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. INTRODUCCION

En este trabajo se presenta el desarrollo e Implementacuon de la Interfase
grafica del Simulador General de Procesos" Facultad de melca El objetivo
fundamental es hacer de este sxmulador un’ programa facn de usar y compatible
con los sistemas operativos de mayor uso en la actualid; d o

En el caso particular del Simulador General de Procesos itad de Quimica,

la interfase grafica fue desarrollada en un lenguaje 'dlferente"

calculo, ya que lo que se buscaba era hacerlo funC|onal 'y no:tanto ln‘corporarlo
como parte de un solo programa, asi que su funcnon ‘real_es. récopllar la:
informacién del proceso, organizarla y mandarla al modulo de calculo para
obtener posteriormente de éste, los resultados ,de la swlm‘ula‘cklon del proceso,

La estructura en la que aparecen reportados los resultados es Ia misma que la
que se utiliza en los simuladores comerciales, aparemendo primeramente, una
descripcion de los datos suministrados por el usuario, para verificar que
correspondan al proceso que se esta Simulando, y posteriormente, los balances
de materia y energia reportados como una tabla en la que se listan las
propiedades y composiciones de todas las corrientes de proceso.

Este simuiador cuenta con la ventaja de poder ser modificado por el usuario,
para incluir modelos de operaciones unitarias adicionales a los que contiene el
programa, con el fin de acoplario a sus necesidades especificas.

Como ocurre con otros simuladores, el Simulador General ‘de Procesos -
Facultad de Quimica fue construido bajo el enfoque modUIaf’ secuencial, y es
capaz de identificar ciclos y corrientes de rec:rcuIaCIOn : ' "ﬁfuy'ctijra del
proceso para hallar solucibn de manera |terat|va co odos: tales . como

Wegstein y Broyden

Podemos decir a grandes rasgos, que las capamdades de este imulador son
comparables a las de los simuladores comerciales; en. Ia parte,_,nal de este
trabajo se presenta la comparamon para varlos procesos de mteres“ como son el
problema de Cavett (1963) donde puede’ aprecuarse ademas de los resultados
el patron de_ convergencxa que presenta este smulador B




. GENERALIDADES

Tal vez una de las tareas mas complejas.y exlgentes que tlene que afrontar un
Ingeniero Quimico es el Disefio de Procesos Es la esencna misma de.su
educacién y el punto donde convergen “por.una ;parte "su ',/conommlentos;,,

técnicos y experiencia industrial, y por otra; caracteristicas propias: de su ser,-
como son la intuicion y el ingenio. . o

Contra lo que pudiera pensarse, el Dlseno de Pr
dentro . de la Ingenieria Quimica;-es de un- desarr;l
alentado por los cambios estructurales en la economiz
sistemas de produccidon y comercializacion, ‘los cuale
revision de las técnicas relativas a la concepcuon de los

Cuando el objetivo de la produccién era propormonar blenes para una: demanda'
creciente, dentro de economias de rapida expansion y en donde Ia energla y las
materias primas estaban disponibles en cantidades abundantes, los procesos
fueron disefiados en una forma totalmente empirica e intuitiva, situacién que se
repite continuamente desde la Revolucidon Industrial hasta finales de la Segunda
Guerra Mundial. Al finalizar la guerra se realizd una revision de las importantes
aportaciones que el afan bélico proporciond en cuanto a produccién industrial,
alentandose su rapida asimilacion con el objeto de mejorar los procesos ya
existentes; por otra parte, existia un impetu innovador creado por los anhelos de
reconstruccion econdémica, todo lo cual conformaba un clima propicio para que el
empirismo disminuyera y diera paso al espiritu cientifico dentro del Disefo de
Procesos.

Es precisamente en la década de los cincuentas, cuando se sientan las bases
formales del Disefio de Procesos, logrando altos niveles de creacién, creando
procesos industriales muy complejos, cuyo. desarrollo y puesta en marcha
exigian una gran conjuncién de conommlentos referentes a Ios mas variados
campos de Ia cuenma y la tecnologia. : ;

Es a principios de los sesentas cuando se propone el término Ingenieria de
Procesos, con el objeto de agrupar los campos de la Ingenieria Quimica
destinados a indicar cémo planear, disefar, operar y controlar las diferentes
operaciones unitarias de un proceso quimico. Esta disciplina surge en el campo
académico a partir de la necesidad de reordenar todo el cimulo de informacion



existente, asi como la de fijar las pautas que habria’ de-seguir el Disefo de
Procesos, con el objeto de satisfacer los requerimientos de la expansion
industrial. ' ' :

Sin embargo, el impulso decisivo para el desarrolio del Disefio de Procesos fue
dado a mediados de los sesentas, a través de dos sucesos, independientes
entre si. Primero, la productividad industrial muestra los primeros signos de
descenso en sus tasas de crecimiento; la estructura productiva existente
enfrenta sus primeras limitaciones serias en cuanto a la disponibilidad de
materias primas y energia, lo que obliga a un estudio a fondo de las eficiencias y
puntos criticos de los procesos productivos, tanto ya existentes, como por ser
creados, promoviendo disefios con complejos esquemas de reutilizacion de
materia y de integracidén de energia. Segundo, anteriormente la computacion,
como un auxiliar en el disefio de procesos, era practicamente desconocida por el.
Ingeniero Quimico; sin embargo, el explosivo desarrollo de las computadoras y
la creaciéon de lenguajes de alto nivel, abren nuevas y amplias perspectivas a la
creacion de Procesos Quimicos mas complejos y eficientes.

Ahora, de pronto, existe la necesidad y los medios para que todo el cumulo de
conocimientos generados desde los afios cincuentas sea puesto a prueba,
generando resultados que tuvieron un efecto muitiplicador hasta constituir, en la
actualidad, uno de los campos de mayor desarrollo dentro de la Ingenieria
Quimica: el Disefio de Procesos Asistido por Computadora.

Los primeros pasos al respecto estan representados por programas aislados,
aplicables a operaciones unitarias y procesos muy especificos, con grandes
limitaciones de flexibilidad. Actualmente, la complejidad de los procesos
industriales hace imperativo el uso de ‘grandes sistemas computacionales,
capaces de manejar un proceso como un todo, pudiéndose afirmar que hoy en
dia ninguna gran planta quimica o petroquimica podria ser construida sin realizar
la simulacién y disefio del proceso en una computadora.

Sin embargo, la implementacion de tales sistemas exige el uso de herramientas
matematicas sofisticadas, al grado de promover la creacién, desarrollo y
perfeccionamiento de técnicas especializadas para abordar los pro,bl‘emas*muy‘
particulares que se presentan al disefiar procesos quimicos. c



i1, lngemerla Qulmlca e lngemerla de Procesos

El Dlseno de "»'Procesos Qmmncos -ha sufrido una rapida y muy sugmflcatlva
evolucnon tal y,—cb'mo fue planteado en la seccion anterior. De ser una actividad
'netamente empmca 'y aislada, fue nutriéndose de los avances de'los mas
dlverso 'campos de la ciencia y la. tecnlca hasta convertlrse en. un campo de
|nvest|gaC|on:f6rma| por si mismo.

de decisiones.

Su significado y contenido ha cambiado con el tiempo y desde la fecha en que
se cred esta terminologia, buscando recopilar y ordenar’ la informacion que
estaba siendo generada en forma abundante, pero desarticulada, actualmente la
Ingenieria de Procesos se ha constituido como un campo académico y
tecnoldgico referente a las metodologias para la toma de decisiones en la
Ingenieria Quimica. De aqui que la Ingenieria de Procesos pueda definirse
como el conjunto de actividades encaminadas hacia la creacién, cuantificacion y
analisis de esquemas de flujo proceso, los cuales formaran parte de una planta
quimica, facilmente operable y segura.

Debe notarse que esta concepcion es muy amplia. Si bien es cierto, la Ingenieria

Quimica puede partir desde el punto de vista de una operacién unitaria, su 1
objetivo final es la eficiencia en el disefio y operacion de los procesos; sin -
embargo, no debe ignorarse que estos procesos no existen en forma -
independiente unos de otros, por lo tanto, es razonable considerarlos como
subsistemas que forman parte de otros sistemas mayores, tal y como serar

descrito mas adelante : ~ , e

lativamente pequefio
7 mero.de procesos
procesos deben ser construidos

Los procesos qu:mlcos estan compuesto' /
de operamones umtanas comparad‘
exustentes Desde este punto de wstatodo




razonablemente de acuerdo a los principios de disefio para operaciones
unitarias, es decir, cada proceso quimico puede ser considerado como un
sistema de operaciones unitarias en combinacion, haciendo un barrido de
analisis del punto A al punto B en la Figura 2.1

Con el objeto de desarrollar nuevas operaciones unitarias y perfeccionar las ya
existentes, es importante entender cuantitativamente los fendmenos
fundamentales que son generados en ellas. De esta concepcién han surgido las
llamadas Ciencias de la Ingenieria Quimica, tales como Fendmenos de
Transporte, Dinamica de Fluidos, Termodinamica, Cinética de Reacciones
Quimicas, y otras que han venido desarrollandose desde los afios cincuentas.

OPERACIONES

UNITARIAS
Lecho Fluidizado
Reactor
Destilacion
Mezclado

FENOMENOS
FUNDAMENTALES
Fendmenos de Transporte
Cinética de Reacciones
Dinamica de Fiuidos
GRANDES Termodinamica
. oSISTEMAS

Plantas

Complejos

@ Regiones

Figura 2.1 Ingenieria de Procesos en Ingenieria Quimica

PROCESOS
Energia
Farmacéutica
Petroquimica
Fertilizantes

En otras palabras, cada operacion unitaria puede ser identificada como un
sistema combinado de fenémenos fundamentales, haciendo un barrido de
analisis del punto B al punto C en la Figura 2.1

Hasta aqui se han considerado tres polos fundamentales de informacion:
e Fendmenos Fundamentales

e Operaciones Unitarias

e Procesos Quimicos




Sin e_mb‘argo,‘fal'ta la manera de relacionar en forma coherente y funcional estbs :
conocimientos, - puesto Cjue la informacién analitica de los fenémenos
fundamentales puede ser util para tomar decisiones sobre las operamones
unitarias y la informacién de éstas influira sobre: los Procesos Quimicos. ‘

Ante tal situacion, la Ingenieria de Procesos debera proporcionar metodologias
destinadas a cubrir los anteriores requerimientos. Con referencia a la figura 2.1,
la flecha a modo de manecilla de reloj, que representa a la Ingenieria de
Procesos, rota a través de todos los cuadrantes y cumple la tarea primordial de
relacionar lo particular con lo general, .en un sentido. de sintesis para generar
procesos, o en un senttdo de - analisis que ‘nos lleva ‘a los fenédmenos
fundamentales. T - ’

Recordando el he"cﬁio,{, de que los procesos quimicos no existen
independientemente de su entorno, se debe tener en cuenta la existencia de
sistemas mayores, constituidos a partir de una simple empresa, creciendo hasta
constituir complejos industriales y llegando a infiuir sobre las politicas
energéticas y ambientales de toda una nacidn, sistemas de los cuales los
procesos quimicos son soélo subsistemas. En la Figura 2.1, todos los procesos
quimicos representados en el eje OA, deben ser responsables de los grandes
sistemas contenidos en el eje OD, es decir, la Ingenieria de Procesos debera
contribuir a planear complejos quimicos, a resolver problemas ambientales vy
energéticos, tanto en el ambito regional, como nacional y tomar decisiones de
ingenieria acerca de otros problemas globales.

Ahora es-posible entender que la motivacion de introducir la terminologia de
lngeniérfé ‘de Procesos dentro de la Ingenieria Quimica, radica en que el disefio
y operaciéyn de un proceso debera cumplir multiples objetivos, la mayoria de
ellos fuertemente relacionados.

Anteriormente se menciond que una de las tareas de la Ingenieria de Procesos
era la de proporcionar una metodologia tendiente a relacionar eficientemente
Fendmenos Fundamentales - Operaciones Unitarias - Procesos Quimicos, con
el objeto de tomar decisiones acerca de problemas de disefio, operacion y
control, y para tal efecto se muestra en la Figura 2.2, una estructura general de
la forma en que se aplica la Ingenieria de Procesos, y de la cual se pueden
observar varios rasgos importantes.



Informacién

procedimiento practico de un
espacio-solucion
(Expresion de en forma
cuantitativa de las relaciones)

' \:

‘A

analiticaen - L A 4
relacioén con las Seleccion de Establecer las Valorar Reglas
ciencias de la informacion a ser relaciones entre Heuristicas
Ingenieria utilizada variables y parametros Aplicables al
Quimica y las »  (Establecer los > (planteamiento del (D:LZ!;'Z';? v
Operaciones parametros y las problema) Particulares del
Unitarias variables) 3 Problema)
1 2 5
f
Elaboracién para un

Estimacion de la -
Incertidumbre en la Disefio Optimo
(Decisién de

Informacioén y en las I
Reglas Heuristicas Ingenieria)

-

REALIZACION.

Figura 2.2 Metodologia de la Ingenieria de Procesos.

El punto 1 se refiere a la recopilacion de informacién analitica con respecto a
varias de las Ciencias de la Ingenieria Quimica (Dinamica de Fluidos,
Termodinamica, Fendmenos de Transporte, etc.), y a las Operaciones Unitarias
(reactores, destilaciéon, mezclado, etc).

En el punto 2 se realiza la seleccion de la informacion que sera Gtil. Aqui se
presenta la dificultad de precisar que cantidad de informacién sera utilizada en
forma practica. No es costumbre emplear la totalidad de la informaciéon
recopilada, puesto que existe, en la mayoria de los casos, un cierto nivel de




pl’eCISIon para cada conducnon u objetivo a ser satisfechos, ademas no todos tos
tipos de mformacnon disponibles tienen el mismo efecto sobre los ObjetIVOS y
variables de decnsmn

Los puntos 3, 4 y 5 se refieren esencialmente a la identificacion del sistema que
sevaa ménejar. A pesar de existir extensos trabajos acerca de coémo identificar
cuantitativamente la relacion entre variables y parametros, aun son utilizadas las
determinaciones empiricas e intuitivas, obtenidas a partir de la investigacion
analitica y representada en forma de reglas heuristicas, las que son de capital
importancia, principalmente en la etapa inicial de disefio.- Con estos
conocimientos se elabora un procedimiento practico que conduzca a obtener un
espacio de solucidon, en base a la definicidn cuantitativa de las relaciones entre
las variables de decision y de estado, junto con los parémetrds del sistema.

El punto 8, referente al Diseric de Procesos, es de suma lmportanCIa en el
presente trabajo y sera discutido con mayor amplltud en las seccnones 3|gu1ente

En el punto 7 se estudia el grado de incertidumbre existente al‘ut‘il,iz'ar la
informacion disponible junto con las reglas heuristicas, para que en el punto 8
sea evaluado su efecto sobre el disefio obtenido en el punto 6. No se debe pasar
por alto que la incertidumbre en la informacidon de un sistema de proceso se
expresa siempre mediante cifras estadisticas y estocasticas, pero que las
decisiones de ingenieria (disefio del proceso), deben ser proporcionadas en
forma deterministica.

El punto 9 se refiere a las condiciones y objetivos que debera satisfacer el
sistema que se va a disefiar y por tanto participa practicamente en todas y cada
una de las etapas de la estructura de la Figura 2.2.

En el punto 10, con base a la evaluacion de'la inCertidumbre se debera decidir
si el proceso disefiado cumple o no con las cond|0|ones y objetivos iniciales, a fin
de promover su realizacién o repetir el CICIO creatlvo recurriendo a la seleccmn
de mayor cantidad y calidad de mformamon ‘ : '

Se puede concluir que la creacion de un Proceso Quimico es una tarea
interdisciplinaria y que debe responder a multiples objetivos algunos de los
cuales pueden estar en conflicto, por lo tanto, se necesntan establecer con
claridad las prioridades, ponderaciones y criterios de deCIS|on a fin de lograr un
proceso que cumpla con las necesidades exnstentes en una forma adecuada,

8



minimizando Ia lncertldumbre y. elevando la eﬂmenc:a ‘ sobre la base de un
dlseno funcnonalyflexxble : f T N gl

.2 Dlseno de Procesos

‘En la secciéon antenor se. UbICO al Disefo de Procesos’ dentro,del marco de la
Ingenlerla Qunmlca en general y en forma partlcular dentro de” la Ingemena de
Procesos. Tamblen se presento una estructura cuyo punto central es la
obtencién del mejor dlseno

El Diséﬁo de ProceSos forma parte de las primeras etapas en el proyecto global
para Ia reahzacuon de una planta quimica y para ejemplificar esto, en la Figura
2.3 se muestran las principales areas que considera el proyecto de creacion
para ‘una planta quimica tipica, desde la concepcion del proceso hasta la
construccién de las instalaciones.

El proyecto comienza con su etapa conceptual, es decir, se identifican las
necesidades que cubrird y una aproximacion global a su solucién, conteniendo
estudios de factibilidad tanto técnica como econdémica. A continuacién se inicia la
etapa de |Ingenieria de Procesos propiamente dicha, representada
esencialmente por el Disefo del Proceso, generando los diagramas de flujo de
proceso, balances de masa y energia y especificaciones para la construccioén del
equipo y tuberias, integrando una estructura funcional de proceso, como se
ilustra en la figura 2.3.



Concepcion
del Proceso

Especificacion
Ingenieria de de Recipientes
Proyectos
v ]
Distribucién de Diagramas de |« Analisis de
la Planta Tuberia e » Seguridad
l Instrumentacion ™

A

Diagrama de Diseiio de

Servirnine

Recipientes
| |
Y [ 4 y \ 2

Ingenieria Disefio de \
Civil Tuberias Dibujos para
] .
¥ i Fabricaciéon
Suministro de Arreglos Generales y
Materiales Seccionales

»la
Ll

Construccion y Manufacturacion

Figura 2.3. Proyecto Total para el Diseiio y Construccion
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I1.3. Sintesis de Procesos

Es la etapa inventiva en el disefio, en la cual se deciden las unidades de proceso
requeridas y su interconexién, es decir, se proponen tanto la estructura como los
flujos de materia y energia, necesarios para obtener los productos deseados.

