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RESUMEN,

Un simulador de procesos de estructura fija en estado esta
cionario basado en la via modular secuencial es usado para rea-
lizar un estudio comparativo del efecto que tiene el emplear di
ferentes ecuaciones de estado para el cdlculo de las propieda-—-
des termodindmicas. El proceso seleccionado es el de la obten—
cién del nitrdégeno y oxigeno & nartir del aire por medio de su-
destilacidn y las ecuaciones de estado son del tipo cibicas y -
multiparamétricas. E1l trabajo consta de simulaciones completas-
del proceso para cada ecuacidn de estado y de vpruebas limitadas
del uso de coeficientes de interaccidén binaria y de corrientes-
de recirculacién. Se concluyé gue las ecuaciones cdbicas suelen
mostrar un patrén de conducta distinguible al de las multipara-
métricas, auncue las desviaciones dentro de cada grupo son fre-
cuentes. En forma general todas las ecuaciones ofrecen resulta-
dos con solo pequefias diferencias entre si segin se observa en-~
cargas térmicas de cambiadores de calor y productos de domo y -
fondo en torres de destilacién. Entre las ecuaciones de estado-
generalizadas y las desarrolladas para un sistema especifico no
existen diferencias notables. Ia inclusidn de coeficientes de -
interaccidn binaria en una ecuacidén de estado tiene efectos ——
principalmente sobre la torre de destilaci’n de baja presién, -
incrementando la cantidad y pureza del nroducto del fondo, com-
parado con lo obtenido sin la consideracidén de tales Coeficien—
tes.-Ia introduccidén de corrientes de recirculacidn en el proce
so, tanmbién afecta nrincipalmente a la torre citada; por lo que
es posible decir cue este eruino renresenta el de mayor grado -

de sensibilidad a modificaciones en la solucidn del modelo del
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proceso.

Ia evaluacidn numérica de la entalpia aumenta considerablemen-
te el tiempo de cémputo necesario en relacién a los procedi——-
mientos analfticos, tanto en ecuaciones cibicas como en las —
multiparamétricas. En general el tiempo requerido por las pri-
meras es menor al de las segundas, siendo la ecuacién de Ben--
der la excepcién.



INTRODUCCION

Ia simulacién de procesos en estado estacionario ha llegado |
a ser una herramienta ampliamente aceptada para el disefio y com- f
pfensi6n’de procesos quimicos.y casi un requerimiento en la edu- |
cacién de la ingenierfa quimica. Los programas de simulacién ne-
cesitan de una prediccién precisa y consistente de cdlculos de []
quilibrio y propiedades termodindmicas, asi como de la prepara -
cién de unidades de procesamiento quimico adecuadas para poder -
cubrir un emplio rango de las plantas de tratamiento mas comunes.

Los simuladores de procesos pueden ser estructurados de ais
tintas formas (Westerberg et al.,1979), siendo las formas modu--
lar y la de ecuaciones simulténeas las que han tenido la mayor -
difusidn, ya sea por su fdcil manejo y ampliacién o por sus ven
tajas en el cflculo. Ejemplos de simuladores de estos tipos son-
los presentados por Brannock et al, (1979), Boston y Mathias ——
(1980), Grenier y Cabre (1980), Quijano y Chapela (1983), Iuna -
(1976), Chapela et al.{1970) y Babcock y Stutzman (1982). En to-
dos estos programas el grado de complejidad varia, yendo desde -~
los mas simples (Quijaho'y Chapela) hasta los mas complicados —
~ (Brannock et al. y BostonPMathiés) que incluyen el manejo de sé-
lidos y tipos de equilidbrio diferentes al l{quido-vapor., Cuando-
se trata principalmente con este tipo de equilibrio, los métodos
posibles para su prediccidén han llegado a ser numerosos desde la
aparicifén de la ecuacién de Van der Waals y posteriormente la de
Benedict-Webb-Rubin, Mas recientemente la correlacién de Chao~ -
Seader mostrd ser adecuada para la evaluacién de las propiedades
termodindmicas en la simulacién (Chapela et al,, 1970; Ishii y -

Otto, 1973), sinembargo este método a condiciones criogénicas re
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sultaba inapropiado para el cdlculo de las propiedades de las -
dos fases (Shah y Bishnoi, 1978). Hirose y Funada (1974) emple-
an exitésamente esta correlaciém (solo para la fase liquida) —-
combinédndola con le ecuaciém de Soave (fase vapor) para la reso
lucidn de un modelo de torre de destilacién para recuperar ox{-
geno y nitrdégeno del aire.

Shah y Bishnoi (1978) muestran por medio de 1la comparaciém en -
procesos de separaciém multietapa multicomponente que ecuacio--
nes como las de Soave y Peng-Robinson ofrecen resultados muy se
me jantes para diversas condiciones de operacién.

Ecuaciones como las de Soave y Peng-Robinson (tipo cidbicas)
y las de Lee-Kesler y Starling (tipo multiparamétriocas) entre -
otras, han sido usadas para predecir confiablemente las propie-
dades termodindmicas de fluidos puros y sus mezclas en un &m —-
plio rango de condiciones. En especial el sistema formado por -
nitrégeno, oxigeno y argém ha requerido especial atencién dada-
su importancia en la industria quimica. Para 1la evaluacidn del-
equilibrio liquido-vapor de esta mezcla han sido propuestas --
principalmente dos ecuaciones de estado, la de Harmens y la de-.
Bender, siendo la primera ciubica y la segunda multiparamétrica.
Cada ecuacién tiene caracteristicas especiales que la hacen mas
conveniente para emplear en cierto rango de condiciones de ope-
racién o para un conjunto de sustancias en especial; sinembargo
es posidble decir que tanto las ecuaciones cubicas como las mul-
tiparamétricas provienen de una forma generalizada especifica -
de cada grupo.

Las ecuaciones de estado usadas son siete en total, las —
cuales por medio de un programa general (Leiva et al., 1981§ —
Lira et al., 1982) son acopladas a un simulador de procesos -—-
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(Chapela et al.,1970) para llevar a cabo ls simulacién del pTo

ceso de fraccionamiento del aire con cada una de las alternati
vas posibles en el cédlculo de propiedades termodinémicas y po-
der hacer un estudio comparativo sobre el efecto de cada wna -
de ellas en las diversas operaciones unitarias involucradas,

El programa escrito en Portan IV, estd implementado en la CDC

Cyber 173 de la UANM,

Este trabajo se divide en cuatro capitulos, en el primero

se presentan las principales caracteristicas del programa de -
cdloulos termodindmicos, su estructura bésice, los tipos de e-
valuacidn posible y una breve descripcién de las ecuaciones em
pleadas. En el segundo se citan las distintas formas de inte—
grar un simulador de procesos, haciendo énfasis en la estructu
ra modular secuencial que es el tipo dentiro del que se clasifi
ca el simlador empleado., También se muesiran los pasos que se
siguen durante la unién de este programa con el de propiedades
termodindmicas y la alternativa mas apropiada para el uso de ~
programas de gran magnitud. Finalmente se muestra la organiz@-
cién definitiva del simulador.

El tercer capitulo es el relativo a la simmlacién de 1la planta
de destilacién del aire e incluye las partes correspondientes-
a las especificaciones de disefio de los equipos, las simulacio
nes hechas con las ecuaciones de estado disponibles sin la in-
clusién de coeficientes de interaccién binaria ni de corrien—-
tes de recirculacién y las pruebdbas realizadéa con los coefi-——
cientes de interaccidn y corrientes de recirculacién para una-
ecuacién de estado.

Por dltimo, en la cuarta seccién se presenta un resumen de las
conclusiones desarrolladas a lo largo del estudio.

b i S N e b . -
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Los resultados alcansados demuestran que ecuaciones de £4-
cil manipulacién como son las cubicas, llegan & ser tan confia-
bles como las formas multiparemétricas. Ias ecuaciones de esta-
do generalizadas muestran un grado de precisién comparadble al -~
' alcenzado con las especificas (Harmens y Bender).
la comparacidén favorable con datos reportados en la literatura-
para diferentes condiciones de operaciém, ofrece un medio para-
agsegurar la confiabilidad de los resultados obtenidos.




1. ECUACIONES DE ESTADO Y CALCULO DE PROPIEDADES TERMODINAMICAS.

INTRODUCCION

Bl poder contar con una forma eficiente y confiable de cal
cular las propiedades termodindmicas para distintos fluidos, ya
sean puros o mezclas, ha requerido de la constante atencidn de-
investigadores tanto en centros de ensefianza e investigacién co
mo en la industria. Ia apariciém en los dltimos afios de nuevas-
ecuaciones de estado y métodos numéricos ha contribuido en gran
parte a que, mediante la implementacidn en computadora de ellos
el avance para alcanzar los citados fines se halla visto fuerte
mente impulsado.

El uso de una ecuacién de estado es el procedimiento termo
dindmico mas riguroso y racional para calcular el equilibrio 1i
quido-vapor, ya que no son necesarias relaciones empiricas como
en caso de usar coeficientes de actividad. Ademds las composi—
ciones de las fases coexistentes, los volimenes, entalp{as, en-
tropias, etc;, de los estados liquido y vapor son también direc
tamente dados por la ecuacidén de estado. ‘

Es por ello que no obstante la limitada capacidad que pueda te~
ner una cierta ecuacidn para predecir las propiedades menciona-

das su uso ha ido en aumento.

El programa CMIX construido de forma modular, estd disefia-
do para poder realizar estudios comparativos de prediccidn de -
pPropiedades entre las diferentes ecuaciones de estado; las usa-
das en este estudio se pueden clasificar en dos tipos: cubicas-

1




en el volumen y multiparamétricas, siendo las primeras mas fa—
cilmente manipulables sobre todo en cuanto a economia de tiempo
de cémputo en cdlculos iterativos.

'Los tipos de cdlculo posibles con el programa CMIX abarcan
desde el equilibrio liquido-vapor hasta el cdlculo de voluménes
presiones y entalpfas as{ como demds propiedades relacionadas -

para la fase liquida o vapor.

1.1 El programa CMIX

El programa CMIX ha sido disefiado para el cdlculo y compa-
racién de propiedades volumétricés, termodindmices y de equili-
" brio de fases de fluidos puros y sus megclas, a partir de diver
sas condiciones de alimentacidén. Su estructura modular lo hace-
de un fdcil acceso, tanto para la actualizacién de subrutinas -
existentes, como para la implementacidn de nuevos suhpfogramas-
conteniendo diferentes ecuaciones de estado o métodos numéricos
de solucién. ‘

Estd constituido de forma que el programa principal solo -
se encarga de leer los datos de entrada, o sea parametros de —
control y de identificacidém como son: tipo de cdlculo, ecuacidn
de estado, método numérico de convergencia, numero de componen-
tes y su identificador respectivo en el banco de datos, nimero-
maximo de iteraciones, control de impresiones, de estimaciones-
iniciales y el de seleccidn de evaluacidn de la desviacidn iso-
t€rmica de la entalpié analitica o numérica, en caso de ser es-
ta Qltima es necesario ademds dar el cambio en la variable inde

1 Este programa ha sido elaborado entre el INMP y la UANI como-
parte de un convenio de investigacidn.




pendiente para la evaluacidn de la derivada y el nimero de in—-
tervalos para la integral., Todo ello junto con las condiciones-
de operaciém como son la presiém, la temperatura y la composi-—-
cidn de la mezcla. La incorporacién de los pardmetros de inte—
raccién binaria es opcional. Una vez leida toda 1la informacién-
pertinente, se procede a llamar a las subrutinas de control y -
de lectura de propiedades e impresiémn de resultados finales, —
las cuales cumplen las siguientes funciones:

- De lectura de propiedades y escritura de resultados finales.

