la diferencia de composiciones
de un modelo a otro dentro de la columna repercute en la corriente de salida.

No. de Etapa

N (krovhr)

14

19

24

28

—e—APC1
—a— APC2
ety AP C3
—— AP nC4
~%— AP nCS
—e— APNCo

Figura 5.51 Comparacion para la rapidez de transferencia de masa en Aspen Plus

para el sistema 4
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N (ko)

—e—CSC1
—a— CS C2

—3¢— CS nC4
o CS NCS
—ea—CSnCo

No. de Etapa

-1 4 9 14 19 24 29

Figura 5.52 Comparacion para la rapidez de transferencia de masa en Chemsep
para el sistema 4

En las graficas de rapidez de transferencia de masa se puede ver gue los
compuestos que se transfieren en mayor cantidad de una fase a la otra son el
etano y el propano, por esa razoén sus graficas son mas curvas que las de los otros
compuestos, todos los demas compuestos se transfieren pero en menor cantidad.
El etano se transfiere de la fase vapor a la fase liquida en la parte inferior de la
columna, en cambio el propano se transfiere de la fase liquida a la fase vapor en
la parte superior de la columna.

Notacién

AP Aspen Plus

C1 metano

C2 etano

C3 propano

C7 n-heptano

CE Chemsep

EQ modelo de etapa ideal en equilibrio
i interfase

L liquido

MEK Metil-etil-cetona
nC4 n-butano

nC5 n-pentanc
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nC9 n-nonano

nC13 n-tridecano

NE Modelo de etapa en no equilibrio
tol tolueno

vV vapor
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6 Conclusiones

El modelo de etapa ideal en equilibrio considera que las composiciones de los
flujos que abandonan las etapas estan en equilibrio termodinamico desde el
momento en que entran a la etapa, si las etapas estuvieran realmente en equilibrio
entonces no habria separacion.

Una de las maneras en las que se puede considerar que las etapas no estan en
equilibrio en con el concepto de las eficiencias, pero surge un nuevo problema
porque hay varios conceptos de eficiencia y pueden tomar cualquier valor cuando
se trabaja con sistemas multicomponentes.

El modelo de stapa en no equilibrio es nuevo en comparacion del modelo de etapa
ideal en equilibrio y surge porque las etapas nunca llegan al equilibrio, el modelo
se basa en los fenémenos fundamentales y toma en consideracion las posibles
interacciones que se pueden presentar entre todos los compuestos presentes en
el sistema, lo que hace que ios resultados obtenidos se apeguen mas a la
realidad. Ademas, a diferencia del modelo de etapa ideal en equilibrio, el modelo
de etapa en no equilibric no requiere de eficiencias, porque considera todo lo que
ocurre en el proceso de separacién y no necesita corregir el error que se comete
cuando se considera que los flujos que abandonan las etapas estén en equilibrio
termodinamico. '

£1 modelo de etapa en no equilibrio es mas riguroso. La base que sustenta al
modelo es la rapidez de transferencia de masa, las N's. Las relaciones con las que
se obtienen ias N's provienen de los fenémenos fundamentales.

En el modelo de etapa en no equilibrio los balances de materia y de energia se
realizan para cada fase presente en el sistema, el Gnico lugar en el que se
considera que prevalece et equilibrio es en ia interfase. La transferencia de
materia y energia que se da a través de la interfase se modela con las ecuaciones
de rapidez de transferencia de materia y energia.

Las resistencias que existen a la transferencia de materia y energia se toman en
cuenta al separar las ecuaciones de rapidez, de manera que hay una ecuacion de
rapidez por cada fase presente en el sistema.

En el modelo de etapa en no equilibrio hay 3 temperaturas si el sistema es de 2
fases y hay 6 temperaturas si el sistema de 3 fases, cuando se usa el modelo de
etapa ideal en equitibrio solamente hay una temperatura. Al considerar que hay
una temperatura para cada fase se da un primer paso en considerar que el
equilibrio no existe.

Si la temperatura de la interfase del modelo de etapa en no equilibrio fuera igual a
la temperatura del modelo de etapa ideal en equilibrio entonces los dos modelos
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podrian ser equivalentes, pero como se puede ver las temperaturas son distintas y
en los sistemas 3 y 4 la diferencia es muy amplia.

El considerar que sb6lo hay una temperatura lieva a errores que se ven reflejados
en los flujos y en las composiciones del liquido y del vapor, ocasionando que los
resultados obtenidos no estén apegados a la realidad.

A diferencia del modelo de etapa ideal en equilibrio, en el modelo de etapa en no
equilibrio es necesario contar con la informacion interna de la columna, ya que esa
informacién es necesaria para poder calcular una serie de factores que tienen
relacién con la rapidez de transferencia de masa. El mejor ejemplo de esto son los
coeficientes de transferencia de masa. Lo anterior sugiere que si hay alguna
manera en la que se puede mejorar el calculo de esos factores entonces los
resultados obtenidos seréan mucho mejores. Un posible uso del modelo de etapa
ideal en equilibrio seria proveer una informacién provisional, proporcionar los
estimados iniciales de la columna, que después pueden ser corregidos con el
modelo de etapa en no equilibrio.

La rapidez de transferencia de masa sirve para identificar a los compuestos que
toman parte en el procesos de separacion, y proporciona la informacién para
saber de qué fase a qué fase se lleva a cabo el proceso de transferencia de masa.

El modelo de primera generacion es la base de todos los modelos de no equilibrio,
de manera que a ese modelo basico se le pueden incorporar los términos que
sean necesarios para mejorar el modelo. Los términos que sean considerados,
tienen que estar relacionados de alguna manera con la rapidez de transferencia de
masa y de energia, ya que si no tienen relacién alguna entonces no es necesario
incorporarlos al modelo.
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