A partir de una situacion existente, estando presentes tanto una necesidad social
como una oportunidad econdmica, se conciben una serie de ideas que
involucran materias primas y una secuencia de operaciones que logran su
transformacioén en los productos deseados.

Usualmente los productos de un sistema son especificados con claridad,
mientras que las materias primas pueden ser especificadas con exactitud, o
bien, formar parte de un conjunto de condiciones disponibles, como se muestra
en la Figura 2.4.

Materias Prima

Especificadas

S1

Figura 2.4. Concepto de la etapa de Sintesis
En cualquier caso, el disefador debera identificar la naturaleza y estructura del
bloque desconocido, en una forma en que los objetivos iniciales sean

alcanzados de la mejor manera.

La etapa de sintesis puede ser usada para disefar un proceso desde cero, o
bien para disefar y proponer modificaciones a un disefio existente.
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I.4. Analisis de Procesos

Desde el punto de vusta de la lngemerla de. Procesos la etapa de Analisis
con5|ste en descomponer el snstema ObjetIVO (en ‘este caso, la estructura de
proceso: propuesta) en-varios subsistemas (operac:lones unitarias, corrientes de
proceso c:clos de recnrculacuon etc.), deflnlendo Ias relaciones entre cada uno.

Una vei el"e’gida cierta estructura de proceso propuesta, se establecen las bases
de disefio, las cuales consisten en la determinacién de las variables de disefio,
la eleccion de los valores de las variables de disefio fijas o dependientes y la
seleccién de los modelos matematicos para todas y cada una de las operaciones
del proceso, para las correlaciones de propiedades termofisicas y servicios
auxiliares del proceso.

A continuacién se determina una estrategia de disefo, la cual incluye la
estimacion inicial de los valores para las variables de disefio no fijadas (variables
independientes, libres o manipuladas). También se procede a elegir los métodos
de calculo y criterios de convergencia adecuados para desarrollar el balance de
materia y energia.

Una vez resumida toda la informacion anterior se procede a transformarla a fin
de producir un disefio del proceso. Esta etapa comprende principalmente, en la
obtencién del balance de materia y energia, a través de simulacién en estado
estacionario. Otras actividades que contribuyen al disefio son la obtencidn de
informacién resumida en cada corriente de proceso, informacién acerca de los
requerimientos de servicios auxiliares, presentacion del diagrama de flujo de
proceso, analisis termodinamicos, etc.

Hasta este nivel de desarrollo se tienen elementos suficientes para reallzar un
estudio econdmico preliminar, con5|derando aspectos tales como el del capltal'
requerido, costos de operacion, crlterlos de plau5|b|hdad etc. ‘e

El siguiente paso es la confronta ion - e aspectos tecnlcos;y*e
mediante la consideracion de- factores tales ‘como_ la efICIenCIa,ter odinam
eficiencia de operacion, rlesgos de salud ,segurldad 8% amblentales etc o

La forma en que el Anallsus opera sobre:la l‘structura del proceso propuesta, es
aplicando total o parmalmente Ias basesyde'dlseno con el objeto de definir las
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condiciones de salida, que antes del analisis eran desconocidas, como se
muestra en la figura 2.5.

Figura 2.5. Analisis aplicado a una estructura de proceso

Desde el punto de vista de la Ingenieria de Procesos, la etapa de Analisis
consiste en descomponer el sistema objetivo en varios subsistemas
(operaciones unitarias, corrientes de proceso, ciclos de recirculacion, etc.),
definiendo las relaciones entre cada uno.

11.56. Simulacién de Procesos

El proceso de interés es usualmente llamado un sistema, y para estudiarlo
tenemos con frecuencia que hacer una serie de suposiciones acerca de como
trabaja éste. Estas suposiciones las cuales usualmente toman la forma de
relaciones matematicas o ldgicas, constituyen un modelo, el cual es usado para
probar y obtener alguna informacidn de como se comporta el sistema
correspondiente.

En el mundo real los sistemas son complejos y estos modelos deben ser
analizados por medio de la simulacion. En una simulacién se usa la
computadora para evaluar un modelo numéricamente en un periodo de tiempo
de interés, y los datos son resumidos para estimar las caracteristicas verdaderas
del modelo.

La Simulacién de Procesos evallua cuantitativamente las posibles alternativas

que nacen de la sintesis y analisis de procesos, recurriendo para ello a modelos
matematicos que representan los fendmenos que ocurren en el proceso.

13



Este trabajo se centra en Ia Slmulamon de Procesos asnstlda por Computadora ,
asi como el desarrolio de un smuladord p“ 'sos e por Io que posterlormente :

se detallaran varios de Ios as ect relevante de-la‘ lmulaC|on\de Procesos y
sus aplicaciones.-: : »

- Importancia de Ia'vS"irryn"

) apaCIdad de reproduccmn de
,sus mteraccnones permltlra disefiar
io p‘ueda ser. anallzado por separado para

La pOSlbl|ldad d f
fenomenos
procesos e
snmpllflcar»s estu

La Slmulacm .de Procesos hace pOS|ble el anallzar la lnteracmon de d|st|ntos

fenomenos ordenados de multiples maneras para estudlar el efecto de las'.r

vanables ue afectan de manera importante el desarrollo del proceso \ que se v
ha: denomln‘ado estudios de Sensibilidad con el fln de determlna en: que~
«condlcmnes un proceso ofrece mayor segurldad operatlva es“mas rentable

genera mas beneflcms etc. sl ‘

-'F’rocedimiento para la simulaciéon de un p'roﬂc»esfe e

La siguiente es una guia de caracter: |Iustrat|vo sobre como se lleva a cabo la
simulacién de un proceso. Cada etapa representa una sene de tareas que deben
ser completadas para pasar a la siguiente etapa la. secuenma en la que se
{levan a cabo estas etapas, se ilustra medlante flechas en Ia flgura 2.6.

Las etapas principales de este procedimiento so'n:'

+ Planteamiento del Problema. Esta etapa consiste prlmeramente en la
construccion del diagrama de ﬂUJO del proceso. En este, se plasman todos
los equipos que mterwenen en: el proceso, las corrientes - que los R
interconectan, asi como las co‘rrientes de alimentacion y\de' produ‘,ctofs._y :

 Identificacion de los grados de libertad: los grados de Ilbertad nos 'dvlcen*f
cuantas de las variables debemos fijar, para especificar una condncnon de
operacién del proceso. :
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. Eleccuon del comportamlento o tlpo enel que seva a snmular eI problema -
Puede:ser Estado estamonano o dmamlco las caracteristicas de‘ cada.
uno se cntan mas adelante : ' T

e Eleccion de los modelos para el calculo_de: los ‘diferentes equipos del
proceso, asi como establecimiento del modo de operacnon y parametros
requerldos por cada modelo. S

e Eleccidén. del-o los modelos termodlnamlcos para el calculo de
propxedades termofisicas. o

. ldentiﬁcacién de la estructura de Proceso. Esto es, si estan presentes
ciclos y corrientes de recirculacion, cuantos son y cuales equipos estan
involucrados en los mismos.

« Si la estructura de proceso presenta ciclos de recirculacién, se debera
establecer una estrategia de solucién de los mismos, pues en estos casos
se presentan dificultades especiales en el calculo de los balances de
materia y energia.

« Establecimiento de las condiciones de’ operaCié'n iimplica definir los.
parametros con los que se van a modelar las operac:ones que componen_ ‘
el proceso. L : : 5 :

resultados de los calculos reallzados para’ as condmones de‘proceso que
se hayan fuado

Las etapas mencnonadas se muestran en_fngu ‘A:,2”6"’c0r'no un diagrama de flujo.
Como se mencioné anteriormente, esta’ser d_e pasos constituye solamente una
parte del esquema global mostrado en Ia flg ra. 2 3
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PLANTEAMIENTO A GRADOS DE :> ESTADO O
- DEL PROBLEMA :> LIBERTAD — REGIMEN

1§

ESTRUCTURA MODELOS DE <: MODELOS DE
. DE PROCESO | PROPIEDADES OPERACIONES

ESTRATEGIA
DE SOLUCION

No - CONDICIONES
L DE OPERACION

il

& TIENE
RECIRCULACIONES?

BALANCE DE MATERIA | GENERACION
BALANCE DE ENERGIA :> Y ANALISIS DE
CICLOS DE CONVERGENCIA RESULTADOS

Figura 2.6: Procedimiento para realizar la simulacion de un proceso

I1.6. Optimizacion de Procesos

A partir de la informacion obtenida en las etapas anteriores, se establece una
estrategia de optimizacioén, aplicada a una funcién objetivo adecuada. La
optimizacion puede ser realizada tanto en la estructura como en los parametros
o condiciones de operacién del proceso.

Cuando se evaltan los datos de la etapa de analisis, usualmente se descubre
que ciertos niveles en las condiciones de operacidn (presiones, temperaturas,
etc.), pueden influir profundamente en el dimensionamiento del equipo, en su
operacion, etc., por lo tanto, se conserva la estructura propuesta en la etapa de
sintesis y unicamente se varian los valores de los parametros de operacion, y
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disefio, ajuste que es conocido como optimizacién de parametros, la cual influye
directamente en una reconsideracion de la estrategia de disefio.

En algunas ocasiones se puede decidir alterar el niimero y tipo de equipos, asi
como su interconexion, a fin de mejorar el proceso o porque el anterior arreglo
resulta ser muy costoso, entonces se realiza una optimizaciéon estructural, la cual
tiene una influencia directa en la etapa de sintesis del proceso y por extension
también madifica la etapa de analisis, esto se representa con flechas punteadas
en la figura 2.7.

Necesidades
" INICIO

* calculos de
£ > > < Parametros

proceso
Externos

- ¥ Estimacion de
costos

" Criterio P
Econémico .|

RS

| Optimizacién j¢-------------------------1
.- Estructural

Figura 2.7. Esquema para el diseiio de procesos

17




Las bases tedricas para el desarrollo de la optimizacion de parametros estan
mas avanzadas que las teorias para la optimizacién de la estructura - :

Una vez obtenido el disefio c')ptimo del proceso, se emite un reporte 'cdrit'éfﬁkiendbﬂ

la informacién generada en todas y cada una de las etapas de su cohce'pci:c')ﬁ,;

asi como detalles adicionales del disefio de equipo, Utiles para la fase de la
construccioén, procediendo hacia la construcciéon de la Pianta como se’ |Iustra en
la figura 2.7 o

Actualmente los grandes procesos no pueden ser construidos-sin haber sido -
simulados . previamente el proceso en una computadora mediante el uso de
modelos matematicos. '

Por esto se recomlenda hacer uso de un sistema eficiente para el analisis de
procesos que permlta a los Ingenieros evaluar mas configuraciones de proceso
de las que actualmente es posible. La computadora sirve como una herramienta

que facmta a! dlsenador refinar su entendimiento de un proceso
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Ill. SIMULACION DE PROCESOS

La Simulaciéon de Procesos consiste en la representamon del proceso medlante
el uso de modelos matematicos que son resueltos ‘para_obtener in
acerca del funClonamlento del mismo'. :

Evtdentemente Céonforma un drea imp‘ort'an‘ti"s'i‘hi e la Ingenlerla
Quimica, ya sea para crear nUevVos procesos, para modlflcar procesos existentes
..0.simplemente para utilizar procesos existentes. - e S

Con el objetivo de simular un proceso se requnere el dlsponer de un modelo
matematico que estara conformado por . un. conjunto de ecuaciones vy
restricciones con las cuales se estaran representando -cada uno de los
fenémenos y sus interacciones y eI resolver las: ecuacmnes equuvale a la
reproduccion del proceso. : o

Un modelo matematico es una coIeccnon de ecuacnones que descrlben algunos
aspectos del comportamlento del sustema que se esta mvestlgando '

PROCESO FENOMENOENESTUDIO - MODELO
v MATEMATICO
= F=L+V
N CmE
t:—_—(> P - 5 “2L=“2V
Cf (V/F)

VT‘V/F s [o 1];-; -

como se llustran en Ia ﬂgur 3

' Motard R.L, ‘"'s,'t‘e_ady-sfaté‘f_Chém,i'c‘al'A Process Simulation”, AIChE Journal (1975)
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Los modelos- matematlcos toman la forma de ecuacnones algebralcas y
diferenciales: que descrlben el proceso La caracterlstlca mas |mportante de los
modelos matematlcos es que sean Ios mas aproplados para su uso en termlnos-

ropuesto es

,la sngwente etapa
es la de colectar todas la I ecuacuones_matematlcas que representan al sistema
con el objeto de construur eI n’ibdel, E’I tlpo y caracterlstlcas de las ecuacnones
dependen dlrectamente del SIStema que se esta estudxando ;

Una vez que se ha establemdo la forma de las ecuacmnes que constltuyen el
modelo, la siguiente etapa es combinarlas de tal manera que ‘se puedan resolveri
y. de esta forma poder obtener las respuestas requendas por el mlsmo e

Las ecuaciones que constituyen el modelo estan formadas_;, por varlables yf_
constantes numéricas; generalmente los modelos generan un conjunto de~-
relacuones algebralcas no lineales de la forma I :

Variables de salida =’f,‘_'(‘v"'a riyéblébs,yde yehtra'cié_)

Las variables de entrada son. las vanables de Ias corrlentes,vde entrada y los
parametros de los modelos. Las variables de ‘salida’ son Ias varlables de las
corriente de salida, las variables resultantes Y Ias varlables lnternas 0 de
retencién. : ‘ L

Las variables internas son valores intermedios no requeridos en el'diagran;ié'de
flujo del proceso que pueden ser guardadas - para ser:usadas como va‘lores,.

iniciales en la siguiente iteracion si la unidad esta .en;una-recirculacion, como se
muestra en ia flgura 3.2. ‘ e

A su vez, Ias variables se clasmcan en dos grupos.
-. Variables independientes. :
Varlables,dependlentes.
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general se clasifican en tres grupo

e Variables de corriente’isjdé;entr‘a_da. o

= Variables del equipo. -
e - Parametros del modelo.

Variables dependientes son aquellas cuyos valores son determinados por medio
de las ecuaciones del modelo. Dentro de esta categoria estan: '
» Variabies de corriente de salida.
e Variables resultantes. - '
+ Variables internas.

Parametros de MODULO DE CALCULO
operaciéon [ afutiulullatetotiatuleieiefelieindidededitdiie Sttt

- .
: .
| .

Variables de ! sy Wi

Corrientes de ————T——»

VARIABLES

]
1
)
]
1
7 !
alimentacién E F1 (X) E' DE SALIDA
H :
' Ky SETRDN, o '
; Fresi
=E F2(x) ! Variables de
VARIABLES \ Variables S T las corrientes
DE ENTRADA y  Intemas L ' de productos
L}

Variables de salida = f (variables de entrada)

Figura 3.2. Tipos de variables involucﬁ'adas'i'en‘la simulacién de procesos

En la simulacién de un proceso, €l numero de ecuac:ones es xgual a*,la suma del
numero de variables de corrientes de salida, variables mterna ‘
resultantes y, el numero de grados de libertad, es igual a
parametros de los modelos y de las variables de corrientes ntrad
nimero total de ecuaciones es mas grande que el nimero de g‘ “"':’I‘it“iiertad
debido a que eXIste una gran cantidad de variables mternas e
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Existe una gran varledad de posubles combmacnones de parametros de modelosk
que pueden ser 'sados para especuﬂcar una umdad de proceso , ‘

lye. el aJuste del

mismo; para lograrlo es necesarlo ajust' odelo en base a

_datos experimentales, datos de planta o reportado € 3

li.1. Algoritmos

Es claro que al describir un proceso en términos de modelos matematicos, se
presenta cierta compiejidad derivada de la interaccion de unas variables con
otras, por lo que se precisan de estrategias especiales a las que se les conoce
como algoritmos.

Estos algoritmos resuelven el problema matematico generado por los modelos;
el tipo de problema matematico que debe ser resuelto depende del tipol‘dé“_
analisis de interés pero, normaimente incluye la solucién de ecuaciones
algebraicas, diferenciales y programacién no lineal. S

Los requerimientos de un buen algoritmo son:: : ~ . ,
e Que sea adecuado para hacer converger el modelo matematlco
» Tan general como sea posible - s s

Eficiente en términos de ejecucnon y almacenamiento

Claro y funcional : : R

l1l.2. Simulador de Procesos

Un simulador de procesos es esencialmente un programa de computadora que
permite realizar calculos de manera raplda y eficiente. Se lncorporan en este, los
modelos y algoritmos apropiados para la representacion y calculo del proceso de
interés, dado que el corazdn de un sistema de simulacion de procesos es el
calculo de propiedades, debe tenerse bastante cuidado con el modelo a eleglr :
cuando se lleva a cabo la simulacidn de un proceso, ya que se- debe asegurar*“
gue el modelo representa razonablemente bien las condiciones del proceso que' :
se va a simular. ' « .
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Las rances de Ios snstemas de snmulac:on en computadora pueden ser rastreadas'
a partlr de : a'publlcacmn del primer programa 'FLEXIBLE FLOWSHET: en 1958
(Kesler y. Kesler ( 958)) A partir de-ésta 1 echau‘e inicia la- 15l generaCIon de Ios"
snmuladqres de ' :

industrial. Los éxitos (aunque fueron poco
suficientemente notables para garantlzar el por
recién formado. T

tecnologia de los programas existentes.