El banco de propiedades fisicas estd elaborado en base a la in-
formacidén presentada por Reid et al.(1977). Los componentes con
tenidos en él son del tipo convencional; ellos son compuestos -
que pueden ser caracterizados en términos de propiedades estan-
dar como el peso molecular, factor acéntrico, propiedades orfﬂ;
cas, etc. Para facilitar su manejo, el dbanco de datos es de ac-
ceso directo por 1o que cada sustancia es identificada mediante
wn indice numérico; consta ademdés de la ventaja de poder incor-
porar las propiedades de nuevos componentes de manera sencilla,

Ia impresidn final consta de las condiciones de alimenta—
cién y de los resultados obtenidos mediante cédlculos.

- De control. Estas subrutinas distribuyen la informacidn ali--
mentada al programa, a las de cdlculos termodindmicos y a las —
de convergencia numérica, de acuerdo a los pardmetros de con--—-
trol. Para los cdlculos de equilibrio se establecen las estima-
ciones iniciales para el método numérico, ya sea calculdndolas-
internamente o por medio de un archivo de lectura extra., El -

cdlculo de las fugacidades para la fase liquida y vapor es rea-



lizado por el mismo conjunto de subrutinas lo cual trae comnsigo
una disminucién en el tamafio del programa y por lo tanto en la-
cantidad de espacio requerido para su almacenamiento.

Los cédlculos en una fase son de uha solucién mas sencilla-
al hacer la evaluacidén de la propiedad requerida en forma direc
ta en la mayoria de los casos.

Una descripcién mas amplia sobre la organizacidém de progra
mas de este tipo puede ser encontrada en el manual de utiliza-—-
cidén del programa CPLUID (leiva et al., 198l1)

1.2 (Clasificacidén de ecuaciones de estado.

Desde la aparicién de la ecuacién de Van der Waals, ha ha-
dido una continua publicacidén de ecuaciones de estado para re——
presentar el comportamiento presiin-volunenptemperatura de flui
dos puros y sus mezclas, Estas han ido desde expresiones sim——-
ples con una o dos constantes hasta formas complicadas con vein
te o mas constantes. Por lo tanto para seleccionar que tipos de
ecuaciones han de empiearae, es conveniente tener en cuenta --
ciertos aspectos que ayuden & formar un criterio de decisién; -
ellos son (Boston y Mathias, 1980):

- Precisién en el cdlculo.

- Rango de condioiones de operacidn.
- Eficiencia computacional.

- Disponibilidad de pardmetros.

Cumpliendo con estos requerimentos se logré que el progra-
ma -CMIX, ademés de ser eficiente computacionalmente, fuera de -

una gran generalidad ya que cubre un amplio tango de las sustan
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cias mas frecuentemente encontradas en la industria quimica.

A pesar del gran mimero de ecuaciones que han sido sugeri-
das,so0lo dos tipos de ellas han demostrado ser apropiadas para-
el cdlculo de equilibrio de fases a altas presiones (Wichterle,
1978):

- Bcuaciones cubicas en el volumen (tipo Van der Waals)
- Ecuaciones multiparamétricas (tipo Benedict-Webb-Rubin)

Ecuaciones cibicas en el volumen.

Ia primera familia de ecuaciones comenzdé justamente con la
ecuacidn original de Van der Waals hace aproximadamente un si--
glo. Ies ideas bdsicas de Van der Waals relacionadas a la impor
tancia de los efectos de repulsién causados por el tamafio mole-
cular y los efectos cohesivos causados por la atraccién molecu~
lar, asi como la validez de que una ecuacién sea capaz de repre
sentar los estados 1liquido y vapor se han mantenido en todas —
las ecuaciones desarrolladas posteriormente (ILeland, 1980).

las ecuaciones de estado semiempiricas generalmente expre-
san la presién como la suma de dos términos, uno de repulsién -
Pr y uno de atraccidn Pa:

P=7Pr + Pa (1.1)

Ecuaciones como las de Van der Waals, Redlich-Kwong, Soave en--
tre otros son ejemplos de ello y todas tienen la presidn de re-

pulsidn expresada por la relacidn propuesta por Van der Waals

" Pr = _RT (1.2)

v-b

mientras que la presidn de atraccidn puele ser expresada como




Pa = -8, (1.3)
g(v;d)

domde b es una constante relacionada al tamafio finito de las-
moléculas y a es el término de atreccién intermolecular, -—-
g(v;b) es una funcién del volumen molar v y de b. Los pardme——
tros a y b pueden ser obtenidos resolviendo la ecuscidén (1.1)-
(para una sustancia en particular) si se toma en cuenta que en-
el punto critico la primera y segunda derivada de la presién --
con respecto 2l volumen son cero, Es conveniente mencionar que-
Martin(1979) muestra un procedimiento sin la utilizacién de las
derivadas para obtener las mismas constantes; ademds de presen-
tar una forma general de ecuacidén cibica a partir de la cual es
posible derivar los tipos de ellas mas comumes. De tal forma se
obtienen las expresiones para a y b en términos de prbpiedades
criticas, junto con el factor de compresibilidad critico inhe—-
rente a cada ecuacidén., Fuera de las condiciones criticas el pa-
rémetro b ha sido usualmente tratado como independiente de 1la
temperatura ya que su funcionalidad con ella no ayuda a mejorar
las predicciones de equilibrio(Peng y Robinson, 1976; Harmens,-
1977); no as{ con a, cuya funcionalidad de la temperatura y —
del factor acéntrico mejoran notablemente la prediccién del e--
quilibrio, |

Como es conocido, la capacidad de este tipo de ecuaciones-
no llega a describir el comportamiento presion-volumen-tempera-
tura (PVT) en un amplio rango de condiciones, por lo que se ha-
buscado aumentar tal rango en varias formas, ya sea por medio -
del ajuste de pardmetros, por cambios en las reglas de mezclado
o aun modificando la ecuacién. Una descripcidn sobre tales es—-

fuerzos puede ser encontrada en el articulo de Wichterle (1978).




las ecuaciones multiparamétricas.

El intento de mejorar la contribucién de repulsién de Van

der Waals para efectos de agregacidn molecular, as{ como el tér
mino de atraccidén provocé la aparicién de una nueva forma de e-
cuacién sustancialmente diferente a la de Van der Waals y que -
aunque era mejor a densidades bajas y moderadas, no lo era asi-
a densidades mayores y en la regién del liquido.
Ia ecuacién de Benedict-Webb-Rubin (BWR) introdujo adicionalmen
te un término exponencial con el cual se igualaban las fugacida
des de los estados liquido y vapor ;aturados logrando ademds —-
salvar en cierta medida las dificultades anteriores, ya que si-
bien trabajaba correctamente a altas densidades y altas tempera
turas, volvia a presentar fallas a bajas temperaturas. La gran—
confianza alcanzada en la predicciém del comportamiento PVT con
la ecuacién BWR, tiene que ser pagada al precio de ocho paréme-
tros ajustables, 1los cuales debido a la no linealidad de la e--
cuacién no son féciles de evaluar,

Varios intentos han sido llevados a cabo con el fin de ex-
tender el rango.de temperaturas de aplicacidén para este tipo de
ecuaciones, la mayoria en el sentido de hacer sus pardmetros --
funcién de ella e incluyendo dependencia (usualmente de la tem—
peratura) adicional de otros pardmetros como es el caso de la--
ecuacidn de BWR modificada propuesta por Starling y Han ( 1972-

a). Otras ecuaciones como las del tipo Bender, estdn disefiadas-.

para el cdlculo de propiedades termodindmicas con gran preci---
sién en un amplio rango de presidén y temperaturas por medio de-

20 coeficientes ajustables.

El poder extender la precisidén de este tipo de ecuaciones-

B



desarrolladas para componentes puros a la prediccién de propie
dades de componentes para los cuales sus constantes no han si-
do determinadas, ha representado uno de los mayores avances en
el cédlculo de propiedades termodindmicas en los diltimos afios.

Los estudios de mas relevancia son los presentados por Star-—
ling y Han (1972 a) en términos del factor acéntrico y el de -
lee y Kesler (1975) que basdndose en el principio de estados -
correspondientes y usando una ecuacidn tipo BWR adimencionali-
zada hicieron un ajuste para dos componentes puros de referen-
cia, Mas detalles sobre ésto son dados en la préxima seccién.

1.3 Descripcién de ecuaciomes.

La seleccidén de las ecuaciones usadas se hizo siguiendo -
principalmente los criterios ya sefialados, pero ademés se con-
sideraron las ecuaciones que pudieran exhibir una oapa&idad es
pecial para manejar un sistema en especifico: N,- Ar- 0,. Ia -
descripoién que se presenta & continuacidén solo pretende mos—-
trar las principales caracteristicas de cada ecuacién y en nin
gin momento entrar en detalles sobre su obtencién. Ias ecuacio
nes cibicas son: Soave(dos versiones), Peng-Robinson y Harmens
mientras que las multiparamétricas son: Starling-Han, Iee-Kes-

ler y Bender.