Los términos 12 y 22 generacion se manejan en el aspecto evolutivo. Se puede
visualizar el surgimiento de los programas de la primera genyer'a’cién tales como:
CHEVRON, FLEXIBLE FLOWSHEET, PACER Y CHESS: Los simuladores de la
segunda generacion fueron construidos tomando como base la tecnologia de los
de la 12 generacion. Ejemplos de los simuladores de la 2a. generacion son:
FLOWTRAN, CAPES, IPES, CPES, etc. o

A pesar de las impresionantes mejoras obtenidas en‘los nuevos modelos de
simulacién, permanecen ciertas deficiencias. Debido al alto costo del desarrollo,
la mayoria de los paquetes industriales so6lo son para uso privado. Este
aislamiento resulta no solamente en la duplicacion de esfuerzos sino que inhibe
cualquier mejora de los mismos. Ei mantenimiento y actualizacion de los
grandes sistemas de simulacion requiere de mucha dedicaciéon e inversidén que,
en muchas ocasiones, es dificil de justificar. Asociado con los problemas de
mantener un sistema, esta el problema de expandirlo.:Independientemente de
que se cuente con recursos y tiempo para desarrollar el sistema inicial,
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postenormente las adiciones y modlflcamones frecuentemente son prec:pltadas
contrlbuyendo asi al deterioro gradual de todo el snstema Ioglco P

En los ultimos afos, los Slmuladores de Proceso se han convertldo en una
herramienta fundamental para el anahsns y: dlseno de procesos ~Desde su
primera aparicion, los Slmuladores de Proceso han constltwdo una ayuda
invaluable, reduciendo de manera conSIderabIe el tlempo necesano para realizar.
los calculos involucrados en el disefio, anah51s y optlmlza0|on de una estructura'
de proceso. : e ‘

La combinacién de estos programas bon ’eyrlb’a{/ahcre‘de la tecnologla‘f
computacional, ha permitido la mcorporacuon de modelos cada vez mas.
complejos, para representar de manera mas precisa, = los fenomenos'
termodinamicos y de transporte que ocurren en Ias diferentes operaciones
unitarias que conforman el proceso.

l1.3. Estados de interés en la Simulacion de Procesos

Se considera como un Estado, al conjunto de condiciones, restricciones y
suposiciones que deben hacerse para aislar temporalmente un fendmeno, a fin
de poderlo estudiar. Muchas de las suposiciones se hacen para simplificar los
modelos, y una vez que se obtienen resultados, es conveniente reflexionar si las
suposiciones fueron apropiadas para representar la realidad. Definir el estado:
sobre el que se va a trabajar es fundamental, ya que cada estado presenta -
caracteristicas especiales en la forma en la que se plantean los modelos y por
ende, en la forma de resolverlos. Los dos principales estados de interés,’ cuando
se simula un proceso, son el Estado Estamonaruo y. el Estado o Reglmen
Dinamico. - : RS

- Estado Estacionario -

Es aquel estado en el: que las condlctones de operamon de ‘un. proceso no .
cambian con el tiempo. Por. supuesto se ‘trata de un estado |deallzado"’ ya que
en los procesos, como ‘en: muchas otras cnrcunstanmas Ias CondlCl 1
constantemente. :

se pueden plantear ecu
eI tempo como ocurre co’ p _ac

Es en el Estado Estéé
al fenémeno indepéﬁd
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modelos de equilibrio de fases, calculo de propiedades y todos aquellos‘ que
describan un proceso en términos de variables de estado. S

L.os procesos representados en estado estacionario, generalrrieﬁfe s"oyn"‘descritos
con modelos que involucran ecuaciones algebraicas, sean estas lineales o no
lineales, por lo general buscan resolver el sistema a una condicidén dada. La
complicacién en este sentido, estara dada por la complejidad misma del proceso
en cuanto a recirculaciones, especificaciones de disefio y restricciones que
aseguren que el modelo esta representando al proceso en condiciones reales.

Los balances de materia y energia resultantes del modelado de un proceso a
estado estacionario, seran validos para las condiciones asumidas al momento de
efectuar los calculos, pero su utilidad fundamental radica en la capacidad de
prediccion de los cambios que puede sufrir el proceso cuando se modifican los
valores de una o mas variables.

- Régimen Dinamico

El Régimen Dinamico es aquel en el que se toma en cuenta la variacion de las
variables de proceso respecto al tiempo, por lo que los modelos que describen
las operaciones unitarias de proceso estan constituidos por sistemas de
ecuaciones diferenciales. La simulacién de procesos a régimen dinamico tiene
un mayor grado de complejidad, pero permite representar adecuadamente las
operaciones de arranque y paro de una planta, o condiciones de operacion que
son controladas por fenémenos que dependen del tiempo, como la difusién o el
flujo.

Una medida util para saber si un modelo en régimen dinamico es adecuado,
consiste en probar-si puede predecir el comportamiento a Estado Estacionario
cuando se ie asigha un intervalo muy grande de tiempo. - : '

Ill.4. Enfoques de la simulacién

La siguiente decision importante para la simulacion de un proceso, cons"iykSte' en. ..
definir el enfoque bajo el cual se va a llevar a cabo Ia simulacion. Cada enfoque’
constituye una manera diferente de atacar el problema de la sxmulaCIon de un'
proceso. No todos los procesos pueden ser resueltos de la misma manera,.y alo
largo de la historia, algunos han probado ser mas eficaces que otros para ciertos
tipos de procesos. La evolucion de los algoritmos, sistemas y simuladores ha -
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dado lugar al surglmlento de tres prmcnpales enfoques para la- snmuIaCIOn de
procesos, el enfoque modular secuenmal el enfoque orlentado a ecuamones y el
enfoque modular sumultaneo :

- Modular Secuencial '

El término secuencial modular fue usado por Westerberg para describir la
aproximacién usada actualmente por los simuladores industriales. En esta
aproximacion, el programa es dividido en varias subrutinas o médulos vy, cada
moédulo corresponde a una o mas etapas de la planta de procesamiento. Existe
un programa ejecutivo que arma el diagrama de flujo de proceso y establece el
orden de calculo.

En ésta aproximacion se presentan dos opciones dlferentes de calculo que son:
e Calculos orientados al funcionamiento.: : REE '
e Calculos orientados al disefio.

unidad. Los céalculos proceden de modulo en modulo par
Aqui, generalmente el flujo de informacion es paralelo al fluj
esta siendo simulado. i

En el caso de usar un simulador como medio de dxseno e necesarlo hacer un'v-
disefio mas detallado de los modelos de ‘los médulos y,tratarlos comoen’la’
primera opcion. Para resolver este problema el procedlmiento de solucmn es
alterado debido a que las variables fijadas en la: prlmera _V_pcuon ahora actuaran
como grados de libertad. Este procedimiento es denomlnado flUJO de mformacron‘
inverso. T RO S

En la aproximacién modular secuencial, todas las. corrientes, excepto las
corrientes de conectividad, estan contenidas en el médulo. Las corrientes de
recirculacion necesitan ser identificadas y rotas para posteriormente hacer que
cumplan las condiciones de convergencia mediante un proceso iterativo. Los
estimados iniciales de las variables de una corrieynte de recirculaciéon deben ser
dadas (ya sea por el usuario o asignadas por la.computadora) 'y las
especificaciones (restricciones) también deben ser resueltas iterativamente.
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Para resolver una srmulacuon por el metodo modular secuencral es necesano
|dent|f|car las partrmones del dlagrama de ﬂu;o seleccuona :Ias corrie tes'de‘j
corte, almacenar los; calculos y determmar la. secuencra de calculo

Las particiones; ldentlflcan aquellas coleccnon'es.de bloques (réferldo omo - un?

subsistema ciclico maxxmo"o red: |rreducrble) que_’deben ser resueltos al: mlsmo
tiempo. L - '

SISTEMACICLICO - : SISTEMA ACICLICO

VALORES' " .. o o

REALES . . <} ,
e 8 5 o5
. . [vat] - -
SO 9a 28
CONVERGENCIA il =23 c m
’ : - S S
: P &

o

Figura.3.3. Sistéfnas ciélicos y ac_i(;licos

El rompimiento determrna aquellas corrlentes o ﬂUjOS de |nformacron que deben
ser rotos para dar un sistema acmhco como se muestra en la figura 3.3.

La agrupacién de los calculos, determina cuale"sbcorrientes de corte y el orden en
el cual la coleccion de corrientes de corte también las alcanzara. Una vez que la
agrupacion de corrientes de corte ha sido especificada, es necesario determinar
la secuencia de calculo y, finalmente, usar un algoritmo numérico adecuado.

- Orientado a Ecuaciones
Este enfoque esta basado en la ldea de formular y resolver en forma exphcrta

un solo sistema de ecuacxones que representa al proceso, como se puede ver
en la figura 3.4. , o
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)
Parametros ] [ T T - :
Y restricciones DR St ::'vvraﬂriéble's de
I corrientes de
- salida’

Variables de
corrientes de
-entrada

Y

F1(x1,x2,X3...) .
D . 5 Ecuaciones que
0 F2(x1 ->_<,2,X,3---) describen el
F3(x1,x2,x3...) ' proceso

Figura 3.4. EnfoquekOi"'iéhtaado a Ecuacfones_ o

Técnicas numéricas eficientes para la’ solucnon de grandes snstemas de
ecuaciones no lineales son utilizadas para hacer converger Ias_k ecuacnones de ;
simulacién, tomando ventajas de la estructura dlspersa y ‘especifica de la’ matrlz il
Jacobiana. o

A pesar de que los métodos orientados a ecuaCIo
convergencia y una formulacién mas natural de p
disefio, aun no han sido aplicados en forma efl(
comerciales por presentar varias desventajas. S

Esta orientacion es -muy rigida en cuanto a la eIeccron a: pnorr del: S|stema de
ecuaciones a resolver. Para su operacion eficiente requiere de"valores iniciales
razonables, los cuales son practicamente imposibles de obtener sin realizar un ; ‘
recorrido a través del proceso. Estos métodos no toman en cuenta el .gran
avance existente, a nivel industrial y académico, en el desarrollo de modelos de
operacién unitaria bajo el enfoque modular y en los sistemas publicados en la
literatura, las ecuaciones para representar las operaciones de proceso son en la
mayoria lineales, no dando un analisis riguroso de los fenédmenos que se llevan

a cabo.

28



- Modular Simultaneo

Para un prbceso cuyos ciclos de recirculacién son independientes, el enfoque
modular secuencual con algun esquema de aceleracion de convergencia del tipo
7 Wegsteln ha demostrado ser satisfactorio.

VSm embargo para procesos complejos, con ciclos de recirculacion anidados y
con ‘severas restricciones de disefio, se presenta un comportamiento de
convergencia muy lento, en virtud de las fuertes interacciones entre los calculos

~de los ciclos anidados. : e

Alternativamente, los enfoques orientados hacia ecuaciones presentan la ventaja
de poder manejar los ciclos de calculo en forma SImuItanea sin que su eficiencia
sea disminuida por las fuertes mteraccnones

Ante esta situacion, se presentan dos opcxones a f|n de mejorar la eficiencia de
los calculos

e Desarrollar totalmente nuevos simuladores, capaces de resolver grandes
sistemas de ecuaciones no lineales y de hacer:converger en -forma
simultanea tanto las especificaciones de disefio como los balances de
materia y energia. :

» Convertir los actuales simuladores modulares secuenciales en
simuladores con un manejo mas eficiente de las ecuaciones.

La primera alternativa parece ser la solucién para un eficiente manejo de los
problemas de simulacién, disefio y optimizacién; sin embargo, aun se encuentra
en etapa de investigacion. Por lo tanto, en la actualidad, la segunda opcion
resulta mas atractiva, puesto que requiere de una menor cantidad de recursos
para ser puesta a punto y poder brindar los beneficios de un verdadero
simulador con orientacién al manejo mas eficiente de las ecuaciones, para este
caso el enfoque modular simuiténec es el que presenta las mayores ventajas.

Ante todo, se debe resaltar que el uso del término modular simuitaneo para
describir el enfoque al que se refiere esta seccion trata de cubrir aquellos
trabajos que han sido descritos con términos como el de doble rompimiento
(“two tier”) que se ilustra en la figura 3.5, o simplemente como un concepto
diferente de"convergencia para el enfoque modular secuencial.
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El término modular simultaneo actualmente es de uso generalizado vy
razonablemente descriptivo del tipo de estrategia de calculo usada.

La idea fundamental es emplear dos tipos de modelos: rigurosos y aproximados
(simples), con el objeto de dar solucidon a todas las corrientes de proceso (y no
unicamente a las corrientes de recirculacion seleccionadas, como en el caso
modular secuencial), y satisfacer las restricciones de disefio, simulanteamente,
tal como lo muestra la figura 3.5.

VARIABLES DE
LAS CORRIENTES

MODELOS
APROXIMADOS

COEFICIENTES

Figura 3.5. Algoritmo de doble rompimiento.

Los modelos rigurosos son los modelos de operacion unitaria empleados en los
simuladores con un enfoque modular secuencial. Estos modelos son usados
para determinar parametros que posteriormente seran utilizados por los modelos
simples.

Los modelos reducidos son modelos aproximados que requieren una cantidad
menor de recursos computacionales para su solucién. Una vez resuelto el
modelo reducido, se obtienen valores aproximados de todas las variables de las
corrientes, con los que se verifica la convergencia; de no obtenerse, existe la
posibilidad de modificar los valores de los parametros de los modelos

30




aproximados, o bien, llamar nuevamente a los modelos rigurosos y obtener
valores mas precisos. Este procedlmlento contintia hasta que los camblos en Ios
parametros del modelo reducido son lo suficientemente pequefios,. para dos
iteraciones sucesivas, logrando la convergencia de las variables de - proceso
Este procedimiento genera una estructura en forma de ciclo: mterno yfcnclo '
externo. ~ i

Los modelos reducidos pueden ser de varios tipos. Los haylineales, cuyos

coeficientes pueden ser determinados mediante la perturbacién'numéﬁca de los
modelos rigurosos, y los hay no lineales, usualmente repreSentadosrporrmodélos =
aproximados de Ingenieria. Cualquiera que sea el tipo, el modelo genera un
sistema de ecuaciones de simulacion equivalente al del modelo riguroso, pero
de menor extension, conteniendo un niumero mucho menor de variables internas.
e incluyendo correlaciones simples para propiedades termofisicas, orlglnando Io
que se conoce como problema reducido. :

Los modelos simples, en virtud del reducido numero. y tamafo de sus
ecuaciones, comparado con las dimensiones de los modelos rlgurosos pueden :
ser resueltos en forma muy eficiente por las tecnicas desarrolladas amphamente
como parte de Ios snmuladores orientados hacia Ias ecuacnones

Los requerimientos basicOS de un modelo‘redu_cido son:‘ '

e El numero de ecuac:ones debera ser mucho menor que el del modelo '
riguroso. ‘

- Las ecuaciones deberan tener estabilidad en su convergencna

e El numero de ecuaciones y variables de cada unldad debe c nservar Ios
grados de libertad del modelo riguroso. : :

e Cada modelo reducido debe incluir un conjunto‘dﬂé
expresiones sean Unicas para cada tipo de unidad“ ex
analiticas y que incluyan variables de entrada y sallda v
y parametros de cada equipo.

e Las ecuaciones del modelo reducido deberan enerar a misma solucién
que el modelo riguroso, en el punto}_' ' coefmentés fueron
generados. o '

» Las ecuaciones del modelo reducndo vy
ellas, debe ser evaluada anahtlcamente -sin
auxiliares tales como propiedades termofls:cas
iterativos. S

que sean
bles internas

matriz; acoblana_a_s‘oéiada a
equerir - otros. calculos
sin‘recurrir a calculos
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Puesto que las - especn‘lcacnones de: dlseno pueden ser manlpuladas;ﬁ
dtrectamente a nivel de proceso, no.hay neces;dad de. usar ciclos ’ o]
hacerlas converger, eliminando de esta manera un CI lo terétlv‘
enfoque modular secuencial. i

tanto en programas para operaciones: umtanas como de la ‘,regla heurlstlcas
- que ha aplicado con éxito, lo que permite obtener utlles estlmados nICIalesf’ ‘

De ‘lo expuesto anteriormente, el enfoque modular sumultaneo puede ser
considerado como un intento de combinar algunas de las. ventajas del enfoque
modular secuencial y las ventajas propias de un eficiente S|stema de solucion de
ecuaciones no lineales, propio del enfoque basado en las ecuacrones.
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IV. SGP-FQ: SIMULADOR GENERAL DE PROCESOS
FACULTAD DE QUIMICA

El Simulador General de Procesos - Facultad de Quimica ha sido desarroliado
por ingenieros y para ingenieros; se trata de un simulador en el que al usuario se
le permite conocer y comprender todas sus caracteristicas y funcionamiento
interno sin restricciones. Su estructura es modular y abierta, permltlendole aI
usuario incorporar nuevos médulos de operaciones unitarias, asi como ‘mo ,
de prediccion de propiedades termodinamicas y metodos numerléds para:;ié'
sclucion de sistemas con recirculaciones. T '

Es asi, que siendo por si mismo, una herramlenta poderosa puede ser al mismo
tiempo, la base necesaria para resolver una enorme dlverSIdad de problemas,
pues una vez que el usuario comprende la manera en que funcnona, le resultara
sencillo incorporar sodlo los médulos adicionales necesarios para continuar
utilizando este Simulador, permitiéndole resolver nuevos prbblemas.

La ventaja que esto ofrece, es que el usuario no partlrade cero al enfrentarse a.
problemas nuevos, sino que puede utilizar ademas, Ios‘kmodelos de operaCIones‘;
unitarias y de convergencia incluidos en el _dlseno, de' este programa
aprovechando asi las ventajas de contar .con’ un_ sistema n
estructurado. B

mismo, un programa facil de usar '”r'yograhjé con el que el vusﬁlari‘ok’se‘
familiarice de manera rapida y sencilla. e o
En este  sentido, cuenta con una interfase grafica comun a las demas
aplicaciones ‘de Windows, capaCidad de importar y exportar datos, menus y
comandos en espanol, ademas de un disefio légico e intuitivo. Esta disefado
para gue pueda utilizarse desde el primer momento, sin entrenamiento previo y
con ayuda paso-a-paso, para llevar a cabo la simulacidon de un proceso en muy
poco tiempo. :

De esta manera, se busca fomentar la ensenanza de la SlmulaC|on de’ Procesos
no como una rama de conocnmlento en la que una “caja negra” p;de,mformacnon

33




y genera datos, sino como una mencza con caracter |nteract|vo ‘en la que se
puedan aplicar conocimientos’ de ‘Ingenieria’ QUImlca para entender la forma en
la que se realiza la smulacxon del proceso.. : : :

E! conocimiento sobre el funcionamiento interno del programa Ia mcorporamon
de una interfase grafica amigable, asi como la capacndad de desarrollar médulos
de calculo que puedan incorporarse al programa, son caracterlstlcas béasicas
que buscan hacer de este snmulador una herramlenta para la fomentar la cultura
de la simulacidon de procesos. v S

IV.1. Antecedentes

Existen cinco etapas en el desarrollo de cualqwer programa computacuonal a
gran escala v SRR

. De'finiCién..'

. Dlseno
. Implementacxon
e Prueba

e Transferencia

La primera etapa es la definicion de las especificaciones funcionales o criterios
de disefio que plantean lo que el sistema podra hacer pero, no indican cémo.
Las especificaciones funcionales sirven para contestar preguntas tales como:

» ¢Qué tipo de modelos ingenieriles seran lncluldos'?
+ ¢Qué tipos de analisis seran ejecutados‘? ‘ .
e ;Cuales caractenstlcas de Ia interfase con el usuarlo son lmportantes’?
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requenmlentos funcuonales En esta etapa se deﬁnen

. Arqu'iteét'ura del sistema.
. Estructura de datos.
. Lenguaje de programamon etc.

~El :diSeﬁo'del";s'istema*no es mas que una sintesis de proceso en donde se’ ~
necesitan considerar y evaluar diferentes alternativas.

Una vez que se ha disefiado el sistema, se inicia la etapa de la implementacion.
La implementacion es el proceso que permite transcribir el sistema disefiado a
un lenguaje computacional; en caso de no haber seleccionado un lenguaje de
programacioéon en la etapa de disefio, se debe seleccionar para poder iniciar le
implementacion.

Regularmente, se seleccionan lenguajes de alto nivel tales como FORTRAN que
son bastantes comunes y con las caracteristicas necesarias para poder manejar
este tipo de problemas. S

La cuarta etapa es la prueba, la cual resulta ser una de las etapas mas COStO'VS“a'S‘F ,
y de las que consumen mas tlempo En esta etapa se demuestra si el programa,
es confiable y si realmente esta hbre de fallas : e

La etapa final en la vida del 5|stema es la fase de transferencna en la cual el
programa, se empieza a usar contlnuamente para resolver problemas En esta '
ultima etapa es de suma importancia establecer las ,estrateglas para
mantenimiento y futuras expansiones. PR o

IV.2. Estructuracion

El Simulador General de Procesos - Facultad de Qunmlca consta de dos partes
fundamentales: ' : : S

e Un modulo. de calculo‘g c
eﬁcuentemente las: capaci
con numeros de precusm
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probado _ satisfactoriamente  para un numero razonable de
|teraCIonek:‘ ‘ ; : oo L
lnterfase graﬂca de usuarlo desarrollada en Vlsual Bééic que
- aprovecha las_ capamdades graflcas y de manejo del mouse de Windows ®,
para"hacer de SGP-FQ; un programa sencillo de usar, interactuando de
- forma mtumva .con el usuario, Yy que ofrece la facilidad de las teclas de
metodo abrevnado menus y comandos tipicos de una programa de Windows.

-,,Caracteristicas deI,Mc‘)dqudez Célculo

El médulo de caloulo del Simulador General de Procesos - Facultad de Quimica
ha sido desarrollado en ' lenguaje FORTRAN, .bajo el renfoque modular
secuencial. R T T

-al proceso,
acterlstlcos del

Este modulo es el que efectua todos Ios calculos con ern

Calculo de Solucion de los -
Propiedades modelos de .
Termodinamical cada Modulo ™ .

Figura 4.1: Ciclos de convergencia devl,ymédulo?de’ calculo del SGP-FQ

El ciclo mas interno corresponde al calculo de propiedades termodinamicas,
pues estas son requeridas cada vez que se precisa averiguar las condiciones
térmicas, mecanicas y de equilibrio de fases cuando se modelan las operaciones
unitarias de proceso.

Los médulos de las operaciones unitarias de proceso contienen uno o mas ciclos
de convergencia, pues la mayoria de los modelos estan constituidos por un
conjunto de ecuaciones no lineales, que deben ser resueltas para calcular las
variables de salida en funcién de las corrlentes de entrada y de los parametros
suministrados.
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Cuando exusten ‘casos que. mvc)lucraﬁbiclds 'y *recirculéciories" existe un
algoritmo dentro del simulador, que es capaz de identificar Ios c;clos existentes y
el orden de los mismos mterpretando las: mterconeXIones de‘los equupos tal y
como se representan en el diagrama de proceso Descompom ndo-la red de
proceso, e “identificando los equipos.y cornentes lnvolucradosfn uno-o mas
ciclos, el programa determina un conjunto de cornentes de corte para ‘hallar la
solucion del sistema de manera |terat|va ' e

Los tres ciclos descritos constltuyen la snmulacnon de un proceso a una condicion
dada, esto es, que se conocen todas Ias varlables’ e entrada y parametros de
los equipos, siendo’ Ias unlcas mcognltas las varlables de las ‘corrientes de
productos. Cuando lo ;que se ‘conoce 'son las condICIones de salida, y se
desconocen las condlcmnes de entrada del proceso estas ultlmas deben ser
calculadas 1terat|vamente - constituyendo ‘asi el ciclo de convergencna de las
especn"camones de proceso

- Modelos de Operacione’s Unitarias

A lo largo de la historia, los modelos que han sido clave para el desarrollo de
simuladores de proceso, son los de columnas de separaciéon y tanques flash. Es
un hecho bien conocido que la habilidad de predecir las condiciones de equilibrio .
entre fases de mezclas multicomponentes, es una de las mas impo'rta'nt“es
funciones de un Simulador de Procesos. AR o

Aun en aquellos modelos que involucran operaciones diferentes a la separaciéon
como son los compresores, valvulas y reactores, se deben determinar las
condiciones de presion, temperatura y fase de las corrientes de salida, teniendo
por tanto, que recurrir a los mismos algoritmos de las separaciones flash para
predecir tales condiciones. ’ '

En la tabla 4.1 se detallan Ios modulos con los . que cuenta actualmente el
Simulador General de Procesos - Facultad de melca cabe mencionar que el "
usuario puede incluir modulos adncnonales para acoplar este smulador a sus
necesidades. L : : o
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Tabla 4.1 Modulos de calculo de operaciones unitarias

OPERACION OBJETIVO MODULO -
ABSORCION Absgrcién de uno o vario§ componentes de ABSR
interés presentes en una corriente de proceso.
Vaporizacion de una fraccion de la corriente de
alimentacion.
Calculo de la temperatura de burbuja de una
mezcla multicomponente.
: Calculo del calor necesario para vaporlzar parter _
FLASH de la mezcla multicomponente. L - ADBF
o Calculo de la temperatura de rocio de una
mezcla multicomponente , ’
Separacion adiabatica por medio de presién
Separacion isotérmica multicomponente
Recuperacion de un componente volatil
CAMBIADOR Calgntar O evaporar una corr'iente de proceso
DE CALOR Enfriar o c‘ondensar una corr.lente de proceso HXER
Intercambiar calor entre corrientes de proceso
DISENO DE Determinar el numero de etapas necesarias para
COLUMNA la separacion de una mezcla multicomponente. DISC
EVALUACION | Evaluaciéon de las condiciones de operacion de
DE COLUMNA | una columna de destilacion existente (rating)
Modelado riguroso de columnas de destilacion
COLUMNA con multiples etapas de equilibrio, varias salidas MSEQ
MULTIETAPA | laterales, varias alimentaciones, productos de
domos y productos de fondos.
REHERVIDOR Vaporizacién controlada dg I.o's productos de BOTT
fondos de columnas de destilacion ,
CONDENSADOR Condensacion controlada c?e I.c?s productos de OVHD
domos de columnas de destilacion S
CALENTADOR Calentamiento de una corriente de proceso a| Sl
A FUEGO M
DIRECTO altas temperaturas. o ot
BOMBA Incremento de la presion de una corrlente de‘
COMPRESOR | proceso. Lo
VALVULA Reduccién de la presion de una cornente det’, o
proceso (expansién adiabatica) e
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‘R’EACTO‘R',F ; | Modelado de reacciones quimicas. | REAC
o S Se trata de un reactor estiqueométrico. S
~ SR - Dividir una corriente de entrada en dos o mas
| DIVISOR: . | corrientes de salida. Todas tienen la misma DVDR
a0 composicion y temperatura.
B Combinar dos o mas corrientes de entrada en
'MEZCLADOR | una corriente de salida, las condiciones de salida MIXR
' L dependen de las condiciones de entrada.

- Interfase Grafica de Usuario

La Interfase Grafica de Usuario constituye el medio por el cual, el usuario le
suministra al programa, los datos del proceso que se desea simular. En el caso
particular del Simulador General de Procesos - Facultad de Quimica, la interfase
grafica fue desarrollada en un lenguaje diferente al del médulo de calculo, ya
que lo que se buscaba era hacerlo funcional, y no tanto incorporarlo como parte
de un solo programa, asi que su funcion real es recopilar la informacién del
proceso, organizarla y mandarila al mddulo de calculo para obtener
posteriormente de éste, los resultados de la simulacién del proceso, como se
muestra en la figura 4.2

i 'RESTRICCIONES

| MODELOS I

RESULTADOS
PROBLEMA y
OMPOSICION Y
DIAGRAMA DE FLUJOS
PROCESO
' SOFTWARE = PERFIL DE 3
~PARAMETROS STEMPERATURAS
DE LOS ;
_EQUIPOS | ALGORITMOS | L CARGAS

Figura 4.2. Estructura de un sistema de simulacion
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El Simulador General de Procesos - Facultad de Quimica se ejecuta por
completo desde la interfase grafica, la cual al correr en ambiente Windows, tiene
el aspecto mostrado en la figura 4.4.

W Simulador General de Procesos - Facultad de Quimic

”_T[’E'

o R
! Deshacet' Datos

Simulador
—_—_ General de
Divisor de Flujos S

Destilacién Sencilla " : pfOCGSOS
Mezclador con Flash S A Facultad de

Flash General ..
Quimica

Vlvula
«{Cambiador de calor
s Bomba o Compresor
Absorbedor Laborstono de Simulacion v Gptimizacion de Frocesos
Unidad Multietapa Facultad de Guimica

Cal. aFuego Directo Universidad Nacional Auténoma de Meéxica
Condensador (Domos) B

Rehesvidor (Fondos)
:{ Diseno de columna
#| Controlador Gral.

2| Mezclador Sencillo
Y| Medidor de entropia
Ext. Liquido-Liquido

Figura 4.4 Pantalla de presentacion del SGP-FQ.

Para el desarrollo de la interfase grafica de usuario del Simulador General de
Procesos - Facultad de Quimica, las fuentes de informacion halladas describian
solamente los requisitos fundamentales, como se ha mencionado en los
antecedentes, pero no habia ejemplos tangibles del desarrollo de interfases para
otros simuladores de proceso, lo cual no es de sorprender, pues estos sistemas
son programas orientados a funcionar y no a que el usuario sepa como
construirlos.

Asi pues, para la programacion de la interfase y su acoplamiento con el mddulo
de calculo, hubo que recurrir primeramente a la observacion. Gracias a que en el
Laboratorio de Simulacidon y Optimizacion de Procesos de la Facultad de
Quimica se cuenta con simuladores de proceso de nivel comercial como ASPEN
PLUS® 10.2 de Aspentech, o HYSYS® 1.5 de Hyprotech, estos fueron utilizados
como ejemplo para establecer los siguientes criterios de disefio:
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- Criterios de disefio para la Interfase grafica

Primeramente, ambos simuladores funcionan bajo el ambiente Windows de'32
bits, siendo compatibles con Windows 95, 98, NT, 2000, Millennium y XP, por Io&
que se- decidido que ‘la interfase grafica- del: Slmulador General de ‘Procesos =

Facultad de Quimica fuera compatible con estos sistemas, ya que son:los de‘i'

que afortunadamente secuentaenelLSyOP.

Lo siguiente, es que ambos simuladores presentan un area donde se construye
el diagrama de proceso. Este puede ser visualizado a diferentes nlveles de
detalle (zoom) y no esta restringida al area que puede observarse en pantalla ya
que al igual que en muchas aplicaciones Windows, hay dos barras de
desplazamiento, una vertical situada en el borde derecho del area mencionada y
una horizontal situada en el borde inferior de la misma. A través de estas barras,
el usuario puede explorar diferentes areas del diagrama, permitiendo asi que el
area que este ocupa pueda ser mas grande que lo que se puede apreciar en
pantalla.

La implementacion de las capacidades de “zoom” y “pan” como se les conoce en
el argot informatico, fueron de las primeras caracteristicas implementadas en la
interfase del Simulador General de Procesos - Facultad de Quimica, como se
puede apreciar en la figura 4.4 y en las figuras subsecuentes.

Las operaciones unitarias estan representadas "por modulos de calculo
independientes, la decisidén sobre cuantas y cuales habnan de" ser representadas
en la interfase grafica corresponden a: aquellas que apareé en el modulo de
calculo. Dada la capacidad del simulador de incluir. nuevos modulos de calculo
la interfase grafica es susceptible de modlfcarse para incluir estos nuevos
modulos, y su representacion grafica puede ser asignada por el usuario.

La simbologia para la representacion de los modelos de ‘operaciones'k unitarias
asociados al médulo de calculo corresponde a la que se emplea cominmente en
los diagramas de proceso. Se recurrié a un programa de dibujo para generar
figuras vectoriales que pudieran ser mostradas a diferentes tamafos.

Como se pudo observar usando ambos simuladores, la manera mas sencilla de
incorporar los citados modelos era a través de una lista vertical, pues no precisa
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de instrucciones especiales y el usuario puede dar‘e cuenta a pn era VlSta de'f'
cuales equipos dispone. Ademas, se lncorpora e'n la parte superlor ‘una ventanaf"_,
de pre-visualizacion (preview) con el fin de que el usuario- est‘ seguro de. mclunr" ,

el modelo correcto para la operacion que se vaa representar'

El S|gu1ente paso, era decidir sobre Ia manera en Ia que se. deblan crear Ias
conexiones entre los equipos, es decir, las corrlentes de proceso Lo mas
sencillo fue hacerlo a la manera de ASPEN PLUS El usuarlo SeleCCIOl‘Ia el
equipo que desea conectar y accede por medio del botdn secundano del mouse,

a un menu en el que puede especificar si desea’ conectar’ una sallda ouna -

alimentacion al equipo en cuestién. Este mismo- procedlmlento snrve para,_
declarar corrientes de alimentacién y productos para el proceso Hubo que
anadir restricciones para que las corrientes de salida de un equxpo no pudleran o
ser conectadas a las corrientes de entrada del mismo equapo a lem de':,j
verificar cada vez que se creaba una conexién, cuales entradas y salldas de: :
cada equipo quedaban ocupadas y cuales quedaban libres. ' R

Ahora bien, las corrientes son representadas por lineas rectas horizontales y
verticales. Las corrientes de un diagrama de proceso deberan incluir una flecha
para indicar la direccion de flujo, ademas de una etiqueta que las identifique y
cuyo texto se pueda modificar (renombrar corrientes). Las corrientes de proceso
no deberan seguir necesariamente la trayectoria mas corta entre dos puntos,
sino que deberan rodear los equipos que se encuentran a su paso con el fin de
hacer mas explicito el diagrama de proceso. Cada vez que se cambia de
tamanio, posicién, nivel de detalle (zoom) y aun de zona de visualizacién (pan),
se debe actualizar la posicion de cada corriente de proceso, porque los puntos
que conecta cambian de posicion.

Por todo lo anteriormente citado, la representamon de Ias corrlentes de proceso
y la capacidad de que se actualicen en tiempo real, constltuye una tarea loglca
compleja y para la cual hubo que desarrollar -algoritmos asocnados a. eventos
Los eventos necesarios para actualizar la posicion y estructura de Ias corrlentes
son secciones de cédigo que se ejecutan una y otra vez, conforme el programa
identifica que se modificaron las coordenadas del diagrama de proceso
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V. APLICACIONES DEL SGP-FQ

V.1. Problema de Cavett

A continuacidon se muestra un problema que tipicamente ha sido empleado como
ejemplo de prueba para Simuladores de Proceso. Este problema fue propuesto
por Cavett en 1963, e involucra cuatro equipos de separacidn Flash, dos
mezcladores sencillos y corrientes de recirculaciéon. La intencidn de utilizar este
ejemplo de prueba en particular, obedece a las razones expuestas a
continuacion.

e Verificar si el Simulador es capaz de identificar ciclos, asi como si es
capaz de determinar un conjunto valido de corrientes de corte.

e Probar las capacidades de calculo de equilibrio en equipos de separacion
Flash.

e Probar las capacidades de convergencia del Simulador, asi como el
tiempo que tarda en llevarlo a cabo, y el nimero de iteraciones que
requiere para ello.