La ecuacidn de Soave(1972) se caracteriza por ser de las-
primeras en su tipo en introducir la dependencia de la tempera
tura del pardmetro a. La ecuacidén es de la forma

= - atT (104)
P -V§§' v(vsdb)

Ia evaluzcidn de los pardmetros a y b se hace de acuerdo & —-




los procedimientos sefialados anteriormente; para el punto criti

o0 se tiene:

a(Te) = 0.42747 R>Te> (1.5)
Pe '
b(Te) = 0,08664 RTc (1.'6)
Pc ,
Zc = 1/3 (1.7)

Para temperaturas diferentes de la critica se propone:

a(T) = a(Te) < (Tr,w) | (1.8)
»(T) = b(Te) | (1.9)

donde o< (Tr,w) es una funcion adimensional de la temperatura re
ducida (Tr) y el factor acéntrioco (w) siendo igual a la unidaa-
en la temperatura critica, Su forma funcional es:

°(= l +k (l—Tr ) (1.10)
donde k es una constante caracteristica de cada sustancia, co--
rrelacionada en términos del factor acéntrico:

K = 0,480 + 1.574 W - 0.176 w> (1.11)

las expresiones anteriores corresponden a la ecuacién original-
de Soave. las modificaciones hechas a esta ecuacién estén basa-
daé en un trabajo desarrollado en el IMP y consisten imicamente
en cambiar la funcionalidad de la ecuascién (1.9) mientras que -
la (1.10) se hace funcidn del factor acéntrico y la temperatura

reducida, ILas expresiones son las siguientes:

a(?) = a(Tec) °<1(Tr,w) (1.8.1)
b(T) = b(Tc) B, (Tr,w) (1.9.1)

Donde:
c<l(Tr,w) = exp( <8 + <Xb Tr) (1.12)

© e . e NS a1



10

B (Tr,w) = exp{ Pa + Pb 2r) (1.23)

‘Siendo Tr la temperatura reducida. las expresienes para XK@y =

b, Pa, Pb son las presentadas a continuacién:

8= 0.60424 1+ 0.95362 ~ 0.3376 w2 (1.14)
Xb= —0.6587 — 1.09907 W + 0.46498 w> (1.15)
Ba= 0.15389 = 0.73725 W + 0,15117 w? (1.16)
Bbe —0.23715 + 0.56228 W = 0,10689 w2 o (1a7)

la ecuscidn de Peng y Robinsem (1976) surge de la necesi—
dad de generar valeres de la densidad del 1fquide mas satisfac~
tories que los obtenides anteriermente mediante ecuaciones de -

este tipe.,’ La ecuacidn propuesta es de la formas

P= R - a(T) (1.,18)

v- b v(v ¢« B) + b(v-b)

en el punto critice se tienen las siguientes expresioneb para -

aybs _ : i
a(Te) = 0.45724 B> To> (1.19)
Pe
b(Te) = 0.07780 R Te (1.20)
| Pe:
Ze = 0.307 * (1.21)

Peng y Robinson también usan las expresiones dadas por las ecua
ciones (1.8), (1.9) y (1.10), solo que la constante caracteris—
tica k 1la definen como:

2

k = 0,37464 + 1.54226 w - 0,26992 w (1.22)
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Para extender la ecuacién de estado de un componente pure-
a mezclas, se requiere expresar sus pérémetroa como funcién de-
la composiecién. Para cdlculos de equilibriie 1fquido-vapor éste-
debe ser hecho de tal manera que prediga la dependencia de la -
cnmpésicién de la mezcla con suficiente precisiém pera permitir
una correcta diferenciacién de sus prepiedadea'con respecto & -
la composicidn o & las moles de cada componente, En las ecuacie
nes anteriores se respetaron las reglas de mezclado sugeridas -
por los autores, Ellas son derivadas desde ﬁn punto de vista —
teérico y son una consecuencia de usar una ecuacién de estado -
cibica en el volumen cen dos paréme{ros sin depender de la for-
ma especifica que tenga(leland, 1980). Los pardmteros de la mez
cla estén definidos por las siguientes reglas de mezclado:

8, a%% ii Ij a:l.j | (1.23)
b, = é x, b (1.24)

El términe a;y Tepresenta la contribucién a la megcla preduci
da por las interacciones entre pares de moléculas diferentes; -
estas contribuciones suelen ser de una particular importancia -
en los cdlcules de equilibrie liquide-vapor y son definidos co-

mo:

854 = (1 - 513) Jai ay (1.25)
en la ecuacidén anterier é:ij es un coeficiente de interaccidn

binaris determinado empiricamente caracterizando el binario —
formado por el componente i y el componente j. Estos coeficien
tes son nulos para una mezcla cuyos componentes no difieran ——
grandemente en taméﬁo molecular, sinembarge los sistemas que -
involucran componentes teniendo diferencias en tamafio molecu——

lar relativamente grandes requieren coeficientes de interac ——

e+ i At
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cidn no triviales a fin de conseguir una buena prediccidén en -
los cdlcules de equilibrie.

la siguiente ecuacién empleada es la desarrollada por Har
mens(1977) disefiada exprofese para el cdlcule de equilibrie —

del sistema .Né - Ar - O

, @ condicienes criegénicas. la ecua~

cidn propuesta ess

P= R? - a(Tl (1.26)

v

los pafﬁmetros ajustables a y b y el factor de compresibilidad

critico sens

a = 0.482877 R> To° (1.27)
Pe:
. Pc
Z¢c = 0,286186 (1.29)

esta ecuacién presenta una caracteristica especial, el valor —
de Zc, ya que su valor es muy parecide al factor de compresibi-
1lidad critice del nitrdgene (0.2883), argdén (0.2912) y oxigeno-
(0.2879).

Para temperaturas diferentes a la critica se prepone:

a(T) = la R e

Pec
b(T) = b(Te) (1.31)

(1.30)

la funcidnfla es expresada como:
Na=J- (001 ML + (0,01 7)%M - (0,01 T)°N  (1.32)

los coeficientes J, L, M, N, son caracteristicos de cada compo~

nente y son mostrados en el articulo ya referido,
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En esta ecuacién se emplearon reglas de mezclado diferen—-
tes a las citadas anteriormente, ellas son las prepuestas por -
Chueh y Prausnitz (Reid et al., 1977) en base a prepiedades cri

ticas:

Te | =W- (1 - 51;;) (1.33)
Ze, = o.s(m,i + 2c ;1’ ' (1.34)
Moy = 0.125(ve + Vc?f 3 (1.35)
Po, g = BTc, 4 Zoy j/‘Vei 3 (1.36)
.rlaij = o;s(flai 4~fla3) (1.37)

' Una breve comparacién entre las primeras reglas de mezclado y -
estas dltimas reveld una pequefia mejoria de las segundas en los
cdlculos de equilibrie; elle'métivado porque son propuestas pa-
ra moléculas cuyo tamafie no difiere grandemente,

Otra ecuacidn empleada fue la propuesta por Ian et al,(1977)
peroc les resultados obtenides mostraron una deficiente predic—
cién de las entalpias para ciertas condiciones de operacién por
lo que hubo de ser desechada.

Debido a que en las ecuacionés multiparamétricas sus pard-
metros no tienen una relacién Ynica, no hay bases tedricas para
la formulacién de sus reglas de mezclado, ILa dependencia de la-
composicién es edificada de una manera empirica. Bsto trae como
consecuencia que las ecuacionas no den una dependencia de la —-—

composicidn satisfactoria para todas las mezclas,

Entre las ecuaciones multiparamétricas, la de Starling y -
Han(1972 a,b) ha sido desarrollada para ser utilizada principal
mente en hidrocarburos ligeros y en sustancias comunmente encon

tradas en los yacimientos petroliferos; su rango de aplicabili-
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dad abarca un amplie margen de temperaturas. La ecuacién es la-

siguiente:
P=RT + (Bo- RT -~ Ao - Ce + Do -~ Eo) 1
v *r T T v&
+(b‘RT-a-§_‘)_]_..+o<(a +d) 1
s s g 53 8 8 §
+c (1L + 7)) exp(- ) (1.38)
Piy v2 v?

los 11 pardmetres de la mezela sen calculados de acuerde a las-

relaciones?
Be = % x, Be, (1.39)
Ao =21§- x, x, \E;:I. AOJ, (r - 8”) (1.40)
Ce =§§- x, zj_}Jcoi c.J‘f (- Sij-)B (1.41)
7 12 |
b= (5 x, b)) | (1.43)
a_ = (Zi x, 8, )3 (1.44)
g = (3 x o( )3  (1.45)
c = (Z- x, c. ) (1.46)
Do :L i x, j\ﬁ (1 -513) (1.47)
d = (Zi b 4 (1.48)

Eo _ZZ- x; Xy \E (l - (1.49)

Donde Boi, Ao i? etc, son las ecuaciones de los pardmetres para—
el componente puro i. Estos son expi‘esados en términos de las -~

propiedades criticas, el factor acéntrico y de coeficientes de-
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terminados empiricamente para cada relacidén. Ias ecuaciones y -
los coefiéientes pueden ser encontrados en el articulo de Star-
ling y Han (1972 a).

Lee y Kesler (1975) desarrollaren una coerrelacidn analiti-
ca fundamentada en el principie de estados correspondientes de
tres pardmetros (temperatura y presién reducidas y factor acén-
trico) cubriendo un amplio range de Tr y Pr de interés préctice
en el procesamiento de hidrecarbures y sustancias polares y li-
geramente polares, El trabajo se basa en la representacién del-
factor de compresibilidad de cualguier fluide en términos del -
factor de compresibilidad de un fluido simple Z(°)y el de un -
fluido de referencia z'T) s Come sigues

2=22"4% w 2%z (1.50)

(@) (r)

tanto Z  ‘como Z han sido expresados como una forma reducida

de una ecuacién BRR modificadat

(1.51)
Z=Pr¥r =14 B+C+D+ _ (B-i-_&zexp(- 7.)
Tr , Ve V¢ VT 'vr v

Ias funciones B, C, etc. son dependientes de la temperatura redu
cida. Los datos usadés para determinar las constantes fueron,' -
para el fluido simple Ar, Kr y cai mientras que para el fluide
de referencia n-octano. Todos éstas funciones y valores estén -

reportados en el articulo ya citado,

Las reglas de mezclado son las oropuestas por Plécker et al.
(1978) para tener en cuenta la presencia de mezclas asimétricas,
es decir, aquellas mezclas gue contengan tanto moléculas peque-

fias como grandes:




fom = 1 22 x x ve_ Te (1.52)
Vor: 7 & Tj k  jk 3k
Vem = % Zk xJ x, vc:)k (1.53)
w _ 3 , .
m 3 :tj w;i (1.54)
Pom = (0.290 - 0,085 "n) RTem/ Vem (1.55)
Los coeficientes cruzados esténmda.doa porx:
Teyy = (ch Tc, ) 3k (1.56)
if3 /3 :
v - v v '3
C % ( ey + ck) (1.57)

Ia ecuacién del tipo Bender-Bender(1973), Sievers y Schulz
(1980), es desarrollada con el objeto de tener una forma confia
ble de describir la regidén del vapor, del 1liquido y la de coe—
xistencia. Ia ecuacidén contiene 20 coeficientes ajustables al -
fluido usado y tiene la forma:

P=RT +B+C+D +

E +
v vi v: v ¥

+

< |

6

(G« H) 1 exp( - a.) (1.58)
v y3 v?

Para una mezcla las funciones B, C, D, E, P, G, H son dependien

tes de la temperatura, de las fracciones mol x, de cada compo—

i
nente y de algunos de los coeficientes a (20 en total). las re-

glas de mezclado empleadas son:

para a,, B,

2 220 L :
X=( %-—1 x; X5) (1.59)




para a,, D, E, P, G,H x=(% x; X) (1.60)
' : i=1
n ik 3
c=(2 x, C,) (1.61)
i=1

el.suhindice i se refiere al componente pure i &el total de —-
n componentes y X significa cualquiera de las cantidades da—
das a la izquierda., lLos coeficientes a, (i=1, . . 20) son da-
dos en el articule original (Bender, 1973), as{ come las fun—
ciones de la temperatura para el fluide puro,

En lo sucesive las ecuaciones de estado serdn identifica-
das de acuerdo al nombre de sus autores,' Para la versién origi
nal de Seave se usard Seave 1 y para la modificada Seave 3.