El diagrama de proceso para este problema se muestra en la figura 5.1

¢ Simulador General de Procesos - Facultad de Quimic
fuchivo Edcién Yer Egusoo Propecto ?

e
Dmisor de Flujos 4
Destlacién Sencilla 2
Mezclador con Flash '
Flash General b
i Reactor
- Vélvula
‘{Cambiador de calot MMX1
2{Bomba o Compresor
Absorbedor
4 Uridad Multietapa

ORI A e G

-

~{Cal. a Fueqo Directo
‘ Condensadot [Domos)
#{ Rehervidor [Fondos)

7| Diseio de columna

| Continlados Grat

Medidot de entropia
_Exl, Liquado-Liquide

Siguisnte Paso 5>
ADBF2 seleccionado

- N X l _"_v_l

Wli-"i;gura 5.1 Diagrama de proceso para el problema de Cavett en SGP-FQ
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En el dlagrama de proceso aparecen tanques flash y mezcladores se pueden
’,ldentlflcar facﬂmente los cnclos y corrlentes de rec:rculamon del proceso y en
consepuengla _la ceS|dad de recurnr a una solucion de tlpo lteratlvo

E! prlmer paso -es. la" construccuon .del diagrama._. de proceso Los equipos
involucrados son 4 tanques flash isotérmicos a 2 fases -dos mezcladores
sencillos, una alnmentac;on y dos salidas de productos. EI aspecto que tiene este
diagrama, al representarlo en el Simulador General de Procesos - Facultad de
Quimica es el que se muestra en la figura 5.1 o

En este ejemplo se alimentara a la corriente 1, una mezcla de 16 componentes,
que son esencialmente, la serie homobloga de alcanos ligeros‘empeiando_ por el
metano, asi como otros gases mas ligeros. El sistema consiste s6lo de etapas
de separacidén en las que existe equilibrio liguido - vapor y no.existe reaccion
quimica. La composicion de la corrlente de alimentacién se muestra en la tabla

Los equipos ADBF1, ADBF2, ADBF3 y ADBF4 representan méduilbs‘ “de -
separacion Flash de manera general. Segin la especificacion: del ;pfdblema; -
estos equipos deben operar isotérmicamente, y cada uno a diferente presion, de
acuerdo a las especificaciones que se muestran en la tabla 5.1.

Tabla 5.1: Especificaciones de los equipos.

Equipo Temperatura (R) Presion (Psia)
ADBF1 580 150
ADBF2 560 200
ADBF3 554 80
ADBF4 545 40

La composicion de la corriente de alimentacion (ccrriente 1),-asi como las
composiciones calculadas para las corrlentes de producto: (10'  11) aparecen en
la Tabla 5.2. - S -

Una vez especificado el problema, se. reall
que la interfase graflca ‘comunica los d
modulo de calculo se Ilevan a cabo una

los dlferentes modulos de calculo~
sxmulamon ‘

44




Las corrientes de corte, determmadas automatlcam‘ nte por.e ‘S'imUIa'dor fueron
la 2 y la 6. el algoritmo-para la: |dent1f|camon‘;de*las orrie nies »e recwculamon se
encuentra dentro del modulo de calcul’ 3
referencia 3.

Suponiendo inicialmente para estas corrlentes “la’misma composicic’m que la
corriente de entrada, el Simulador. General de:Procesos acultad de Quimica
lega a la convergencia tras 7 1teraC|ones con el;patron’de convergenCIa que se
muestra en la grafica 5.1 e T

Grafica 5.1 Convergencia del caso ejemplo.

Error vs iteracion para el problema de Catett - -

1.0E+00

7

.- 1,0E-01" frmemm e
1.0E-02 |-
1.0E-03 -

Error

1.0504 |- _» Tolerancia = 1x10%

- [, -
1.0E-05 -

1.08-06

2 S
Numero de lteracion

Los resultados obtenldos son entonces mandados de vuelta a la interfase
grafica como texto y con la misma estructura de éport ' que "‘ASPEN PLUS. Este
reporte esta: orgamzado por paginas, el usuavrl _puede’ visuahzar cada una de
ellas por medlo de Ios botones de exploracmn dela:parte nferlor‘de la pantalla
como se muestra en la flgura 52 :

ados. svla misma que la
nendo prlmeramente una

| -Usuario, para verificar que
correspondan al proceso que se esta Sxmulando, y postertormente los balances
de materia y energia reportados como una tabla en’la que se listan las
propiedades y composumones de todas Ias corrlentes de proceso
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Figura 5.2: Pantallas de resultados de la simulacion
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En la tabla 5.2, se presentan los resultados de la simulacién. Como puede

observarse,

los’ componentes mas hgeros se concentran en la corriente 10,

mientras que los mas pesados, en la corriente 11, como resultado de las
diferencias de presién y temperatura especificadas. ‘ :

Tabla 5.2: Composiciones de alimentacién y productos.

Componente: C.orriente. 1 Corriente10 Corriente,1‘1
Alimentacion Ligeros Pesados
NITROGENO 25.5800 25.4833 0.0970
co2 112.8500 110.5815 2.2651
H2S 9.9800 8.9873 0.9922 .
METANO 187.2100 186.8320 0.3801 .
ETANO 79.8500 77.2131 2.6330 . .
PROPANO 52.0700 44.9678 . .7.0997
N-BUTANO 10.4200 17.0487 9.5l
I-BUTANO 26.5500 7.4367
N-PENTANO 10.9800 ©5.6793
I-PENTANO 15.6900 4.6438 <
N-HEXANO 20.5200 2.9475 .
N-HEPTANO 26.0700 1.1274 o
N-OCTANO 16.1800 0.1454 - -
N-NONANO 13.0300 0.0233¢
N-DECANO 5.8600 0.0019:
N-UNDECANO 7.7900 0.0006 77895 °
 TOTAL 620.6300 ' 493.1195 1275008
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V.2. Columna de Destilacion

E! modelado de columnas de destilacion constituye uno de los problemas mas
complejos para los simuladores de proceso, pues involucran ciclos internos de
convergencia. Las especificaciones de este problema son las siguientes:

« Numero de etapas (excluyendo condensador y reboiler) : 15
Nidmero de etapa de alimentacién: 7
Presion de la columna: 250 psia
e Condensador Parcial con flujo de destilado = 23 Ibmol/h
e Rehervidor con flujo de retorno = 150 lbmol/h
e Salida lateral de vapor de la etapa 4, flujo = 37 Ibmol/h
e Composicion y condiciones de la corriente de alimentacion (lbmol/h):
Etano 3
Propano 20
n-Butano 37
n-Pentano 35
n-Hexano 5
Temp. =213.9 °F
Presion = 250 psia

& Simulador General de Pracesos - Facultad de Quimica.
Achivo Edicién Yer Egupo Progecto ?
(] (=2 &l

Nuevo Abrir Guarda

150% w]- ==

'@
Datos Simuler  Aesuktado

Divisor de Flujos
Destilacién Sencilla
Mezclador con Flash

Cambiador de calor 3
Bomba o Compresor
Absarbedor

5 Uradad Multietaps "
¥{Cal. aFuego Dirtecto e
4] Condensador {Domos)
*1Reheividor (Fondos)

&1 Disefo de columna

| Controlador Gral.
+{Mezclador Sencillo e
Medidor de entiopia ;’ | S

1Ext. Liguido-Liauido

Figura 5.3. Columna de destilacion multietapa en SGP-FQ
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Para la sxmulaCIon de esta columna de destilacion se ha de requenr al modelado
nguroso ya que cuenta con una sallda lateral de vapor de Ia cuarta etapa_:Como, &

cual se encuentran conectadas.

Este tipo de equipos también es sensnble a los camblos enla especnfcacuones" '
de relacion de reflujo y localizacion de-la etapa de allm »
comparar posteriormente los resultados con los de’ un: s , m rcnal estos
parametros se mantuvieron constantes segun la especnflcamon deI problema

El modelado riguroso de este tipo de equipos implica primeramente, suponer un
estimado inicial de las concentraciones de todos los componentes en todas las
etapas, para posteriormente hallar los valores que cumplen los balances de
materia, energia y condiciones de equilibrio liquido vapor a través de un
procedimiento iterativo, por lo que se deben establecer para este solo equo un" '
numero maximo de iteraciones y una toleranc:a al criterio de convergencna o

En la tabla 5.3 se muestran los resultados de Ia simulacion: apllcada a esta‘
columna, especmcando como numero ‘maximo. de iteraciones
tolerancia al error de 0.001.

Tabla 5.3. Resultados de la simulacién de Ilé C'olumAnaf,Multi'etapa.

CORRIENTE ALIMENTACION DESTILADO FONDOS SALIDA LATERAL
NO. DE CORRIENTE 2 4 5 6
FRACCION VAPOR 0.0378 1.0000 0.0000 1.0000
TEMPERATURA, R 673.5700 629.7618 762.2425 677.1346
PRESION , PSIA 250.0000 250.0000 250.6000 250.3000
ENTALPIAM BTU 985.6332 303.7270 589.7104 574.0361
ETANO 3.0000 2.0729 0.0000 0.9271
PROPANO 20.0000 | 12.0127 0.0149 7.9725
N-BUTANO 37.0000 ! 8.7883 3.7525 24.4592
N-PENTANO 35.0000 0.1000 31.2964 3.6036
N-HEXANO 5.0000 0.0000 4.9817 0.0183
TOTAL 100.0000 22.9739 40.0455 36.9806
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Tabla 5.4. Perfil de Temperaturas

Etapa

Temp (°F)

1

169.101

188.849

200.537

208.866

216.699

223.219

228.864

233.736

238.051

ololo|~|ojus]w|n

249.285

11

257.974

12

265674

13

273.073

14

280.351

15

287.503

16

294.642

17

302.24

Tabla 5.4. Fraccién mol de cada componente en el liquido de cada etapa.

Etapa Cc2 C3 N-C4 N-C5 N-C6
1 0.02936 0.35914 0.59652 0.01497 0.00001
2 0.01275 0.23820 0.71410 0.03490 0.00004
3 0.00842 0.16862 0.75396 0.06883 0.00018
4 0.00723 0.13168 0.73796 0.12251 0.00063
5 0.00683 | 0.11195 0.67950 0.19969 0.00202
6 0.00659 j 0.10327 0.61220 0.27289 0.00495
7 0.00660 | 0.09867 | 0.55022 0.33389 0.01061
8 0.00654 [ 0.09570 | 0.49907 0.37780 0.02089
9 0.00649 ; 0.09350 0.45882 0.40268 0.03851
10 0.00206 i 0.05364 0.45819 0.44671 0.03940
11 0.00064 f 0.02951 1 043055 0.49858 0.04073
12 0.00019 ! 0.01568 | 038379 0.55768 0.04266
13 0.00005 i 0.00806 | 032515 0.62103 0.04570
14 0.00002 | 0.00401 U 0.26155 0.68329 0.05113
15 0.00000 : 0.00192 0.19909 0.73722 0.06176
16 0.00000 % 0.00088 0.14227 0.77375 0.08310
17 0.00000 | 0.00037 0.09365 0.78133 0.12465
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VI. ANALISIS DE RESULTADOS

VI.1. Problema de Cavett

Los resultados de este problema se muestran en la seccién anterior. Con el fin
de comparar estos resultados, se realizd la simulacion de este mismo problema
utilizando ASPEN PLUS®. Las graficas 5.2 y 5.3 muestran cuan parecidos son
los valores obtenidos para los flujos molares tanto de los componentes ligeros
como de los pesados, en las corrientes de productos (10y 11).

La razén de comparar los flujos molares de las corrientes de productos, es que
tanto la temperatura como la presiéon de operacion de los equipos ha sido fijada
para que en cada etapa coexistan las fases liquido y vapor en equilibrio.
Adicionalmente, los flujos molares pueden variar dependiendo del modelo
empleado para predecir propiedades y del método de convergencia, atin cuando
para dos casos se fijen los mismos valores iniciales y la misma tolerancia (1e-4).

Grafica 6.1. Distribucion de componentes ligeros en la corriente 10

Comparacion de flujos molares - Corriente 10 (Ligeros)
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Como puede observarse, la corriente 10 consiste esencialmente de
componentes ligeros, lo cual es entendible, dada la distribucion de presiones y
temperaturas de los 4 tanques flash, y el hecho de que la corriente 10 sea vapor
saturado.
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Para la corriente 11, como es de esperarse, ambos simuladores predicen una
concentracion mayor de componentes pesados, como el n-heptano, que se
encuentra presente en gran cantidad en la corriente de alimentacion.

Grafica 6.2. Distribucion de componentes ligeros en la corriente 10

; Comparacién de flujos molares - Corriente 11 (Pesados)
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Respecto a la forma de calculo, podemos mencionar que ambos simuladores
determinaron el mismo conjunto de corrientes de corte para este problema, las
corrientes 2 y 6. Fueron necesarias 7 iteraciones para el Simulador General de
Procesos y 11 para ASPEN PLUS. En ambos simuladores, se empled el mismo
método para predecir propiedades termodinamicas. Se empledé también la
misma tolerancia y método de convergencia.

La razon de efectuar la comparacion en base a flujos molares obedece a que las
temperaturas y presiones habian sido previamente especificadas para este
problema. Las corrientes que se tomaron en cuenta para esta comparacién son
las que corresponden a los productos porque independientemente de la furma
de calculo, estas corrientes deben presentar un perfil de concentraciones tales
que los componentes mas ligeros se concentren en la corriente 10 y los
componentes mas pesados en la corriente 11.

Como se mencion6 anteriormente, este problema es muy sensible al método de
convergencia. Al probar que el Simulador General de Procesos - Facultad de
Quimica puede resolver problemas de este tipo y nivel de dificultad, podemos
considerar que los métodos de convergencia de este simulador son tan buenos
como los de ASPEN PLUS.
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VI.2. Columna de destilacion

Para este ejemplo, resulta pertinente comparar tres aspectos fundamentales: el
primero es la composicion y condiciones de las corrientes de salida,
(temperatura y presion) ya que estas se encuentran estrechamente ligadas por
las condiciones de equilibrio y de balances de materia y energia para la
columna. Los valores reportados por el Simulador General de Procesos -
Facultad de Quimica se encuentran en la tabla 6.1, mientras que los valores

obtenidos con ASPEN PLUS se encuentran en la tabla 6.2.

Tabla 6.1. Simulacion de Columna Multietapa con SGP-FQ

CORRIENTE ALIMENTACION DESTILADO FONDOS SALIDA LATERAL
NO. DE CORRIENTE 2 4 5 6
FRACCION VAPOR 0.0379 1.0000 0.0000 1.0000
TEMPERATURA, R 673.5700 629.7618 762.2425 677.1346
PRESION |, PSIA 250.0000 250.0000 250.6000 250.3000
ENTALPIAM BTU 995.6332 303.7270 589.7104 574.0361
ETANO 3.0000 2.0729 0.0000 0.8271
PROPANO 20.0000 12.0127 0.0149 7.9725
N-BUTANO 37.0000 8.7883 3.7525 24.4592
N-PENTANO 35.0000 0.1000 31.2964 3.6036
N-HEXANO 5.0000 0.0000 4.9817 0.0183
TOTAL 100.0000 22.9739 40.0455 36.9806

Tabla 6.2. Simulacién de Columna Multietapa con ASPEN PLUS

CORRIENTE . ALIMENTACION | DESTILADO FONDOS SALIDA LATERAL
Display 2 4 5 6
Temperature R 6739 631.6 768.4 678.2
Pressure PSI 250.0000 250.0000 250.0000 250.0000
Vapor Frac 0.0960 1.0000 0.0000 1.0000
Mole Flow LBMOL/HR 100.0000 23.0000 40.0000 37.0000
Mass Flow LB/HR 6078.8510 1115.1210 2905.9420 2057.7890
Volume Flow CUFT/HR 400.1100 480.0190 102.5270 812.2600
Enthalpy MMBTU/HR -5.9630 -1.0790 -2.5640 -1.8570

ETHANE 3.0000 2.1230 0.0000 0.8770
PROPANE 20.0000 11.7520 0.0020 8.2460
. N-C4 37.0000 8.9330 3.5530 24.5130
N-C5 35.0000 0.1910 31.4680 3.3410
N-C6 5.0000 0.0000 4.9770 0.0230
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Lo primero que podemos apreciar de estos resultados es que: hay:much'a‘,‘
similitud entre los valores reportados por ambos simuladores en cuanto ala-
composicion y flujo de las corrientes de salida de la columna (destllado fondos: yt,
salida lateral). Ambos simuladores determinan la fraccion vapor de la corriente -
de alimentacion, y los valores obtenidos para esta son muy. similares, denotando
gue se esta alimentando una mezcla predommantemente lquIda como es el
caso en muchas columnas de destilacion. :

Una diferencia importante, es que las entalplas mostradas tienen valores
substancialmente diferentes pero ello obedece a que estos valores dependen del
estado de referencia. Ciertamente, los valores. de Ias_ entalplas absolutas no
influyen mucho porque para el célculo de potencna y' carga termlca s6lo se
consideran diferencias de entalpia y estas dlferenC|as no.f kepende del estado :
de referencia. s T o

presentan aproximadamente la mlsma pendlente y el mlsmo valor para la
temperatura de destllado : o

Grafica 6.3, »Cofrr‘npéracién del Perfil de Temperaturas
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En ambos casos, el perfil de temperaturas presenta un cambio de pendiente a
partir de la séptima etapa, pues en esta se halla la corriente de alimentacion.
ASPEN PLUS reporta valores de temperatura ligeramente mayores, pero exhibe
el mismo comportamiento a lo largo de la columna, con lo que podemos
considerar que el Simulador General de Procesos - Facultad de Quimica tiene la
misma capacidad de prediccion del comportamiento térmico del sistema.