Como es de notarse, la ecuacién de Harmens y la de Bender
han side implementadas teniende ya en mente el tipo de proceseo
que se habrd de simular y mgs en especial el fluide invelucra-
do directamentes El sistema Nz- Ar- 02. Siendo este ternarie -
de gran importancia su estudio se remonta haste haee umos 35 -
afios, fecha desde la cual han aparecido en la literatura tante
datos experimentales de equilibrie ceme su prediccién per me—
dio de correlaciones y'ecuaciones de estado,

Una amplia lista de datos experimentales puede ser encontrada-
en el articulo de Kwang et al,(1980), donde también es propues
ta una correlacidn., Correlaciones adicionales son las presenta
das por Latimer(1957) y Harmens(1970). Entre las ecuaciones de
estado propuestas se hallan las dadas por Jacobsen et al. (1973
a,b). Sinembargeo tanto las correlaciones como las ecuaciones—
de estado no cumplen con los reguerimientos seialados al ini--
cio de este capitulo nara ser incluidas en este trabajo; por—-

cue 8i bien muestran una precisidn aceptable en sus cdlculos,~




18

su rango de condiciones de operacién es limitado o su tratamien
t0 computacional se vuelve engorroso al tener que usar hasta 33
coeficientes por componente.

las ecuaciones de estado empleadas coinciden con las reco-
mendadas poxr ‘HBarmens(1980) pare la predicciém del equilibrio en
la tecnologfa criogénica.

1.4 Tipos de cdlculo posible.

Las cdlculos posibles con el programa CMIX, pueden ser di-
vididos como en prediccién de propiedades en una fase ya sea 1i
quido o vapor y cdloulo en dos fases o sea de equilibrio liqui-
do-vapor. Estos son sumarizados en la Tabla 1l.1. la forma en —
que se llevan a cabo los cdlculos de equilidbrio (punto de rocio
de burdbuja y expan316n~iaotérnica) ha sido extensamente reporta
da en la literatura(Smith y Van‘Ness, 1980; Balzhiser et al., -
1979; Harmens, 1975; entre otros), por lo que solo se presenta-
una breve descripcidén de algunos de estos cdlculos. Ie obten———
cién de la presiém y el volumen por medio de la ecuacién de es-
tado es realizada enAforma directa, a excepcién del volumen pa-
ra las ecuaciones multiparamétricas, para el cual se requiere -
una solucién iterativa. El cdlculo de las propiedades caldricas
(entalpfa, entrop{a,etc.) es rendido por medio de una forma ana
1{tica o numérica en algunos casos. Todos estos cdlculos han si
do probados exitosamente tanto en el IMP como en la UAMI,

Determinacién de puntos de burbuja y rocf{o de mezclas

multicomponentes,

El estado de equilibrio para un sistema de dos fases(liqui




TABLA 1.1

Cédloulos del programa CMIX,

Pipo de cdlculo : Datos Resultados
Températura de rocio P, ¥ T, X
Temperatura de burbuja P, x T, ¥
Presidn de rocio T,y P, x
Presidén de burbuja ?, x P, y
Plash isotérmico Y, P, 2 L, V, x, ¥
Presién ?, VvV, 2 P
Volumen T, P, 2 v
Constante de equilibrio ? P, X, ¥ K
Cambio isotérmico de la T, P, 2 ): 4
-entalpia.l

1 Para aguellas ecuaciones que se tiene este tipo de cdlculo-
en forma analitica, también se calculan las funciones de —-
desviacién de la entropia, energia interna, energia lidbre -
de Helmholtz y energf{a libre de Gibbs.

NOTA: De los primeros siete tipos de cdlculo ya se disponia —-
con anterioridad.

19
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do-vapor) es descrito por el siguiente grupo de ecuaciones, en-
las cuales n es el numero de componentes distribuidos entre las

dos fases:

K, =3,/ lei<n (1.62)
. ,

igl yi = 1 : (1.53)
Sx =1 | (1.64)

donde K - la constante de equilibrio- es una funcidén de la pre-
8ién total del sistema, la temperatura y la composicién de las-
fages, es decir:

Ki ='K(P’ T’ xi yi) i= ltn (1.65)

Teniéndose un conjunto de (n + 2) ecuaciones con (2n + 2)-
incégnitas, de modo que pare definir el problema hay que especi
ficar (n + 1) variadbles; éstas son (n - 1) fracciones mol y la-
temperatura o la presién dependiendo del tipo de cdlculo, Ia o-
tra variable es obtenida a partiride suma de fracciones mol,

Ia funcionalidad sefialada de xi ocasiona que el procedi---
miento de solucién sea iterativo y para inicidlizarlo haya que-
establecer estimaciones de las n + 1 incégnitas (n fracciones -

mol y la temperatura o presiodn).

~ Cuando los valores fijados en la definicidn del problema -
son los referentes a la fase 1lfquida para obtener los correspon
dientes al equilibrio con la fase vapor el cdlculo es llamado -
de punto de burbuja; mientras que para el caso contrario es co-
nocido como punto de rocio. Determinando la temperatura o pre--

sidén a obtener el nombre especifico del cédlculo.
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Ia forma que se ha encontrado mas coﬁveniente-deade el pun
to0 de vista cemputacional- para resolver este tipo de problemas
es la mostrada por King‘(1980), la cual estd basada en una li——
nealizagién de la funcidn objetive en términos legaritmicos; a-
s{ por ejemplo para el camso de la obtencién de la temperatura -
de burbuja, la funcidén obtenida es:

n
) = & -
£ (fyx) = 5 X, K =1 (1.66)
que linealizada queda:
¥(T, x,) =1n Zx K =0 (1.67)
donde Ki estd expresada pors
1
S W
R

siende el criterio de equilidbrie la igualdad de las fugacidades
de las fases liguide y vaper.

Expresiones anflogas son obtenidas para el cdlculo de la pre——
sién de burbuja y de la temperatura y presibn de rocio.

Evaporacidn instantédnea isetérmica.

Un proceso de este tipo es el que se presenta al alterar—-
la presidn de la corriente de alimentacién, ello ocasiona una—
separacidn de dos fases en equilibrio. Para poder realizar es—
tos cdlculos es necesario tener la certeza de oue las condicio-
nes de evaporacidn estén acotadas por los puntos de rocio y dbur

buja de la mezcla, la definicidén del problema muestra ademds de
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las (n + 2) ecuaciones dadas por (1.62), (1.63) y (1.64), n —
ecuaciones adicionales correspondientes al balance de masa por

componente:

(1.69)

l‘zlcv Yy * L X i= l,.eon

donde F son las moles alimcntadas,,z1 su composicidén molar, -
V la cantidad de vapor resultante, y, su fraccién mol, L la —

cantidad de liquido y x, su fraccién mol. De manera que en to-

i
tal se tienen (2n + 2) ecuaciones con (2n + 2) incégnitas (V,~
L, Yno xn) .

Aplicando la ecuacidém (1.62) a (1.69) se obtienen las e—
cuaciones para l1la solucidn:

x ‘ F zi i= 1,...!1 (1070)
1 L+VE
yi = xi Ki i= lpo.on (1071)

donde para empezar la resolucidn es necesario nuevamente dar -
estimaciones iniciales de las (2n + 2) incdgnitas.

la funcién objefivo usada para la convergencia es la pro-
puesta por Rice y Rachford (King, 1980)

z (L, ;';)32'1 x, - igl y; = 0 (1.72)

gque en términos logaritmicos es:

n
W(L, x, y) = In £X =0 (1.73)
n

Célculo de la presiédn.

Debido a que todas las ecuaciones de estado usadas en es-

R e AR GBSt ek e |
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te trabajo son explicitas en presidm, el cdlculo de ella se reg
liza de forma directa mediante la evaluacidén de la funcidm co—-

rrespondiente con los datos sefialados en la Tabla 1.1l.

Cdlculo del volumen.

Para calcular el volumen del fluido, el procedimiento de -
solucién es diferente para las ecuaciones cubicas y para las —
pultiparamétricas. Bn virtud, de que en las primeras se cuenta-
con la ventaja de poder llevar a cabo la resolucién en forma a-
nalitica; ésto es, la obtencién de tres raices reales, la menor
correspondiente al volumen del 1{quido y la mayor al del vapor.
la tercera raiz de la ecuacidén entonces carece de significado -
f{sico al encontrarse dentro de la regién de equilibrio inesta-
ble.

Cuando la solucidén arroje como resultado una sola raiz real, es
el caso de existencia de una fase y si las tres raices reales -

son iguales, las condiciones corresponden al punto critico.

la forma y no linealidad de las ecuaciones multiparamétri-~
cas no hace pﬁsible obtener el volumen de forma analitica, ha--
ciendo necesario el uso de un método numérico para su busqueda;
como €sta ha de realizarse tanto en la fase liquida como en la-
fgse vapor es conveniente fijar estimaciones iniciales adecua~=
das para cada fase., Para el liquido se utiliza la ecuacidn de -
Racket (Reid et al., 1977); mientras que para el vapor la ecua-
cién de gas ideal., El método numérico mas conveniente para ha——
llar el volumen degeado es el de Regula Falsi, ya que con €1l es

posible garantizar su existencia en la fase establecida.

U




24

Cédiculo de la constante de equilibrio.

Ia constante de equilibrio es obtenida directamente median
te la evaluacidén de las fugacidades en las fases liquido-vapor-
de acuerdo a la ecuacién (1.68).

Obtencidén de la entalpia.

Para la evaluacién de la entalpfa en forma analftica se si
guieron los lineamientos presentados por Reid et al.(1977). Sea
J el valor de una propiedad termodindmica de una sustancia pura
o mezcla de composicidn fija, a Py T fijas; si J° es el valor-
de J a la misma temperatura y composicidn pero en un estado de-
gas ideal y a una presidn de referencia P°, entonces se define-
una funcién de deaviacién J - J°, que representa la diferencia-
de esa propiedad en sus condiciones actuales (ya sea 1l{quido o-
vapor) con respecto al gas ideal.

Primeramente se desarrolla la funcién de desviacién para -
la energia libre de Helmhotz A, en virtud de que a partir de e-
1lla las demés funciones de desviacién son fdcilmente derivables,
Las expresiones de ellas son las siguientes:

\'2
A-A°=-L(r-._§3_)av-m1n§o (1.74)
v
s-s°-.-.._3_(A-A°)v=J‘ Pg]-_g_ dv + R1n v
9T w |[9T], v v°
(1.75)
G -6"=(a-24% +(2-12) _  (1.76)
U-0°=(a-4% «7 (s -59 (1.77)

H-H = (0-1% «Rr (2 -1) (1.78)
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donde S es la entropia, G la energia libre de Gibbs, U la ener-
gia interna, H la entalpia y Z (=Pv/RT) el factor de compresibi
lidad obtenido al resolver la ecuacién de estado para el volu—

mene.

Una vez conocidos los valores numéricos de las funciones -
de desviacién y calculando el valdr de la propiedad en el esta-
do de gas ideal se llega al valor de la propiedad a sus condi--
ciones actuales; hasta el momento se tiene so0lo para la ental——
pia y la entropia.

Este tipo de procedimiento se lleva a cabo para solo 408 -~
ecuaciones de estado: Una cubica, Peng Robinson y una multipara
métrica, Iee-Kesler. Sinembargo en busca de la generalidad que-
deben tener este tipo de programas se hace el cdlculo numérico-
de la entalpia debido a que es la propiedad termodindmica que -
mas se necesitaria posteriormente (balances de energia en el 8i

malador). Para ello se parte de la siguiente ecuacidn:
\{

H-H°'= j‘ [l‘ B%J- J dv+RT(Z-'1)}(1.79)
g v

pero debido al probleﬁa que presenta su integracidén numérica —
por el limite inferior, es transformada en términos de la densi
d4ad molar £ :

oT £*
para la evaluacidén de la derivada se emplea uma interpolacidén -

.
H- 8 = J‘e- [’1‘ SPJ - P] 4¢ + BT (Z - 1) (1.80)
© §

de segundo orden, en tanto que para la integracién se usa la —
forma trapezoidal(Imthe et al,.,1982). E1 comportamiento de la -
derivada es mostrado en la Fig. 1l.1; notdndose que en incremen-
>tos entre 0,05 } 0.005 es donde se adopta un comportamiento es-
table,
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la evaluacién de la integral es mostrada en la Fig. l.2. En e——
lla se nota que es después de 80 intervalos cuando su valor ya-
no varfa significativamente. Para los cdlculos posteriores se -
- adopta un cambio en la derivada de 0,05 con 100 subintervalos -
para la integral. |

Para la comparaciém de los resultados obtenidos tanto en -
forma analitica como numérica, se usan los dos articulos publi-
cados por Weber (1980 a,b), en ellos presenta los resultados lo
grados_al calcular cambios isotérmicos de entalpia para dos e—

cuaciones de estado: Peng-Robinson y BWR; tanto para fluidos pu

Yos Ccomo para megclas,

En la Tabla 1,2 se muestra una comparacién de los valores-
alcanzados en este estudio asi{ como los encontrados por el cite
do autor, para una mezcla binaria de metano-etano,

Ia expresidén para la entalpf{a de acuerdo a la ecuacidn de-
Peng-Robinson usada en este trabajo dd mejores resultados a la-
empleada por Weber(1980, b); ademds su desviacién de los valo—-

res experimentales es consistente al variar entre el 8 y el 11%,

este comportamiento contrasta con lo reportado en el articulo -
referido, donde sus variaciones van desde un 53 hasta un 6%.

Ia evaluacién hecha por el procedimiento numérico muestra-
las mismas caracteristicas que la forma analitica, segim se ob-
serva en las ecuaciones de Peng-Robinson y lLee-Kesler; para to-
dos los casos la desviacidn entre las formas analitica y numéri
ca son mayores en la primera ecuacidén, aunque esas diferencias-
sean menores al 3.6%, Para las restantes ecuaciones solo se u——
tiliza la evaluacidn numérica, dando siempre resultados confia-

bles. Si bien las ecuaciones multiparamétricas ofrecen en ca-
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TABLA 1.2

Cambio Isotérmico de Entalpfia (ul/’gnol)l

o 3 3 o
para CH - C,B, (0,477~ .523) a 311.61 K

Ecuacitn Experimental Peng-Robinaon? Peng-Robinson: Soave 1 Soave 3 Starling Lee-Kesler
Presién Analftica Numérica Numérica Numérica Numérica Analftica Numérica
14,28 = 307.061 - 164,029° - 119,158 - 119.436 =~ 113,196 - 107,645 - 111,449 ~ 104.088 - 104.106
% DESV - 53,00 11,30 11.50: 5.73 0.54 . 4,10 2.7 2.76
28.56 - 225,548 - 210,297 - 246,843 - 247.427 - 235.314 - 223.033 - 232,655 - 216,527 - 216.613
% DESV - 6.76 9.44 9.70 4,32 1.11 3.15 3.99 3.96
42.84 - 348,978 - 258,017 - 384.269 =~ 385.192 - 367.825 - 347.584 - 365,462 - 338.907 - 339.124
% DESV - 26.06 10.11 10.37 " 5.40 0.39 4,72 2.88 2.82
57.12 = 487.465 4 306,657 - 532,102 - 533,402 - 511,844 = 482,932 - 511.341 - 472,719 - 473.136
% DESV - 37.10 9.15 9.42 5.00 0.95 - 4.89 © 3.02 2.94
.4 - 637.646 - 354,788 - 689,027 - 690.T44 - 666.752 629,906 - 669.546 - 618.114 - 618,771
% DESV. - 44.36 8.05 8.32 4.56 1,21 5400 3.06 2.96

1 No se incluye Bender y Harmens al no ser
sistema, '

2 Reportado por Weber, (1980,d)

% DESV= exp.- calc.
exp.

x 100

apropiadas para este

29.
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8i todos los casos resultados superiores a los encontrados con-
las clibicas, la versifn modificada de Soave logra alcanzar los-

valores mas precisos.

1.5 Conclusiones.

Debido a que el programa CHMIX es capaz de realizar algunos
de los cdlculos termodindmicos mas usualmente encontrados en la
ingenierfa quimica, resulta de gran ayuda en la solucién de los
problemas involucrados en esta drea y campos afines. El enfoque
sistemdtico con el que estd construido lo hace apropiado para -
llevar a cabo estudios comparativos de la evaluacién de cdlcu-—-
los de equilibrio y de una fase mediante diferentes ecuaciones-
de estado, las cuales son de una fédcil incorporacién al progra-

ma.

las ecuaciones de las que consta el programa son las que -
han mostrado las mayores ventajas por su eficiencia computacio-
nal y su precisidn en el cdlculo. Siendo las cubicas mejores ge
neralmente en el primer aspecto, al poderse evaluar sus propie-
dades en forma directa. las ecuaciones multiparamétricas suelen
mostrar resultados mas precisos que las anferiorea(aunque las -
excepciones suelen ser frecuentes), sinembargo la obtencidén nu-~
mérica del volumen requerido, as{ comc la funcionalidad mas com
pleja de sus pardmetros tienden a aumentar el tiempo de cémpu—-
to.

Ia evaluacién numérica de la ertalpia mwestra resultados -
nue se comparan favcrablemente con los obtenides mediante proce
dimientos analiticos Y con valores experimentales, aunque el --
tiempo de cémputo se ve aumentado por el numero de subinterva——

los empleados vara la evaluacidn de 1la derivada y la integral.
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‘2. EL SIMULADOR DE PROCESOS.

INTRODUCCION

El desarrollo de un simulador de procesos en estado esta—
cionario estd enfocado principalmente a la realizacién de los -
balances de materia y energia correspondientes, as{ como al and
lisis del efecto de posibles cambios en el disefio y operacidén -
de un-proceso en particular; teniendo por ello una amplia gama-
de usuarios potenciales ya que puede ser una herramienta para -
ayudar al estudiante a trasladar sus conocimientos teéricos a -
un campo mas prdctico o bien a nivel industrial ofrece la alter

nativa de obtener buenos disefios a bajo costo.

las formas en que se puede integrar un simulador de proce-
sos pueden ser clasificadas en tres -una discucién mas amplia -
sobre tales tdpicos puede ser encontrada en Westerberg et al.,-
(1979).

1- Sistema de simulacién simple-~ Se caracteriza porque las e—-
cuaciones para la simulacién representan directamente los -
balances de materia y energia y la relacién entre las co—-
rrientes de entrada y salida. Ia especificacion del diagra-
ma de flujo de informaciém se hace mediante una lista de co

rrientes interconectadas.

2- El simulador modular secuencial-~ Este tipo de alternativas-
se basan en que las relaciones gue describen cada operacidn
unitaria puedan ser representadas por medio de una subruti-

na donde la accidn es la siguiente:

31
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' Dadas: Condiciones de alimentacién y pardme
tros de equipo
Caicula: Por balances de materia, el flujo —
por componentes del producto
Por balances de energia, la entalpia
del producto.

3- Simulacién por ecuaciones simulténeas-~ Se fundamenta en la -
representacién de un proceso quimico por medio de um conjun-
to de ecuaciones no lineales simultdneas, las cuales inclu—
yen las relativas al hodelo, las especificaciones de disefio-
y las de coneccién entre los equipos, resolviéndose todas —

las ecuaciones & la veg,

Ias dos ultimas alternativas han sido las mas usadas en —
los ultimos afios debido & su generalidad. Siendo la forma modu-
lar la de mas fdcil acceso y expansién por su clara distincidén-
entre los diferentes médulos, en tanto que la dltima ha demos——
trado ser superior para tratar problemas con recirculaciones -
complejas por su solucién directa(Babecok y Stutzman, 1982),
Debido a que el simulador de procesos empleado se encuentra com
prendido dentro del segundo grupo, en la seccién 2.1 se hace un
andlisis mas detallado sobre &1,

Ia conjuncién de un simulador de procesos con un DPrograma-
como el CMIX, ofrece un sistema de simulacién completo al con—
tar con una gran variedad de formas para la evaluacién de las -
propiedades termodindmicas. Sinembargo ello trae consigo un au-
mento en la magnitud del programa, por 1o que es indispensable-
tener un medio eficaz para usar el programe completo, halldndo-
se en el segmentador de la Cyber 173 una alternativa adecuada -

para tal fin.
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2,1 RBstructura variable y estructura fija en los simulado-
res modulares secunicialea.

Ia filesofia bdsica de este tipe de programas es que cada u
‘'nidad de procesamiente qni-;co estd representada come un modele-
matemftice individual llamade médule unitarie,' Bl sistema enten-
ces se caracteriza porque cada médule unitarie va a ser capaz de
calcular todas'ius variables de salida(temperatura, presiém, flu
jo,etc.) dadas las variables de la corriente alimentada y les pa
rémetros de disefie del equipe, el programa debe asegurar que ese
resultade sea a su vez la alimentacién del siguiente médulo uni-
tarie, siempre y cuande no se trate de un preducto final. De a—
cuerde a esta condicién, les simuladeres pueden ser clasificades

en dos categorias: estructura variable y estructura fija.

En los programas de estructura variable el programa ejecuti
vo debe ser modificade de acuerde al problema especifice, éste -
se hace por medio de llamadas a las subrutinas necesarias, per -
1o que se obtiene un sistema de simulacién flexidble cuya cemple-
jidad seolo depende del procese que se esté trabajande; su princi
pal desventaja es laAfalta-le experiencia y/e conocimientes del-
usuario para elaborar el programa ejecutive a fim de lograr una~
similacién aprepiada.