Un aspecto mas que resulta interesante comparar es la distribucidon de los
componentes a lo largo de la columna, en la grafica 6.4 se muestra una grafica
de las fracciones mol de cada componente en cada etapa de la columna. Lo
primero que podemos apreciar es que el Simulador General de Procesos -
Facultad de Quimica presenta el mismo comportamiento que ASPEN PLUS
respecto a la distribucion de los componentes en las primeras secciones de la
columna, mientras que difieren un poco en la zona cercana a la etapa de
alimentacién, ya que esta modifica substancialmente el perfil de composiciones
como en su caso ocurrié con el perfil de temperaturas.

Grafica 6.4 Fracciones mol de los componentes por etapa.

Fracciones mol de los componentes por etapa

0.9 e e e e e

c2

c3

N-C4

N-C5

N-C8
-——Aspen-C2
——ASPEN-C3
——ASPEN-C4
——ASPEN-C5
——ASPEN-C6

XX »B

Fraccién mol

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 1 12 13 14 15 16 17
Nimero de etapa

Estos resultados se presentan en forma numérica en las tablas 6.3 y 6.4.
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Tabla 6.3. Perfil de composiciones calculado con el Simulador General de

Procesos - Facultad de Quimica

Etapa Cc2 c3 N-C4 N-C5 N-C6
1 0.02936 0.35914 0.59652 0.01497 0.00001
2 0.01275 0.23820 0.71410 0.03490 0.00004
3 0.00842 0.16862 0.75396 0.06883 0.00018
4 0.00723 0.13168 0.73796 0.12251 0.00063
5 0.00683 0.11195 0.67950 0.19969 0.00202
6 0.00669 0.10327 0.61220 0.27289 0.00495
7 0.00660 0.09867 0.55022 0.33389 0.01061
8 0.00654 0.09570 0.49907 0.37780 0.02089
9 0.00649 0.09350 0.45882 0.40268 0.03851
10 0.00206 0.05364 0.45819 0.44671 0.03940
11 0.00064 0.02951 0.43055 0.49858 0.04073
12 0.00019 ! 0.01568 0.38379 0.55768 0.04266
13 0.00006 0.00806 0.32515 0.62103 0.04570
14 0.00002 0.00401 0.26155 0.68329 0.05113
15 0.00000 0.00192 0.19909 0.73722 0.06176
16 0.00000 0.00088 0.14227 0.77375 0.08310
17 0.00000 0.00037 0.09365 0.78133 0.12465

Tabla 6.4. Perfil

de composiciones calculado con ASPEN PLUS.

Stage ETHANE PROPANE N-C4 N-C5 N-C6
1 0.02644 0.37243 0.58454 0.01657 0.00003
2 0.00874 0.24068 0.71134 0.03812 0.00013
3 0.00590 0.16286 0.75680 0.07388 0.00046
4 0.00489 | 0.12185 0.74278 0.12897 0.00151
5 0.00448 ! 0.10026 0.68428 0.20647 0.00451
6 0.00426 | 0.09077 0.61542 0.27918 0.01037
7 0.00410 . 0.08562 0.55078 0.33859 0.02091
8 0.00396 . 0.08213 0.49617 0.37913 0.03860
9 0.00079 0.04257 0.50884 0.40883 0.03897
10 0.00015 | 0.02094 0.49348 0.44562 0.03981
11 0.00003 0.00990 0.45787 0.49107 0.04113
12 0.00000 0.00451 0.40704 0.54532 0.04312
13 0.00000 : 0.00197 0.34573 0.60600 0.04629
14 0.00000 ' 0.00083 0.27918 0.66809 0.05191
15 0.00000 ; 0.00033 0.21295 0.72405 0.06267
16 0.00000 . 0.00013 0.15192 0.76423 0.08372
17 0.00000 ! 0.00004 0.09837 0.77670 0.12389
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Vil. CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

Las conclusiones obtenidas durante ia realizacién de este trabajo son las
siguientes:

1. Los resultados que se obtienen con este simulador presentan una minima
diferencia a los obtenidos con el simulador comercial ASPEN PLUS,
comprobando con esto su capacidad de reproducnr los fenomenos que
ocurren en los procesos simulados. -

2. Los ejemplos planteados como aplicacion del Simulador General de;
Procesos - Facultad de Quimica involucran recwculamones en'las” ue el
simulador es capaz de descomponer la estructura del proc y
con esto, una secuencia de calculo, la cual es un potencna
simuladores con estructura modular.

3. La informacién requerida para llevar a cabo las* s1muIaCIones .se i
encuentra en los bancos de datos de los cuales pueden se actuallzados'
y con ello evitar el problema que se genera cuando los’ compbnéntes no’
se encuentran en dicho banco. ”

4. Como se puede ver, la implantacion de una mterfase graflca fac:llta la
especificacidon del problema que se va a simular ya que dlcha nterfase va
solicitando paso a paso los datos que se requieren para la 5|mulaCIon y
en consecuencia, hace al Simulador General de Procesos Facultad de
Quimica un programa de facil manejo y versatll .

6. Otra conclusion es qu e
‘ cualquier computadora esde una 486 hasta una pentlum 4 sm que ello.
represente una restnc , on' por el ttpo de computadora o de sustema '
operatlvo : Y S i e
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unitarias, modelos de reactores asi. com
economica de los procesos.
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IX. APENDICES

IX.1. Manual de Usuario del SGP-FQ

SGP-FQ: Simulador General de Procesos - Facultad de Quimica ver 1.27c.
Laboratorio de Simulacion y Optimizacion de Procesos.
Facultad de Quimica, Universidad Nacional Auténoma de México.

- Requisitos Minimos:

Procesador 486 o superior.

8 MB o mas de memoria RAM

30 MB de espacio libre en disco duro.
Windows 95, 98, NT, 2000, o XP.

Resolucion 800x600 o superior recomendada.

- Instalacion:

Para instalar el Simulador General de Procesos - Facultad de Quimica en su
computadora, introduzca el CD de instalacion, si el programa de instalacién no
inicia automaticamente, ejecute el programa SETUP.EXE, localizado en el
directorio raiz de Ila unidad de CD-ROM, como se muestra en la figura 9.1.

Escriba el nombte de un programa, caipeta, documento o
recurso de Intemet y Windows lo abrir.

Abrir rﬁ: \setup.exe 3

Cancelar Examinar... |

Figura 9.1. Procedimiento para ejecutar el programa de instalacion

El programa de instalacion guiard paso a paso sobre déonde desea que se
instalen los archivos del Simulador General de Procesos - Facultad de Quimica.
Como parte del proceso de instalacidn, se creara un grupo dentro del menu
inicio desde el que podra ejecutar el programa principal.
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- Ayuda y asistentes disponibles.

Para activar la ayuda del Simulador General de Procesos - Facultad de Quimica,
presione la tecla F1 durante la ejecucién del programa.

Como ayuda adicional en tiempo real, se cuenta con el botén “siguiente paso”,
localizado en la parte inferior izquierda de la pantalla. Este boton tiene la funcién
primordial de orientar al usuario sobre qué es lo siguiente que debe hacer para
llevar a cabo la simulacién, mediante un mensaje que aparece en la parte
inferior izquierda de la pantalla, como se muestra en la figura.

5 ———t

1. |[B| Behervidor (Fondos)
i - |@&| Disefio de columna
Controlador Gral.
| Mezclador Sencillo
| Medidor de entropia
§ g Ext. Liquido-Liquido

FE
Siguiente Paso >> [k [_ &—
ADEF?
Haga click sobre el rea de E‘l}n

disefio para incluir éste
equipo al proceso MM)XZ
s |

- Construccion de Diagramas de Proceso.

Para construir el Diagrama de Proceso el usuario debe seleccionar los modelos
de las operaciones involucradas en el proceso. Estos estan disponibles en una
lista que aparece en la parte izquierda de la pantalla. Al hacer esto, se
modificara el puntero del mouse, indicando que el programa esta listo para
colocar el modelo seleccionado en el area de dibujo donde el usuario haga click
con el botdn principal.

Si el diagrama de proceso excede las dimensiones del area de dibujo, el usuario
puede desplazarse a otra seccion por medio de las barras de desplazamiento
horizontal y vertical que aparecen al margen del area de dibujo.

Una vez que se han incluido los equipos que apareceran en el diagrama de
proceso, el usuario debera definir las conexiones entre ellos, es decir, las
corrientes de proceso. Esto se hace a través de un menu desplegable que
aparece al hacer click con el botébn secundario del mouse sobre alguno de los
modelos incluidos en el area de dibujo. El usuario tiene entonces, la opcién de
conectar una entrada o una corriente de salida al equipo seleccionado, como se
muestra en la figura.
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Cuando se activa una de las opciones de conexién, apareceran en torno al
equipo seleccionado, flechas que indican las entradas o salidas disponibles.
Posicionando el puntero del mouse sobre cada una de estas flechas, aparecera
un mensaje con el nombre de la entrada o salida, y si esta es opcional. Para
completar el diagrama de proceso, todas las corrientes de todos los equipos,
salvo aquellas indicadas como “opcionales” deberan estar conectadas, a fin de
evitar errores durante la ejecucion del médulo de calculo.

Para conectar a otro equipo, desplace el puntero del mouse sobre el equipo al
cual desea conectar. Al hacer esto, apareceran alrededor, las flechas de
entradas o salidas disponibles para conectar. Finalmente, haciendo click en
alguna de ellas, se establece la conexidn entre equipos, representada en la por
lineas rectas y un numero que identifica a la corriente, como se aprecia en la
figura.

w Simulador General de Procesos - Facultad de: Quimica. :
Archiva Edicién Ver Equipa Proyecta ?
= = & & G 3y &
Abxir Guardar |mptimir Copiar Pegar Deshacer Datos Simular
I
N

La opcion de conectar corrientes de entrada o de salida a un equipo esta
restringida al niumero de corrientes no ocupadas en el equipo en cuestién. El
programa esta disefiado para no permitir que un equipo se conecte a si mismo,
salvo que exista un equipo intermedio, como se ilustra en la figura.

Para crear una corriente de alimentacion al proceso, se selecciona la entrada del
equipo al que se desea alimentar la corriente, y después se hace click sobre el
area de dibujo donde se desea que aparezca la alimentacion, como se muestra
en la figura.
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De la misma forma se crean las corrientes de producto del proceso, se
selecciona un equipo del que salga la corriente y esta se conecta al area de
dibujo.

- Definir componentes

Para realizar la simulacién del proceso, es necesario especificar todos los
componentes presentes en todas las corrientes. El Simulador General de
Procesos - Facultad de Quimica cuenta con un banco de datos de 98
componentes que corresponden a los hidrocarburos, solventes y substancias de
interés en la Industria Quimica y Petroquimica. Adicionalmente, el usuario puede
definir las propiedades del o los componentes que no estén presentes en esta
base de datos.

| v Simuladdr Geneibl DalET 5SS EARTHEN LAttt TR has S () x|
Atcbers Pdaino Mot Langpa P >
D = 100% «| "oedtv=ull
Nuevo Abrir Guada Implm Copiar
— R I ST
t - . . ] -
5 [ Propecto  Componentes | Defink C: an| Especih de los equipos |
ot 1 COMPONENTES EXISTENTES | COMPONENTES
i dng}o Nombee Foomain SEL(S(;SION?[[}))OS
ViSOl 33 = 1mo
| |Destiacion Sencita -Hidiégeno - [H2 -
fi{ {Meaclador con Flash v Metano CHa - Metano
| jflash Generat S v Etano Eg:g 2 Ctano
i} |Reactor —— . Propano Saio 3: 1-Pentano
s ]~ [Véalvula 7 1-Butano A
* |7 Cambiadot de calor . ;
l’ ibumbao Compresor Eae
dl orbedor
B Unidad Multietapa 35?35}412
1 Cal. a Fuego Diecto e
p| Condensador (Domos) e
CSH20
C10H22
i I e ,
i Medsdcu de enllopla - nuevo compuesto
é’sn Liquido-Liquido qxn 2
Siguiente Paso >> I
El diagiama esta compieto, Apuda | Cancelar | << Anterios I Siguiente >> l 1 erminiar ‘
ingrese ahova los pardmelros
de cada eguipo

Mstan||| @& =124 D *]J #) Tesis.doc - Micx... | &Jmpmsmp...[ [ Microsoit Excel -...| [ Simuladot Goner...| [ B & 1:29PM

- Definir corrientes de entrada
Se deben especificar la composicion, flujo y dos condiciones de las corrientes de

alimentacién. Esto se hace en el cuadro de dialogo que sigue al de la definicion
de componentes y que se muestra en la figura.
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Auckive Edicion Ver Eaupo  Poyects 2

D > = & ot 2 l ¥ | =5y = = [100% =] ioh 41 o2
Nuevo C Tenpoimie Coprar Peqar Deshacer Datos Simuda  Resulado 100% =
IR TS T T T
10 ]
| t specificaciones de Praceso N P vt
t Provecto| C Defirw icién | Especticaciones de los equipos |
K Especificar datos para la comente: | Comente 1 {Entrada de proceso} =1
0 Bi M-deFu.o.:b S Components: Flujo Components: Fhaio
i [Divisor s
Destiacion Sencila M etano 150
F| [Mezctador ron Flash Etano 142
Fl [Flash General S I-Pentanc 22
1 [Reactor i
Valvula
i || Combiador de calor
Blunidad Mulietapa
#|Cal a Fuego Directo
1 Condensador [Domos)
k[Rehervidor [Fondos)
[ Disefio de columna _
¢| Contiolador Gral. I Fraccon Vapor. | [ Figo totak ' 3]4"?.."}'( h :_]
% Hezclager Sencilic -
f{Medidor de entiopia Presion 47]psia  ~] Temperaiua: | 180[F >
¢ [Ext. Liquido Liquido [Free] Ip,,, l =
Bar | [l
Siguiente Paso >> I S0 x ‘ 1.1
) da ! m << Anterior | Siguienta > Teminar
E1diagrama est4 completo, Ao 2 ' et |
ingrese ahoia los pardmelios
de cada equipo
| I »IJ
st ||| & 553 24 @) »|} H)Tesisdoc - ...| Fdesc Pant .. | E]Microsoh E... | [T Simulador ... | [ RB R 13,

- Parametros de los equipos

Una vez que se han especificado las corrientes de alimentacion del proceso, el
usuario debera suministrar los parametros necesarios para efectuar los calculos
de los modelos de operaciones unitarias. Cada equipo representado en el
diagrama de proceso cuenta con una pantalla de propiedades que es especifica
para el modelo de operacién unitaria que representa, y se deben especificar

como se describe a continuacion.

MODELO ESPECIFIACIONES

Ndmero de etapas de equilibrio
Incremento de temperatura (delta T)

temperatura de burbuja.

contrario el equipo se calcula adiabaticamente (Q=0)

Opcién de calcular la temperatura de salida del absorbente
ABSORCION | por balance de energia o que esta corresponda a su

Opcidn de especificar la cantidad de calor absorbido, de lo
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FLASH

Pueden especificarse las siguientes variables (cada pareja
corresponde a un modo de operacion en el que se calculan
las variables restantes)
Temperatua y presion de salida
Temperaura y fraccion vapor
Temperatura para separacion adiabatica
Temperatura para recuperacién de un componente
Presion y fraccion vapor
Presion para separacion adiabatica

7. Presidén para recuperacién de un componente
Cuando se especifican las opciones 3 0 7, se debe especificar
qué componente se desea recuperar y su fraccion.

OO h LN~

.CAMBIADOR
DE CALOR

Opcidén de una corriente (calentador / enfriador):
Especificar Temperatura de salida y caida de presion.
Opcion de dos corrientes (proceso-proceso)
Temperatura de salida de alguna corriente

Minimo acercamiento de temperatura permitido.

DISENO DE
COLUMNA

Especificar método para localizar Ia etapa de alimentacién.
Seleccionar componente clave ligero (LK)

Seleccionar componente clave pesado (HK)

Tipo de condensador (parcial o total)

Relacion R/ Rminimo

EVALUACION
DE COLUMNA

Para este caso se especifican las mismas; condlmones que
para disefio, pero ademas se debe mdlcar e
etapas de la columna. R

COLUMNA
MULTIETAPA

Especificar numero de etapas, inc!uyendoﬁ c’Q'n'_de sador: y|"
reboiler silos hay. L S
Numero de etapa(s) de alimentaciéon(es)
Presion de la columna: 250 psia
Relacion de Reflujo (R o R/Rmin)

Caida de presion por etapa.

Tipo de condensador (parcial/total)
Modo de operacion del condensador
Especificacion del condensador

Caida de presion del condensador

Tipo de condensador (parcial/total)
Modo de operacién del condensador
Especificacion del condensador
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Caida de presion del condensador

Localizacion de salidas laterales

Flujo de las salidas laterales

Especificacion de salidas [aterales (si son vapor o |IqudO)

Se especifica la relacion liquido / vapor de retorno en 'fIUJo o e

REHERVIDOR en fraccion de la corriente de entrada : ok
CONDENSADOR Se especifica la relacion vapor / liquido de retorno en. ﬂUJO 0.
en fraccién de la corriente de entrada T
ENT S
2§bEG£DOR Especificar la cantidad de calor absorbido o bien Ia
DIRECTO Temperatura a la que se lleva la corriente de proceso..
BOMBA Especificar nimero de etapas de compresioén, presion de
COMPRESOR | salida y motivo de la potencia (electricidad / vapor / gas)
VALVULA Solo requiere especificarse la presion de salida.
Se precisa una sola reaccién por equipo.
REACTOR Los coeficientes ' eshqueometnco; son positivos (+) para
productos y negativos (-) para reactivos .
Se especifica el avance de reaccion.
DIVISOR Se gspecuflca Ig fraccion de alimentacion que se va por cada
corriente de salida
MEZCLADOR | Este equipo no requiere especificarse.
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IX.2. Bancd de datos debompohentés puros del Si'm'ulaﬁdor General de Procesos - Facultad de Quimica.