En les simuladores de estructura fija el programa principal
es siempre el mismo independientemente del tipe de proceso a tra
tar, per 1o que es el archivo de datos el encargade de transfe--
rir la informacién de las corrientes entre los médulos,estable——

-ciendo de tal modo la secuencia de cdlculo,’

Acerca de este tipo de programas se han mencionado como sus

principales desventajas el hecho de que conforme se aumente el -
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nimero de subrutinas su comlejidad vaya también en aumento (Mot
ard et al., 1975) y que comunmente consuman mas tiempo que los-—
sistemas simples (Westerberg et al., 1979). Motard et al.{(1975)
sefiala otra dificultad adicional, que es la necesidad de cargar
e la memoria de la computadora todo el programa completo sin im
portar que tipo de problema se esté estudiando.

En este tipo de programas, la descripcidn de las corrientes es-
estandarizada(su contenido se da posteriormente); el archivo de
datos es el que reoresenta la definicidn del problema, aaf como
el que dirige junto con el programa principal su solucién, la -
elaboracién del archivo no requiere mayores conocimientos, ya -
que es formado con la informacidén obtenida del diagrama de flu-
jo del proceso, esta caracteristiqa hace que sea accesible a un

gran numero de usuarios.

En general, se puede decir que los simuladores escritos en
forma modular son convenientes porque se tiene wna definicidn -
directa del problema al transformar el diagrama de flujo del -~
proceso en su correspondiente diagrama de flujo de informacidn,
la incorporacidén de nuevos médulos unitarios se hace de una ma—
nera sencilla y por ultimo, el usuario puede claramente saber -
gue informacién de las corrientes debe suministrar, asi como —-
también que pardmetros de equipo son requeridos.

2.2 la unién del simunlador y del CMIX,

las ecuaciones de estado han resultado ser atractivas para
el uso en simuladores de procesos porque ellas pro?een un con--
Junto completo de propiedades intermamente consistentes para'gl
gin fluido puro o mezcla usando solo un nimero relativamente pe

quefio de pardmetros de entrada. En el pasado el uso de ecuacio-
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nes de estado en la simulacién de procesos se vefa restringido-
por el limitado rango de aplicacidn tanto en condiciomes de ope
racién como de componentes, pero los recientes avances tendien-
tes a ampliar esos rangos han'contribuido a su creciente empleo.

El simulador original(Chapela et al., 1970) se valia de la
correlacién de Chao y Seader(1961) para el cdlculo de propieda-
des termodindmicas, lo cual presentaba los inconvenientes ya se
finlados, es por ello gque al disponer de un programa de las ca--
racteristicas del CMIX su unién con el simulador representaba -
una amplia gama de posibilidades para la simulacidn de procesos.

Para realizar la citada unién habf{a que considerar varios-
aspectos, primeramente ambos programas debian conservar su es-——
tructura modular original; las modificaciones que tuvieran gque-
hacerse a las subrutinas implicadas serian minimas a fin de no-
complicarlas en exceso; estas modificaciones se harian en el me
nor numero de subrutinas posibles.

Forma de l1la unidn.

Cuando se pensd en realigar la unién del CMIX con el simu-
lador de procesos, se tomaron en cuenta d0s requerimientos prin
cipales del simulador:

1- E1 simulador tenia que poder hacer uso del banco de datos —-
del CMIX, .

2- El simulador podria disponer de cualquiera de los tipos de -
cdlculo del CMIX,

Para ello se necesita que para cualquiera de las dos alternati-

vas la "entrada" al CMIX por medio del simulador sea tmica., Esa

entrada no puede ser otra que el programa principal del CMIX Pe
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ro ahora convertido en una subrutina mas del simulador(CMXSUB).
Ahora bien, la subrutina que sirve de interfase entre el simule
dor y el "programa principal® del CHIX tiene que ser difexrente-
cuando se trata solo de leer propiedades o cuando se gquiere rea
lizar algén tipo de célculo, ésto motivado porque lo primero se
hace s0lo una vez durante toda la ejecucién del programa, mien-
tras que io segundo puede requerirse varias veces.

Para la lectura de propiedades se crea la subrutina CONST1
que se encarga de transmitir las propiedades fisicas leidas de-
los COMMON del CMIX a los del simulador. Ademfs se crea un nue-
vo nYmero asociado al tipo de cdlculo (ver Cap. 1), el "ICAL" -
igual a cero, que significa que durante esta entrada al CMIX 8o
lo se leen las propiedades del banco de datos. Esta subrutina -~
también se encarga de transmitir los pardmetros de control del-
OMIX leidos como parte de los datos del simulador a é1, por me-
dio de sus COMMON etiquetados, |

Cnando se trata de hacer uso de los cdlculos termodindmicos del
CMIX, la situacidn es totalmente diferente debido a que ya no <
es necesario leer las propiedades y si realizar algin cdlculo -
de equilibrio o de entalpil; Para ésto se implementa una nueva-
subrutina (CMXENL) que es la encargada de ajustar el flujo de -
informacién entre ambos programas, ya que trabajan en diferen—-
tes sistemas: de unidades., Las condiciones de operacidén estén da
das por el médulo unitario,mientras que el tipo de célculo por-
la subrutina a la que haga mencién el médulo y son transmitidos
por COMMON etiquetados y por argumentos de las subrutinaa,

As{ por ejemplo, la subrutina para el cdlculo de punto de rocio
gueda como sigue:

ettt ot o bl e e e 4

A g e .
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SUBROUTINE PROC (TERD)
DIMENSICN "XP(20)
DIMENSICN XX(ZO):YY(ZO)’ZZ(ZO)’EO(ZO) : ,
COMMON/PRCPIED/IC(20)sW(20)5DD(20)sVM(20)5PC(20),TCL20)»
1 WM(20),AE(20),BE(20),CE(20),DE(20)»EE(20),NOM(20),PR(20)y
1INsP,IENTALP
COMMON/EQUIL/X(20),Y(20),Z(20),E(20)9N»TCL2 _
T = TEROD $ DT=1.0 $ K=l
IF(IENTALP.EQ.IOHCMIX ) GU TD 3C0
6 CALL EQUILIS (TERD)
DO 2 I=1l,N
2 XP(I) = Y(I)/E(])
5 = 0.0
DO 2 I=1,N e
3 S=SexP(I) ,
FO = ALOG(S) $ TEROI = TERD + DT $ CALL EQUILIB (TEROI) $5S=0.0
DO 5 I=1,N
5 SS = SS + Y(I)/E(I)
FOI=ALOG(SS) $ VAR=(FOI-FO)/F0 3 IF(ABS(VAR).LT.0.00IZ5) GO TO 1
TERC = TERC - DT/VAR o
IF(ABS({FO).LT.TOL2)GO T3 10
DO 7 I=1,N
7 XUI) = XP{IV/S '
IF(K.GT.99)6GO TD 21 $& K=K+l $ GO TD 6
10 CONTINUE : :
‘RETURN o
I_TEQD = T 4 IOOQW_S G0 TU 6
21 WRITE(10,15)T ¢ G6C TO 10
S FORMAT(2X,*50 ITERACIANES SIN CDNVERGENCIA’VALDR DE T= #*,E15.855X,
1 = PROC *)
300 JCAL=1 S S
1 £ o
KPHA:3 . PR ‘- - e - . e . .- et s P .’ e - ——
DO 301 I=1,N
TZ(I)=Y(I)
301 CONTINUE _
CALL CMXENLC(JCAL,KPHAS TERD,PSIsXXsYY»2ZZ,VOL,»EQ,HENT)
DO 302 I=1,N |
X{I)=xX(I) v o o , : s
CELI)EYY LI IXX(YTY N 0 - a- .U....A.t..,..iiz..... .....
302 CONTINUE , :
RE TURN

A

R e )
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Cabe hacer notar que en esta nueva versidén del simulador -
es posible seguir haciendo use de la correlacién de Chae y Sea-
der(1961) mediante la seleccidém de los pardmetros de control le
idos durante el inicio del programa,

2.3 Segmentacién del simulader en la Cyber 173

La alternativa de poder ofrecer un simulador de proceses a
una buens cantidad de usuaries potenciales hizo que se pensara-
en la estructura fija cemo la mis aprepiada para estos fines, -
sinembarge las desventajas meﬁcionadas anteriormente requerian-
de gierta atenciém con el ebjete de que se pudiera contar cen -
un sistema tanto cenfiable come eficiente.

1a manera que se encontrd mfs apropiada para salvar eses -
obatdcules fue por medie de la segmentacién del pregrama comple
te, ésto es dividiénidele en partes de mede gque su use sea mis -
conveniente, La particién del programa se hace de forma tal que
cada segmento tenga subrutinas afines, as{ por ejemple, en una-
de ellas se tiene exclusivamente el programa primcipal, en otra
las subrutinas de preprocesamiente de dates y contrel y en o——
traq 1lés diversos equipos; de mode similar se divide la parte -
correspondiente al célcﬁlo de propiedades termodindmicas seccio
nando en este caso de acuerde a las subrutinas de control, ecua
ciones de estado y método numérico de solucién.

Ia segmentacién en una computadora consiste bisicamente en
elaborar un procedimiento segin el cual solo se mantenga en la-
memoria principal la fraccidn del programa que estd siendo eje-
cutada, mientras que las demis fracciones se encuentran en una-
memoria secundaria para ser transferidas a la principal en cuan

to sean requeridas; todo ésto permite ejecutar programas de ——-
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gran tamafio, aunque el tiempo de cémpute puede verse incrementa-
de sine se realiza una segmentacién eficiente de mode que se re-
duzca al minime la transferencia de la memoria auxiliar a la ——-
principal de la computadera, Pensando en éste se hace la segmen-
tacién de forma tal que se redusca en lo mis posible dicha trans
ferencia, para elle se ubici en la memoria principal(segmento ——
raiz) ademds del programa ejecutive tedas las subrutinas que sem
constantemente llamadas, cemo las correspondientes al cdlcule de
las propiedades termodindmicas y al eguilibrio quimice, ya que -
por ejemplo para la resolucién de la torre de destilacidn se re-
quieren calcular la constante de equilibrie, la temperatura de -
burbuja y las entalpias de liquide y vaper(cuatro llamadas al —
CMIX) para cada plate en cada iteraciém, as{ que el nimero total
de llamadas son:
L= 4 x M x I? (2.1)

donde: . LI - cantidad total de llamadas
a las subrutinas del cdlem
lo de propiedades.
¥ ~ nimero de platos de la to-
. rre.
IT - nimero de iteracionmes.

En los siguientes segmentos se colecan las subrutinas que -
contienen a los médulos unitaries en base a gue algunos de elles
se llaman en mds de una vez durante la solucién del problema.los
dos Ultimos segmentos contienen las subrutinas que se emplean du
rante la fase de preprocesamiento de datos e impresién de resul-
tados y las necesarias para resolver procesos con recirculacio—
nes.

Con la organizacién y segmentacidén del programa hecha de a-

T A Bl B TSt o5
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cuerdo & lo ya mencionado el simulador presenta las siguientes-

caracteristicas:

1- E1 hacer modificaciones a subrutinas ya existentes o al in-—-

corporar nuevas, su compilacidn puede hacerse por separado,

2- Solo es necesario cargar a la memoria principal de la compu-

tadora la parte del programa que se desee ejecutar.