ID Nombre Formula |[Omega| P.solubilidad | Vmolar Tc(K) Pc(Atm) { Vc P.molec Dens
1|HIDROGENO H2 0 3.25 0.955 33.27 12.79 65 2.016 0.07
2{METANO CH4 0 5.66 5 190.7 458| 995 16.042 0.2
3|ETANO C2HB 0.1064 6.03 7.88 305.43 482| 148 30.068 0.376
4[PROPANO C3H8 0.1538 6.4 10.35 369.97 4201 200 44.094 0.5076
5{I-BUTANO C4H10 0.1825 673 13.37 408.14 36{ 263 58.12 0.5633
G|N-BUTANO C4aH10 01953 673 13 42517 3747 255 58.12 0.5847
7/I-PENTANO C5H12 02104 7.021 1536 461 329} 308 72.146 0.6246
8|N-PENTANO C5H12 0.2387 7.021 15.27 469.78 3331 311 72.146 0.63089
9|NEO-PENTANO C5H12 0.195 7.021 15.89 43376 3157 303 72.146 0.5967

10|{N-HEXANO C6H14 02927 7.266 17.64 507.9 29921 368 86.172 0.66384
11)N-HEPTANO C7H16 0.3403 743 20.05 540.16 27.01) 426 100.198 0.68801
12{N-OCTANO C8H18 0.3992 7.551 22.49 569.4 2464] 486 114.224 0.70654
13{N-NONANO C9H20 0.4439 7.649 24,94 595 225/ 543 128.25 0.72146
14|N-DECANO C10H22 0.4869 7.721 2742 619 20.8{ 602 142.276 0.7339
15|N-UNDECANO C11H24 0.521 7.79 29.9 640 19.2] 660 156.302 0.744
16|N-DODECANO C12H26 0.561 7.84 32.39 659 17.9f 718 170.328 0.7525
17|N-TRIDECANO C13H28 0.6002 7.89 34.88 677 17) 780 184.354 0.76
18{N-TETRADECANO C14H30 06399 792 37.39 695 16y 830 198.38 0.7663
19|N-PENTADECANO C15H32 06743 7.96 39.89 710 15] 890 212.406 0.772
20iN-HEXADECANO C16H34 0.7078 7.99 42.41 725 14) 950 226.432 0.7734
21|N-HEPTADECANO C17H36 0.7327 8.03 44.92 735 13| 1000 240.458 0.778
22(ETILENO C2H4 0.0949 6.02 6.88 283.06 50.5f 124 28.052 0.349
23|PROPILENO C3H6 0.1451 6.43 9.69 365.1 454| 181 42,078 0.5226
2411-BUTENO C4H8 0.2085 6.76 12.17 419.6 39.7] 240 56.104 0.6014
25]CIS-2-BUTENO C4H8 0.2575 6.76 11.71 428 411 236 56.104 0.6271
26{TRANS-2BUTENO C4H8 0.223 6.76 12 428 411 240 56.104 0.61
27|I-BUTENO C4H8 0.1975 6.76 1217 417.89 39.45) 235 56.104 0.6005
28|1-3-BUTADIENO C4H6 0.2028 6.94 11.27 425 427 221 54.088 0.6274
29/1-PENTENO C5H10 0.2198 7.055 14.55 474 39.9] 295 70.13 0.64565
30/CIS-2-PENTENO C5H10 0.206 7.055 14.26 481.16 353 295 70.13 0.6607
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31{TRANS-2-PENTENO C5H10 0.209 7.055 14.41 479.16 35.1[ 295 70.13 0.6534
32{2-C1-1-BUTENO C5H10 0.2 7.055 14.31 472.16 35, 301 70.13 0.6558
33{3-C1-1-BUTENO C5H10 0.149 7.0565 1477 461.16 345| 291 70.13 0.6326
34|2-C1-2-BUTENOC C5H10 0212 7.055 14.14 477.16 359] 286 7013 0.6776
35{1-HEXENO CeH12 0.2463 74 16.9 503.99 3211 350 84.156 067779
36|CICLOPENTANO C5H10 0.2051 8.107 12.72 511.76 4455 260 70.13 0.75018
37|C1-CICLO-C5 C6H12 0.2346 7.849 15.33 532.77 37.36f 319 84.156 0.7534
38|CICLOEXANO C6H12 0.2032 8.196 14.87 553.46 382 308 84.156 0.78314
39|C1-CICLO-C6 C7H14 0.2421 7.826 17.67 572.16 3432} 344 98.182 0.77371
40|BENCENO C6H6 0213 9.158 12.26 562.61 486 260 78.108 0.88417
41|TOLUENO C7H8 0.2591 8.915 14.83 594 401 316 92.134 0.87146
42|0-XILENO C8H10 0.2904 8.987 17.03 632.2 36] 369 106.16 0.8844
43|M-XILENO C8H10 0.3045 8.818 17.28 619.2 351 376 106.16 0.86836
441P-XILENO C8H10 0.2969 8.769 17.34 618.2 34| 378 106.16 0.86532
45|ETILBENCENO C8H10 0.2936 8.787 17.23 619.7 371 374 106.16 0.87141
46|NITROGENO N2 0.0206 33 2.534 126.2 335 901 28.016 0.808
4710XIGENO 02 0.0299 4 2.871 154.8 50.1] 744 32 1.14
48|CO Co -0.0067 3.13 2.584 133 345 931 28.01 0.804
491C0O2 coz 0.1768 6 6.365 304.2 729 94 44.01 1.101
50{H2S H2S 0.0868 6.03 5.081 373.6 88.9 95 34.08 0.79
51502 S02 0.2402 6 6.516 430.7 7.7 122 64.06 1.434
52{2-METIL-C5 C5H12 0.2771 7.018| 17.727 498.06 29.94| 367 86.2 0.6579
93|3-METIL-CS C5H12 0.2746 7132  17.473 504.33 30.83] 367 86.2 0.669
54{2,2-DI-C1-C4 CeH14 0.2314 6.712| 16.297 489.39 3065 359 86.2 0.654
55]2,3-DI-C1-C4 CeH14 0.2466 6.967] 17.519 500.28 3099 358 86.2 0.6664
56}1-HEPTENO C7H14 0.3471 7.168] 19.223 535.5 28.05| 405 98.2 0.7015
57|PROPADIENO C3H4 0.1193 6.854 7721 392.78 4592| 146 40.1 0.657
58{1,2BUTADIENO C4H6 0.0087 785 10.936 458.06 4012 221 54.1 0.658
59|C2-CICLO-C5 C7H14 0.2709 7.739f  17.713 569.44 3353 375 98.2 0.771
60|C2-CICLO-C6 C8H16 0.3046 7.743] 19.916 602.61 30.88| 419 112.2 0.7922
61[ISOPRENO C5H8 0.213 7.277)  13.297 484.28 38| 266 68.1 0.6861
62{AGUA H20 0.348 234 2.552 647.33 218.37 56 18.02 1
63|AMONIO NH3 0.255 16.3 6.908 405.72 111.32| 80.1 17.03 0.6173
64|CARBONO C 0 1 0.001 1 0.07 1 12.01 1
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G65]ACETILENO C2H2 0.1803 4.55 4983 309.49 61.58| 113.3 26.036 0.615
66|PROPINO C3H4 0.258 7.52 8.074 394.83 51.03| 169.8 40.062 063
67{1-BUTINO C4H6 0.096 7.56 11.091 474 83 46.5] 237.2 54.088 0.65
68|2-METILPROPENO C4H10 0.1951 6.76 12.169 417.89 39.45| 237.6 56.104 0.6004
69)METANOL CH30H 0.1955 8.24 12.327 511.76 4455 2576 68.114 0.7505
70|N-PROPILBENCENO C9H12 0.3463 8.64 19.745 638.38 31.3| 4345 120.186 0.866
71|I-PROPILBENCENO C9H12 0.2862 8.53 19.714 631.05 31.31 438.2 120.186 0.866
72{1-C1-2-C2-BENCE C9H12 0.3005 8.88 19.392 652.61 3131 451 120.186 0.8852
73[1-C1-3-C2-BENCE COH12 0.3736 8.72 19.66 635.94 31.3( 428.9 120.186 0.869
74]1-C1-4-C2-BENCE CYH12 0.3874 8.67 19.73 635.94 31.3| 427 120.186 0.8657
75]1.2,3-MESITILENO C9H12 0.3081 9.08 19.178 667.56 31.31 460.2 120.186 0.8987
76(1.2.4-MESITILENO COHT2 03379 888 19517|  65472|  3198| 4373 120186 0.8302
7711.3,5-MESITILENO C9H12 0.3792 8.78 19.683 642.05 31.98] 423 120.186 0.8689
78/N-BUTILBENCENO C10H14 0.407 8.52 22.229 660.38 294 469 134.212 0.965
79|2-METILHEXANO C7H16 0.3336 7.21 20.077 525.38 27221 4219 100.198 0.683
80|3-METILHEXANO C7H16 0.3257 7.29 19.907 535.61 28.1] 408.8 100.198 0.6915
81{2-METILHEPTANO C8H18 0.3832 7.35 22.555 559.55 24771 4754 114.224 0.7021
82(2,2,4-TRIMETILO C8H18 0.3041 6.85 22.622 54428 27.63( 4256 114.224 0.6963
83[1-OCTENO C8H16 0.403 7.6 21.697 566.66 26.9| 4404 112.208 0.7194
84|CICLOPENTENO C5H8 0.1955 8.24 12.327 511.76 43.94| 261.6 68.114 0.7505
85|TNS-1,3-DIC1CIC6 C8H16 0.2401 7.81 19.987 598.16 29.6| 446.2 112.208 0.7892
86{Ci1S-1,4-DIC1CIC6 C8H16 0.2278 7.79 20.029 598.16 29.6] 4481 112.208 0.7873
87| TNS-1,4-DIC1CIC6 C8H16 0.2421 756 20531 592.61 291 450.9 112.208 0.767
88|1,1-DIC1CIC6E C8H16 0.2078 7.69 20.073 596.49 29.8] 446.9 112.208 0.7854
89|CiS-1,2-DIC1CIC6 C8H16 0.2681 7.93 19.723 604.28 30.5( 433.3 112.208 0.8006
90(CIS-1,3-DIC1CIC6 C8H16 0.254 7.68 20.218 595.38 28.3| 462.3 112.208 0.7803
91{N-OCTADECANO C18H38 0.759 7.44 47.517 749.83 11.98] 1172 254.48 0.7856
92|N-NONADECANO C19H40 0.7723 7.41 50.152 762.05 11.02| 1290. 268.51 0.7892
93|N-EICOSANO C20H42 0.8234 7.38 52.579 773.16 11.02{ 1290. 282.54 0.7924
9411, 1-DIMETILCIC5S C7H14 0.2599 71.56 17.868 549.83 34.98| 344.7 98.182 0.7593
95|CIS-1,2-DICICICS CTH14 0.266 780 17548]  564.83|  34.02| 3634 98.182 0.7774
96| TNS-1,2-DIC1CICS C7H1i4 0.2543 7.64 17.986 554.83 34.02| 3584 98.182 0.7562
97|CIS-1,3-DICCICS CTH14 0.257 757| 18.136]  554.83|  34.08| 3482 98.182 0.749
98{TNS-1,3-DIC1CIC5 C7H14 0.2422 762 18.041 554.83 34.02] 259.8 98.182 0.7535
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IX.3. Estructura del archivo de resultados del Simulador General de
Procesos - Facultad de Quimica.

Caratula de presentacion de resultados

SSSSSS GGGGGG PPPPPPPP FFFFFFFFFF QQOQOQ
SSSSSSSS GGGGGGGG PPPPPPPPP FFFFFFFFFF QOO0
sss SSS GG GG PP PP FF QQ o0
sss GG PP PP FF oQ Q
sss GG PPPPPPPPP o h FFFFFFFF QQ [ele}
sSss GG GGGGG PPPPPPPP kN FFFFFFFF oQ [ee]
ss GG GGGGG PP FF [e}] o0 Q0
sss SSS GG GG PP FF Q QOQQ
SSSSSSSS GGGGGGGG PP FF Q00000000
SSSSSs GGGGGG PP FF 000000 00

* SITIMUILADOR GENERAL DE PROCESOS™*FAC. QUIMTICA*™*
UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXTICO
*#*% FACULTAD DE QUIMICA***

** Laboratorio de Simulacion y Optimizacion de Procesos * LSyOP **

2 0 01
Descomposicion de la red de proceso.
* * STMULADOR GENERAL DE PROCESOS * % SGP/FQ * PAGINA H 1
UNAM FACULTAD DE QUIMICA USUARIO :SGPFQ
FECHA :OCTUBRE 2001
PROYECTO : PROBLEMA DE CAVETT(1963)

*+*k%x DESCOMPOSICION DE LA RED DE PROCESO *»**

*#* LISTA DE PRECURSORES **

11 ) 0 0 o 0 0
21 1 4 7 o o] o
31 2 ) o 0 0 0
41 3 0 o] o] o -0
51 2 ) 0 ) 0 0
61 5 9 0 ) o o0
7 6 o] [o] o] o] o
8! 6 o o] o] o] o]
91 8 0 ) 0 o o
10! 3 0 0 0 o ..o
111 8 0 ) 0 ) 0

VERTICES DE CORTE PRECURSORES. ..

21 2 6 .
6! 2 6

LISTA DE CORRIENTES DE CORTE:"
2 6

KE2

2 3 S 6 1 4
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Datos del diagrama de proceso. :

* *+ SIMULADOR GENERAIL DE PROCESOS * + SGP/FQ *+ * PAGINA 2
N UNAM FACULTAD DE QUIMICA USUARIO :SGPFQ
FECHA :OCTUBRE 2001
PROYECTO : PROBLEMA DE CAVETT (1963)

**¥* MATRIZ DE PROCESO %%

EQUIPO NOMBRE

NUMERO SUBRUTINA EXTERNO CORRIENTES ASOCIADAS
1 MMIX M-01 1 4 7 -2
2 ADBF F-01 2 -3 =5 o]
3 ADBF F-02 3 -100 -4 0
4 MMIX M-02 5 gL
5 ADBF F-03 6 -7 -8 o
6 ADBF F-04 8 -9 -11 o

* * SIMULADOR GENERAL DE PROCESOS * * SGP/FQ *. * ‘- PAGINA: : - : 3.
UNAM FACULTAD DE QUIMICA T USUARIO :SGPFQ
' FECHA - :OCTUBRE 2001
PROYECTO : PROBLEMA DE CAVETT (1963) :

*%%k MATRIZ DE CONEXION DE CORRIENTES  **#%%*
CORRT. EQUIPO
DEL

2

HOwU®NdowdWwWwNE
WOV AENWNEO
COB_BOKH UL HWNP

o

Otras variables del sistema.

= * SIMULADOR GENERAL DE PROCESOS * * SGP/FQ * * PAGINA 4
UNAM FACULTAD DE QUIMICA USUARIO :SGPFQ
FECHA :OCTUBRE 2001
PROYECTO : PROBLEMA DE CAVETT (1963)

Ml OTRAS VARIAELES DEL SISTEMA ***w»

No. DE COMPONENTES 16

Nos. DE LOS COMPONENTES USZDOS 46, 49, 50, 2, 3, 4, S, 6, 7, 8,
10, 11, 12, 13, 14, 15,

ORDEN DE CALCULO DE LOS EQUIPOS (KE2) 2, 3, 5, 6, 1, 4,

CORRIENTES USADAS EN CONVERGENCIA (KE4) 3, 6,

LISTA DE CORRIENTES DE CORTE PREFERENTES (KE3) 4, 6,

TOLERANCIA, ‘'ERROR' 0.0010

MAXIMO No. DE ITERACIONES EN RECIRCULACIONES 35

CORRIENTES A IMPRIMIR (PSTPMS) : 3, 6,
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Datos de entrada: especifica

n de corrientes de alime

* * SIMULADOR GENERAL DE PROCESOS o SGP/FQ * o PAGINA 5
UNAM FACULTAD DE QUIMICA USUARIO :SGPFQ
FECHA :OCTUBRE 2001
PROYECTO PROBLEMA DE CAVETT (1963)
w%#+ DATOS DE ENTRADA **w**
NO. DE CORRIENTE 1 2 3
CONEXION DE EQUIPOS DEL 0 AL 1 DEL 1 AL 2 DEL 2 AL 3
FRACCION VAPOR 0.86564 0.00000 0.00000
TEMPERATURA, R 580.00000 0.00000 0.00000
PRESION , PSIA 49.00000 0.00000 0.00000
ENTALPIA,M BTU 6467.70752 0.00000 0.00000
COMPOSICION, LB-MOL/HORA
NITROGENO 25.58000 0.00000 0.00000
co2 112.85000 0.00000 0.00000
H2S S.98000 0.00000 0.00000
METANO 187.21001 0.00000 0.00000
ETANO 79.85000 0.00000 0.00000
PROPANO 52.07000 0.00000 0.00000
I-BUTANO 10.42000 0.00000 0.00000
N-BUTANO 26.55000 0.00000 0.00000
I-PENTANO 10.98000 0.00000 0.000060
N-PENTANO 15.69000 0.00000 0.00000
N-HEXANO 20.52000 0.00000 0.00000
N-HEPTANO 26.07000 0.00000 0.00000
N-OCTANO 16.18000 0.00000 0.00000
N-NONANO 13.03000 0.00000 0.00000
N~DECANO 5.86000 0.00000 0.00000
N-UNDECANO 7.79000 0.00000 0.00000
TOTAL 620.63000 0.00000 0.00000
NO. DE CORRIENTE 4 5 [
CONEXION DE EQUIPOS DEL 3 AL 1 DEL 2 AL 4 DEL 4 AL. 5
FRACCION VAPOR 0.00000 0.00000 0.00000
TEMPERATURA, R 0.00000 0.00000 0.00000
PRESION , PSIA 0.00000 0.00000 0.00000
ENTALPIA,M BTU 0.00000 0.00000 0.00000
COMPOSICION, LB-MOL/HORA
NITROGENO 0.00000 0.00000 0.00000
co2 0.00000 0.00000 0.00000
H2sS 0.00000 0.00000 0.00000
METANO 0.00000 0.00000 0.00000
ETANO 0.00000 0.00000 0.00000
PROPANO 0.00000 0.00000 0.00000
I-BUTANO 0.00000 0.00000 0.00000
N-BUTANO 0.00000 0.00000 0.00000
I-PENTANO 0.00000 0.00000 0.00000
N-PENTANO 0.00000 0.00000 0.00000
N-HEXANO 0.00000 0.00000 0.00000
N-HEPTANO 0.00000 0.00000 0.00000
N-OCTANO 0.00000 0.00000 0.00000
N-NONANO 0.00000 0.00000C 0.00000
N~DECANO 0.00000 0.00000 0.00000
N~UNDECANC 0.00000 0.00000 0.00000
TOTAL 0.00000 0.00000 0.00000
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NO. DE CORRIENTE