»

3- La transferencia de informacidn entre la memoria principal y

la secundaria es minima,

Por lo tanto se nota que las dificultades sefialadas paré -
los simuladores de estructura fija son parcial o totalmente evi

tadas.

2.4 El simulador de procesos (SIMIX).

Como yé se dijo con anterioridad el programa ejecutivo es-
siempre el mismo independientemente del proceso a simular, y es
el encargado del manejo de informacién desde su fase de entrada
(datos) hasta su fase de salida (resultados), asi como de coor-
dinar los cdlculos secuenciales tomando en cuenta el cardcter -
iterativo de los ciclos de recirculacién. Primeramente se lee —
la informacidn de las corrientes, 1os pardmetros de disefio de -
equipo, las propiedades de los componenfes del banco de datos,-
los controles de impresién y la secuencia de cdlculo. Posterior
mente se realizan las llamadas a los médulos unitarios de acuer
do al orden fijado y por Ultimo se hace la presentacidén de to--

das las corrientes del proceso. A continuacidén se abunda sobre-

estos puntos,
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Datos y preprocesamiento.

Fn un programa de estructura fija la informacidén que se su
ministra al inicio de la ejecucién es de gran importancia ya —
gque ella desempefia un papel preponderante durante la solucidén -
del problema. lLos datos requeridos son principalmente los reia-
cionados a la especificacidén de las corrientes, los pardmetros-
de disefio de equipo, los de control y el numero de identifica—
cién y nombre de los componentes, ademds de establecer la se——-

cuencia de cdlculo.

Antes que todoc es conveniente transformar el diagrams de -
flujo del proceso(Fig. 2.1) a una forma mas apropiada para su -
_simulacién, ésto se hace al integrar el diagrama de blogues co-
rrespondiente —diagrama de flujo de informacidn— Pig. 2.2 (ver-
Sec. 3.4), el cual contiene todos los médulos unitarios perti—
nentes y las corrientes que los unen. La asignacién operacién -
unitaria~ médulo unitario no es necesariamente uno a uno. En ba
se a este Ultimo diagrama es posible ir formando la matriz de -
corrientes, el contenido de esta matriz es un vector renglém ra
ra cada corriente cuyo conteﬁido(chapela et al.,1970) es el .si-
guiente:

1- Nimero de identificacidn de la corriente.
2- Numero del médulo del gque sale,

3- Numero del médulo al que entra.

4~ Numero de variables a iterar(solo para problemas con recircu

lacién).
5- Estado fisico.
6~ Temperatura.
7- Presgién.
8- Entalpia.
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8- Flujo de liquido.
10- Flujo de vapor. :
11- Arreglo para los flujos por componente en fase liquida,

12- Arreglo pare los flujos por componente en fase vapor.

Esta matriz salvo las corrientes de alimentacidn va siendo

construida conforme se resuelve cada médulo umitario.

De manera semejante es necesario construir una matriz de -
equipos en la que se almacenen sus parémetros respectivos; en -
‘1z Tabla 2.1 se dan los equipos necesarios para el proceso mos;
trado en la Fig. 2.1 y sus pardmetros necesarios. En esta ma——-
triz cada equipo va a ser identificado mediante su nombre y un-
indice numérico el cual va a servir para ordenar la secuencia -
de célculo,’

Todos los datos alimentados como parte de la matriz de co-
rrientes y de equipos son almacenados en archivos de acceso di-
recto.

Los pardmetros de control leidos son aparte de los ya cite
dos los necesarios para el CMIX, También son requeridos en este
archivo de lectura el titulo del trabajo y su fecha de ejecu——
Cién.

Cuando se quiere hacer uso de coeficientes de interaccién-
binaria para una ecuacién de estado es necesario adicionar un -

nuevo archivo de lectura que los contenge.

El programa tiene capacidad para manejar hasta 50 corrien-

tes, 20 componentes y 50 equipos.




TABLA 2.1

DESCRIPCION DE EQUIPGS,

NOXBRE

ACCION

PARAMETROS

BOMBAOl

CAMBCL2

MEZCLAl

MEZCLA2

MBZCLA3

COMPRS1

ABSORC3

DESTILL

Compresidn isotérmi
ca reversible,

Intercambio de ca--
lor.

Divide una corrien-
te de alimentacién.

1 .
Mezcla m™ corrien——
tes.

Separa una mezcla -
de dos fases en ca-
da una dg ellas,

Expansién a ental--
ria constante.

Separa un componen-
te de la alimenta--

cidn.

célculo de una co—
1umn§ de destila—-
cidné

Cambio de presiédnm.

Temperatura de sali
da de una corriente
o carga térmica.

Fraccidn correspon-
diente a cadas cO——-
rriente de producto

Cambio de presién.

Kimero del componen
te a2 separar.

Numero de platos, -
de alimentaciones,-
de extracciones del
liquido, del vapor-
de cargas térmicas.
Iocalizacién de los
platos de alimenta-
cidn, extraccién y-
cargas térmicas. --
Vector inicial de =
temperatura, Reflu-
Jjo y recuperaciones

1 mimero total de corrientes.
2 Wlang y Henke (1966)
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Ia fase de cédlculo.

Los cdlculos en el simulador som realizados mediante los -
médulos wnitarios, los cuales a su vez guardan una estrecha re-
lacién con la parte correspondiente a las subrutinas del CMIX.
Los médulos pueden requerir también de la subrutina de balance-
de entalpfa y por lo general de la de comprobacidn de fase de -
las corrientes de entrada y/o salida. Dada la importancia que -
tiene este aspecto se emplea una comprobacién mediante el célcg
lo de puntos de burbuja y rocio.

El hecho de que con un simulador de procesos se persiga po
der resolver un gran nimero de problemas trae consigo que el ——
programe crezca considerablemente. Por 1o que en los simulado--
res de estructura fija se debe tener un buen disefio tanto inter
namente como para su manejo externo;vEn cuanto al primer punto-
en la Fig. 2.3 se muestra el diagrama devbloquos del programa -
completo, en é1, "equipo" se refiere a cualquiera de los médu--
los unitarios y se sefialan los tipos de cdlculos termodindmicos
que pueda requerir, Cualquiera de los bloques marcados como -—-
FLASH, PBUR, PROC, ENTALPI Y EQUILIB, sirven para acomodar sus-
pardmetros a las condiciones del CMIX., Este nivel serfia el co—
rrespondiente inicamente al simulador. En el siguiente nivel se
encuentran CMXENL y CONST1 o sea las subrutinas de interfase en
tre los dos programas. Por ultimo en el tercer nivel esta la —--
parte correspondiente al CMIX, conteniendo sus subrutinas de es
timaciones iniciales, método numérico de solucién y ecuaciones-
de estado ademds de la de escritura de resultados. En la Tabla-

2.2 se dé una breve descripcién de la funcidén de cada subrutina

En lo referente al manejo externo del programa, la segmen-




PROGRAMA PRINCIPAL

Fig. 2.3 DIAGRAMA DE BLOQUES DEL

PROGRAMA DE SIMULACION

Nivel

[ I I ] |
PROPIED CORRNTS DESPECY? CONEW RESUL
|
PEOQISS
. |ITDBNT
equipo ANFASE
I I T 1
ENTALPI| |EQUILIB PBU@ PROC| | PLASH/ Nivel I
] E 3 L J L I. * l ]. ! - [ ] J [ ] ® ® ® .O
CONSTL CMXENL
Nivel 11
CMXSUB
TITUILO DIJ CONST PCl
MONIT
I '1 1
ESTIMA(. INVER CAIORIC
T 1
TEMP PVAP TERMIC ENTALP
METCAL .
I [m;n:[v . |INTEG
EVAFUG
. - [—
) Y i 1'1 N | l
PUGC SOLVC PARC PREC MIXRC
T 1 ] 5| 111
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Tabla 2.2

Descripeién de subrutinas del simulador.

NOMBRE FUNCION
Nivel I
PROPIED Coordina la lectura de propiedades de los compo
nentes,
CORRNTS Forma la matriz de corrientes.
DESPECF Forma la matriz de equipos.
CONEW ‘Método nunmérico: para solucidén de recirculacio--
nes.
PROCESS Resuelve el problema de recirculaciones.
RESUL Impresidén de resultados finales.
IDENT Ilama y comprueba la existencia del médulo a e-
jecutar.
equipo Cuilquiera de los equipos referidos en la Tabla
2.1.
ANFASE Comprobacién de fase.
ENTALPI Coordina el cdlculo de entalpias.
EQUILIB Coordina el cdlculo de la constante de equili-—
brio,
PBUR Coordina el calculo del punto de burbuja.
PROC Coordina el cdlculo del punto de rocio.
FLASH Coordina el cdlculo del flash isotérmico.
Nivel 1II
CONST1 Subrutina de unidn para lectura de propiedades.
CMXENL Subrutina de wnidén para cdlculos con CMIX,
Nivel III
CIXSUB Ilama a las subrutinas de lectura de propieda—
des, control e impresidn de resultados de CMIX.
CONST Iee las propiedades de las sustancias.
DI1J Arma le matriz de coeficientes de interaccidn -

binaris.
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Continuacidn.

Descripecidn de sudbrutinas del simulador.

49

NOMBRE ' FUNCION
PCI Cédlculo del punto critico ideal.
TITUIO Impresidén de resultados de CMIX.
MONIT gistribuye la informacidén de acuerdo al célcu-
o.
ESTIMA Controla el cédlculo de estimaciones iniciales,
TEMP Estima temperaturas de burbuja y rocio inicia-
les.
PVAP Calcula presiones de vapor. ‘
INVER Invierte el cdlculo para puntos de burbuja y - %
rocio. ]
CALORIC Calcula la entalpfa seleccionando la evalua——- ﬁ
| cién numérica o analitioa. !
TERMIC Ilama a la ecuacidn escogida para la evalua—- |
cién analitica de las funciones de desviacién.
ENTALP Calcula la desviacién de la entalpia(numérica)
DERIV Realiza la derivada numérica.
INTEG Integra segin la regla trapezoidal.
METCAL Selecciona el método numérico de solucidn.
FUGC Evalue las fugacidades de cada fase.
'BVAFUG Calcula factores de compresibilidad.
SOLVC Resuelve el volumen para cada fase,
PARC Calcula los pardmetros de cada ecuacidn.
PREC Resuelve para la presion.
MIXRC Evalda las reglas de mezclado,
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tacién ofrece un medio eficaz para su empleo.

Por ultimo es conveniente hacer notar que debido al cardc-
ter iterativo de algunos médulos como el de la torre de destila
cién y el cambiador de calor entre otros, es posible que en -—-
ciertos casos no se llega a la convergencia deseada en el nume-
ro de iteraciones fijado, ésto no va a provocar la interrupcién
de la ejecucién(solo se dard en casos de una muy marcada diver-
gencia) sino que ella continia con los valores generados en la-
Wltima iteracidén. Para el caso de los cdlculos termodindmicos -
iterativos la situacién es similar.

Resultados.