7

8

-]

CONEXION DE EQUIPOS DEL 5 AL 1 DEL 5 AT. 6 DEL 6 AL 4
FRACCION VAPOR 0.00000 0.00000 0.00000
TEMPERATURA, R 0.00000 0.00000 0.00000
PRESION , PSIA 0.00000 0.00000 0.00000
ENTALPIA,M BTU 0.00000 0.00000 0.00000

COMPOSICION, LB-MOL/HORA
NITROGENO 0.00000 0.00000 0.00000
coz2 0.00000 0.00000 0.00000
H2S 0.00000 0.00000 0.00000
METANO 0.00000 0.00000 0.00000
ETANO 0.00000 0.00000 0.00000
PROPANO 0.00000 0.00000 0.00000
I-BUTANO 0.00000 0.00000 0.00000
N-BUTANO 0.00000 0.00000 0.00000
I-PENTANO 0.00000 0.00000 0.00000
N-PENTANO 0.00000 0.00000 0.00000
N-HEXANO 0.00000 0.00000 0.00000
N-HEPTANO 0.00000 0.00000 0.00000
N-OCTANO 0.00000 0.00000 0.00000
N-NONANO 0.00000 0.00000 0.00000
N-DECANO 0.00000 0.00000 0.00000
N-UNDECANO 0.00000 0.00000 0.00000
TOTAL 0.00000 0.00000 0.00000
NO. DE CORRIENTE 10 11

CONEXION DE EQUIPOS DEL
FRACCION VAPOR o]
TEMPERATURA, R
PRESION , PSIA
ENTALPIA,M BTU

o O o

NITROGENO
co2
H2sS
METANO
ETANO
PROPANO
I-BUTANO
N-BUTANO
I-PENTANO
N-PENTANO
N-HEXANO
N-~-HEPTANO
N-OCTANO
N-NONANO
N-DECANO
N~UNDECANO
TOTAL

OO0 00O00D0DO0O0O0OO0OO00O00O0OO0O0

3 AL O DEL

.00000 0.
.00000
.00000
.00000

.00000
.00000
.00000

(== el

.00000
.00000
.00000
.00000
.00000
.00000
.00000
.00000
.00000C
.00000
.00000
.00000
.00000
.00000
.00000
.00000
.00000

00000000000 OCO0O0COoOO0OOoO

6 AL 0 DEL
00000

COMPOSICION, LB~MOL/HORA

.00000
.00000
.00000
.00000
.00000
.00000
.00000
.00000
.00000
.00000
.00000
.00000
.00000
.00000
.00000
.00000
.00000
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Datos de los componentes empleados en la simulacion

* * SIMULADOR GENERAL DE PROCESOS * * SGP/FQ
UNAM FACULTAD DE QUIMICA
PROYECTO : PROBLEMA DE CAVETT(1963)

* ko TERMO/FQ * ok ke

NO. NOMBRE CI PESO PRESION

MOLECULAR CRITICA

(PSIA)

1.~ NITROGENO 46 0.280160E+02 0.492316E+03
2.- co2 49 0.440100E+02 0.107134E+04
3.- H2Zs 50 0.340800E+02 0.130647E+04
4 .- METANO 2 0.160420E+02 0.673077E+03
5.- ETANO 3 0.300680E+02 0.,708347E+03
6.—- PROPANO 4 0.440940E+02 0.617379E+03
7.~ I-BUTANO 5 0.581200E+02 0.529056E+03
8.~ N-BUTANO 6 0.581200E+4+02 0.550659E+03
9.~ I-PENTANO 7 0.721460E+02 0.483498E+03
10.~ N-PENTANO 8 0.721460E+02 0.4B9524E+03
11.- N-HEXANO 10 0.861720E+02 0.439704E+03
12.- N-HEPTANO 11 0.10019B8BE+03 0.39693%9E+03
13.- N-OCTANO 12 0.114224E+03 0.362109E+03
14.~ N-NONANO i3 0.128250E+03 0.330660E+403
15.- N-DECANO 14 0.142276E+03 0.305677E+03
16.- N-UNDECANO 15 0.156302E+03 0.282163E+03

*

0O 0000000000000 O0Oo

* PAGINA
USUARIO
FECHA

TEMPERATURA
CRITICA
(GRADOS R)
.227160E+03
.547560E+03
.672480E+03
.343260E+03
.549774E+03
.665946E+03
.734652E+03
.765306E+03
.829800E+03
.B45604E+03
.014220E+03
.9722BBE+03
.102492E+04
.107100E+04
.111420E+04
.115200E+04

Q0000000000000 0O

6

: SGPFQ
:OCTUBRE 2001

FACTOR
ACENTRICO

.206000E-01
.176800E+00
.868000E-01
.000000E+00
.106400E+00
.153800E+400
.182500E+00
.195300E+00
.210400E+00
.238700E+00
.282700E+00
.340300E+400
.395200E+00
.443900E+00
.4B6900E+00
.521000E+00

Lista de equipos

LR X 2

EQ.

and WwN M

#

* * SIMULADOR GENERAL DE PROCESOS * * SGP/FQ
UNAM FACULTAD DE QUIMICA
PROYECTO PROBLEMA DE CAVETT(1963)
**x%+ DARTOS DE ENTRADA *¥%#x*

RESUMEN DE
NOMBRE EXT.

-

EQUIPO - LISTA DE EQUIPO
NOMBRE SUB.

* PAGINA
USUARIO
FECHA

LA 2 X

M-01 MMIX
F-01 ADBF
F-02 ADBF
M-02 MMIX
F-03 ADBF
F-04 ADBF

7
SGPFQ
OCTUBRE 2001
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Especificaciones de los equipos

* * SIMULADOR GENERAL DE PROCESOS * * SGP/FQ * * PAGINA 8
UNAM FACULTAD DE QUIMICA USUARIO :SGPFQ
FECHA :OCTUBRE 2001
PROYECTO : PROBLEMA DE CAVETT (1963)

**%x+ RESUMEN DE EQUIPOS - DETALLES INDIVIDUALES %%

**+FLASH GENERAL *w

NUMERO DE EQUIPO 2 3 5 6
NOMBRE EXTERNO F-01 F-02 F-03 F-04
MODO 5.0000 5.0000 5.0000 5.0000
PARAM # 3 5B80.0000 560.0000 554,0000 545.0000
PARAM # 4 150.0000 200.0000 80.0000 40.0000
CARGA TER,MBTU 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000

NUMERO DE EQUIPO 1 4
NOMBRE EXTERNO M-~01 M=-02

**+#*+INICIO CON EL ORDEN DE CALCULO -~ LISTA DE EQUIPO
2, 3, 5, 6, 1, 4,

Resultados intermedios: (valores de las corrientes de corte en cada iteracion)

*%k%+ RESULTADOS INTERMEDIOS ***x*

NO. DE CORRIENTE 3 6

CONEXION DE EQUIPOS DEL 2 AL 3 DEL 4 A1, 5 DEL
FRACCION VAPOR 1.00000 1.00000
TEMPERATURA, R 580.00000 577.78650

PRESION , PSIA 150.00000 40.00000
ENTALPIA ,M BTU 5237.84229 1051.21545

COMPOSICION, LB-MOL/HORA

NITROGENO 25.52959 1.08832
co2 110.77505 8.70844
H2S 9.06439 1.72141
METANO 187.18437 5.36908
ETANO 77.40093 7.85341
PROPANO 45.57327 10.83727
I~BUTANO 7.65686 3.61566
N-BUTANO 17.86804 10.95121
I-PENTANO 5.17826 6.77499
N-~PENTANO 6.45425 10.55272
N-HEXANO 4.11352 17.94726
N-HEPTANO 2.27530 25.11569
N-OCTANO 0.54954 16.07016
N-NONANO 0.18382 13.01633
N-DECANO 0.03451 5.85957
N-UNDECANO 0.02086 7.79026

TOTAL 499.94269 153.27176

wrwwx+ TERMINACION DE LA CONVERGENCIA *ww#w¥
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RESULTADOS FINALES: Tabla de corrientes y condiciones de operacién

* * SIMULADOR GENERAL DE PROCESOS * * SGP/FQ * * PAGINA : 2
UNAM FACULTAD DE QUIMICA USUARIO :SGPFQ
FECHA :OCTUBRE 2001
PROYECTO : PROBLEMA DE CAVETT(1963)

*kk+  RESULTADOS FINALES  ***¥

NO. DE CORRIENTE 1 2 3
CONEXION DE EQUIPOS DEL 0 AL, 1 DEL 1 AL 2 DEL 2 AL 3
FRACCION VAPOR 0.8B6564 1.00000 1.00000
TEMPERATURA, R 580.00000 579.131%0 580.00000
PRESION , PSIA 49.00000 49.00000 150.00000
ENTALPIA,M BTU 6467.70752 6672.44336 5244.50342

COMPOSICION, LB-MOL/HORA

NITROGENO 25.58000 26.35788 25.53718
coz 112.85000 117.39689 111.0576%
H2S 9.98000 10.48038 9.09340
METANO 187.21001 191.29639 187.13411
ETANO 79.85000 83.43534 77.65295
PROPANO 52.07000 54.76183 45.69802
I-BUTANO 10.42000 11.00481 7.70795
N-BUTANO 26.55000 28.09581 17.88624
I-PENTANO 10.98000 11.68570 5.15754
N-PENTANO 15.69000 16.72144 6.47563
N-HEXANO 20.52000 21.81465 4.10493
N-HEPTANO 26.07000 27.29390 2.28033
N-OCTANO 16.18000 16.60193 0.55132
N-NONANO 13.03000 13.19615 0.18446
N-DECANO 5.86000 5.89359 0.03464
N-UNDECANO 7.79000 7.81100 0.02104
TOTAL 620.63000 643.84772 500.57742
NO. DE CORRIENTE 4 S 6
CONEXION DE EQUIPOS DEL 3 AL 1 DEL 2 ALL. 4 DEL 4 AL 5
FRACCION VAPOR 0.00000 0.00000 1.00000
TEMPERATURA, R 560.00000 580.00000 577.75165
PRESION , PSIA 200.00000 150.00000 40.00000
ENTALPIA,M BTU 40.37508 844.14020 1050.86792

COMPOSICION, LB-MOL/HORA

NITROGENO 0.05383 0.82087 1.08418
co2 0.47616 6.33708 8.74254
H2S 0.10612 1.38671 1.72890
METANO 0.30211 4.16360 5.33615
ETANO 0.43989 5.78012 7.89694
PROPANO 0.73024 9.06265 10.86969
I~-BUTANO 0.27122 3.29673 3.61490
N-BUTANO 0.83759 10.20932 10.983914
I-PENTANO 0.51371 6.52812 6€.72911
N-PENTANO 0.75629 10.24575 10.49124
N-HEXANO 1.15741 17.70967 17.85024
N-HEPTANO 1.15289 25.01354 25.08442
N-OCTANO 0.40598 16.05060 16.06606
N-NONANO 0.16114 13.01169 13.01643
N-DECANO 0.03270 5.85896 5.85977
N-UNDECANO 0.02049 7.78897 7.79043

TOTAL 7.45789 143.26543 153.10016
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NO. DE CORRIENTE 7 8 9
CONEXION DE EQUIPOS DEL 5 AL, 1 DEL 5 AL 6 DEL 6 AL 4
FRACCION VAPOR 1.00000 0.00000 1.00000
TEMPERATURA, R 554.00000 554.00000 545.00000
PRESION , PSIA 80.00000 80.00000 40.00000
ENTALPIA,M BTU 164.36095 719.76678 106.72763
COMPOSICION, LB-MOL/HORA
NITROGENO 0.72395 0.36036 0.26332
co2 4.07073 4.67060 2.,40546
H2S 0.39425 1.33436 0.34219
METANO 3.78427 1.55260 1.17254
ETANO 3.14545 4.74985 2.11682
PROPANO 1.96158 8.90674 1.80704
I-BUTANO 0.31359 3.30112 0.31817
N-BUTANO 0.70822 10.23052 0.72983
I-PENTANO 0.19200 6.53706 0.20099
N-PENTANO 0.23514 10.25601 0.24549
N-HEXANO 0.13724 17.71288 0.14057
N-HEPTANO 0.07100 25.01326 0.07088
N-OCTANO 0.01595 16.05006 0.01546
N-NONANO 0.00502 13.01139 0.00474
N-DECANO 0.00089 5.85888 0.00082
N-UNDECANO 0.00051 7.78991 0.00046
TOTAL 15.759681 137.33560 9.83478
NO. DE CORRIENTE 10 11
CONEXION DE EQUIPOS DEL 3 AL O DEL 6 AL 0 DEL
FRACCION VAPOR 1.00000 0.00000
TEMPERATURA, R 560.00000 545.00000
PRESION , PSIA 200.00000 40.00000
ENTALPIA,M BTU 4975.01123 604.02661
COMPOSICION, LB-MOL/HORA '

NITROGENO 25.48325 0.09704

coz 110.58153 2.26514

H2S 8.98727 0.99217

METANO 186.83200 0.3B005

ETANO 77.21306 2.63303

PROPANO 44.96778 7.09970

I-BUTANO 7.43674 2.98295

N-BUTANO 17.04865 9.50070

I-PENTANO 4.64383 6.33607

N-PENTANO 5.67933 10.01052

N-HEXANO 2.94752 17.57232

N-HEPTANO 1.12744 24.94238

N-OCTANO 0.14535 16.03460

N-NONANO 0.02333 13.00665

N-DECANO 0.00193 5.85806

N-UNDECANO 0.00055 7.78945

TOTAL 493.11554 127.50082




* * SIMULADOR - GENERAL % DE/; PROCESOS. ' * .+ ' SGB/FQ + * PAGINA - : .3

.UNAM . FACULTAD DE.QUIMICA ~ USUARIO :SGPFQ k
IR Stk : S FECHA _ :OCTUBRE 2001
PROYECTO : ' PROBLEMA’ DE!CAVETT (1963) ' -

LTADOS | FINALES . *%#+

UMEN*"~DE’ "EQUIPO - LISTA DE EQUIPO **%ww

) f'Nom:BRE EXT. NOMBRE SUB.

M-01 MMIX
F-01 ADBF
F-02 ADBF
M~02 MMIX
F-03 ADBF
- F-04 ADBF

% + SIMULADOR ~GENERAL DE PROCESOS * + SGR/FQ * * PAGINA .: 4

o UNAM FACULTAD DE QUIMICA USUARIO :SGPFQ

FECHA - :OCTUBRE 2001
PROYECTO : PROBLEMA DE CAVETT (1863) ‘

*4%k  RESUMEN DE EQUIPOS - DETALLES INDIVIDUALES - *%+

*+**FLASH GENERAL * oo

NUMERO DE EQUIPO 2 3 5 6
NOMBRE EXTERNO F-01 F-02 F-03 F-04
MODO 5.0000 5.0000 5.0000 5.0000
PARAM # 3 580.0000 560.0000 554.0000 545.0000
PARAM # 4 150.0000 200.0000 80.0000 40.0000
CARGA TER,MBTU -483.7463 ~229.1174 -166.6922 -9.0126
VALOR-K # 1 8.9037 7.1465 17.5067 35.1779
VALOR-K # 2 5.0157 3.5123 7.5951 13.7674
VALOR-K # 3 1.8768 1.2808 2.5748 4.4713
VALOR-K # 4 12.8633 9.3528 21.2402 38.5978
VALOR-K # 5 3.8B4459 2.6547 5.7708 10.4226
VALOR-K # 6 1.4431 0.9313 1.9192 3.2897
VALOR~-K # 7 0.66%92 0.4147 0.8278 1.3828
VALOR-K # 8 0.5014 0.3078 0.6033 0.9959%
VALOR-K # & 0.2261 0.1367 0.2559 0.4112
VALOR-K # 10 0.1808 0.1079 0.1998 0.3179
VALOR-K # 11 0.0663 0.0385 0.0675 0.1037
VALOR~-K # 12 0.0261 0.0148 0.0247 0.0368
VALOR-K # 13 0.0088 0.0054 0.0087 0.0125
VALOR-K # 14 0.0042 0.0022 0.0034 0.0047
VALOR-K # 15 0.0017 0.0009 0.0013 0.0018
VALOR-K # 16 0.0008 0.0004 0.0006 0.0008

+++MEZCLADORES/SIMPLES *+*
NUMERO DE EQUIPO 1 4
NOMBRE EXTERNO M-01 M-02
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