El simulador consta de tres archivos de escritura de resul

tados que pueden ser nombrados como el principal, el de resulta
dos intermedios y el de los referentes a las propiedades termo-
dindmicas. En el archivo principal es donde se imprimen los da-
tos de corriente y equipos alimentados al programa, asi como el
reporte final de todas las corrientes calculadas, En el archivo
de resultados intermedios se hace un mapeo de los cdlculos mas-
significativos en la resolucidn de un médulo unitario. En el de
cdlculo de propiedades termodindmicas, se tienen los resultados
propios de la parte correSpondiénte al GMIX.

2.5 Conclusiones.

Resumiendo, se puede decir que el simulador de estructura-
fija integrado(SIMIX) conserva un cierto grado de flexibilidag,
ello provocado porque para problemas sencillos o si solo se de-

sea hacer uso de una ecuacién de estado no es necesario emplear

. tsnmts sm s
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el segmentador, reservando su utilizacién para estudios mas am-

plios como el desarrollado en este trabajo.

la estructura modular del simulador lo hace de una fdcil -
ampliacién, tanto en lo referente a los médulos unitarios como-
en cuahto a las ecuaciones de estado. Ia forma final del simula
dor tiene una importante ventaja y es que al incorporar una nue
va ecuacidén de estado, esta pueda ser previamente probada en el
programa CMIX por separado, siendo su unién posterior al simula
dor de forma directa.

Ia fécil conjuncién del archivo de datos lo hace accesible
tanto a alumnos de licenciatura como a investigadores en el -~
rea; permitiéndoles que un mismo archivo de datos sirva para re
solver un problema con diferentes ecuaciones de eatado por el -

solo cambio de un cardcter numérico.




3. SINULACION DEL PROCESO DE DESTILACION DE AIRE

INTRODUCCION

Ia seleccidén de la planta de destilacién freccionada del -
aire para realisar un estudio comparativo del cdlculo de propie
dades ternodininioaa‘en la simulacidén de procesos, se debe al -
hecho de que la ngturalesa gsimple de las sustancias involucra—
das(a excepcién del CO, y H,O presentes como impurezas) permite
dus el equilibrio lfquido-vapor requerido sea predicho con una-
gran precisién por el uso de ecuaciones de estado. En particu--
lar para el sistema N,- O,- Ar, la constante apariciém de for—
mas de evaluacidén del equilibrio (Sec. 1l.3) revela la gran im—

portancia que reviste su tratamiento.

Ia confianza que se tiene en la eeuacién de estado para el
sistema ternario mencionado, estd basado en que sus componentes
son fluidos normales, de modo que las moléoculas son distingui——
bles ‘nicamente por su tamafio y forma. Considerdndose ademds —
que el pequefio mumero de constituyentes facilita su estudio. A~
dicionalmente el tipo de proceso de obtencidén de 0, ¥y N, por —
destilacién presenta la caracteristica de que las principales -
operaciones unitarias involucradas como son: compresores, expan
sores, cambiadores de calor(con o sin cambio de fase) y torres-
de destilacién; requieren constantemente de cdlculos de equili-
brio lfiquido-vapor y de la evaluacién de alguna otra propiedad-
termodinémica como la entalpfa, proveyendo con &sto de un medio
de comparacién bastante amplio entre las diferentes formas de -~

prediccién de las propiedades termodindmicas.
52
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Comunmente la seleccidén del proceso a usar estd detefmina—
da por los requerimientos de los productos, o sea, su tasa de -
produccidn; su estado fisico, ya sea liquido o vapor y su pure-
za. Los diferentes procesos criogénicos de este tipo son cubier
tos ampliamente por Latimer(1967) y por Hersh y Abrardo(1977).
Debido a que la principal finalidad de este trabajo no es el se
leccionar el diagrama de flujo con los mejores rendimientos de-
los productos, el tipo de proceso se escoge pensando en la posi
bil;dad de observar el comportamiento de diversas ecuaciones de
estado, bajo condiciones extremas de presion y temperatura; por
lo que para el presente estudio se selecciona el primer diagra-
ma de flujo presentado por latimer(1967), ya aque contiene mayor
informacién de las corrientes de toda la planta, lo cual hace -
mas viable la comparacidén con los resultados obtenidos en la si
mlacién. '

Antes de continuar, es conveniente hacer algunas adverten-
cias sobre los alcances y limitaciones de este trabajo:

1- Le corriente alimentada consta de cinco componentes; nitrégg
no, oxigeno, argén, didxido de carbono y vapor de agua. Recu
perandose como productos de acuerdo al diagrama de flujo se-
leccionado, solo los dos primeros, permaneciendo el argén co
mo impureza del oxigeno. El diéxido de carbono y el agua —~~—-
‘siendo solo impurezas de la alimentacién son eliminados des-
de el inicio del proceso y su tratamiento no requiere mayo—-

res atenciones.

2- No se intenta en ningin caso llegar a la fase de disefio pro-
piamente dicho del proceso, sino Ynicamente establecer las -
condiciones propicias para la simulacidn; ésto es por ejem—

‘plo, fijar las cargas térmicas de intercambiadores de calor-
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as{ como las condiciones de operacidn apropiadas para las to
rres de destilacidn; a fin de tener caracteristicas consis—-
tentes en toda la planta para poder realizar el cdloulo de -

propiedades termodindmicas con las distintas ecuaciones de -

estado ya descritas.

También se hacen comparaciones con datos reportados en estu-
dios de la misma indole, aunque las condiciones sean un tan-
to diferentes., Esto se debe a que a pesar de los inconvenien
tes citados, los resultados obtenidos de las columnas de des
tilacién -consideradas como la parte medular del Proceso= —
son casi los mismos, independientemente del diagrama de flu-
jo‘uaado.

El trabajo aqui desarrollado estd netamente orientado a la -
integracién de un simulador con una amplia variedad de posi-
bilidades en el cdlculo de propiedades termodindmicas, as{ -
como al desarrollo de una metodologfia para incrementarlas, -
por lo que al estudio de problemas de convergencia por recir
culacién de corrientes no se le brinda demasiada atencién. -
Las recirculaciones son “cortadas™ y s0lo se observan las di
ferencias existentes entre lo calculado y lo supuesto., El1 —
tratado de estos aspectos es dejado para estudios posterio—
res,

Para las ecuaciones de Peng-Robinson y ILee-Kesler la evalha-
cién de la entalp{a se hace en forma analftica, en tanto que
para las demds ecuaciones en forma numérica.

Para establecer las condiciones de operacidn.se hacen prue-

bas tendientes a especificar las caracteristicas de disefio de -
los cambiadores de calor y de las torres de destilacién.Para los
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primeros se realizan cdloulos de sus cargas térmicas de acuerdo
a cada ecuacién de estado. En tanto que en las torres de desti-
lacién, por medio de la ecuacién de Peng-Robinson se fijan los-
mimeros de platos y localizacién de las alimentaciones. Ia simu
lacidn del proéeso completo -sin incluir las corrientes de re-—-
circulacién-, se lleva a cabo con las siete ecuaciones de esta-
do disponibles(sin incluir sus coeficientes de interaccidn bina

ria), Aﬂicionalmehte se obtienen resultados introduciendo los -

coeficientes de interaccién binaria para una ecumcién, También-
se analiza el caso de comsiderar dos de las principales corrien

tes de recirculacidn del proceso para una ecuacién de estado.

3.1 Descripcién del proceso.

la alimentacidén suministrada al proceso se supuso para So-
lo contenexr los tres principales componentes del aire como son:
nitrdgeno, oxigeno y argén; y dos tipos de impurezas agua y dié
xido de carbono. Ia eliﬁinacién de ellas es el primer paso a —-
realizar en las plantas criogénicas, para evitar su posterior -
congelamiento en los intercambiadores de calor o en las torres-
de destilacién.

En el tipo de diagrama de flujo usado, llamado de alta pre
sidén(por la compresién del aire a 2500 psi), el agua es retira-~
da en su mayor parte por condensacidn durante la compresidén ini
cial, rem~viendo las trazas aun existentes por medio de algin -
tipo de adsorbedor apnropiado. Este mismo medio de separacidn se

utiliza para remover el didéxido de carbono de la corriente prin

01Dal .
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las torres de destilacidn para recuperar el nitrdégeno y el
oxigeno estdn acopladas por medio de un condensador-rehervidor,
siendo 10 primero para la torre que opera a 80 psi, y lo segun-
do para la que opera a 10 psi. la corriente principal es intro-
ducida en la columna inferior(®ig. 2. 1), usualmente como ung ——
mezcla de 65% de vapor y 35% de liquido. E1 nitrdgeno odbtenido-
en el domo de esta columna es alimentado a la torre superior --
(después de licuarse y separar una fraccidn como producto), pa-
ra hacer las veces de reflujo; con el fin de mejorar la separa-
cién es sacada una corriente de desperdicio conteniendo unéipe-
quefia cantidad de argdén y oxigeno. El producto del fondo es ri-

co en oxigeno.

. Las plantas criogénicas que operan en estas condiciones se
caracterizan por la obtencidn de productos liguidos con bajos -
rendimientos. Los detalles de las corrientes especificadas son-
dados en la figura citada anteriormente.

3.2 Ie simulacién como un medio de establecer condicio
nes de disefio.

Para poder llevar a cabo la simulacién del proceso comple-
tq, es necesario tener perfectamente especificadas cada una de-

las corrientes de alimentacidén a la planta(éstas son la alimen-

tacidn orincipal y las corrientes externas para'los intercambia

dores de calor) y establecer las caracteristicas de disefio para

los intercambiadores de calor y las torres de destilacidn.

Para la alimentacidn principal se adopta la siguiente com-
posicién molar:
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componente % mol
02 20,22
Ar 1.17
002 0.04
320 2.49

Para las corrientes externas gue son requeridas para los cambia
dores, se usa un flujo y composicidén seme jante al obtenido en ~-
la corriente de desecho. la especificacidén total de éstas como-
de todas las demds corrientes pueden ser observadas en las ta—
blas de resultados de la matriz de corrientes dadas posterior—

mente,

Los cambiadores de calor.

Para poder espeéificar el diseiio de un cambiador de calor-
es necesario conocer su &rea de transferencia(A) y su coeficien
te total de transferencia de calor(U), sinembargo este conoci—-—
miento no es indispensable, siempre y cuando su disefio esté ba-
sado solo en el cdlculo de su carga térmica Q (= AU\Atl). Bl —
cdlculo de Q se hace especificando la temperatura de salide de-
una de las corrientes fijando entonces su valor por medio de la
diferencia entre la entalpfa de la corriente de entradas y la de
la salida. Esta Q se utiliza, mediante el balance de energia pa

ra obtener la temperatura final de la otra corriente en el cam-

1 At es la diferencia logaritmica de temperaturas.

R LF ST LA
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cambiador de calor de acuerdo a la siguiente ecuacidn:

este balance se resuelve por un método de Newton-Raphson(Chape-
la et 2l., 1970).

En la Tabla 3,1 se da una comparacidén de las cargas térmi-
cas para las ecuaciones de estado usadas. Su discusidn es deja-
de para la seccién 3.5. El condensador-rehervidor especificado-

bajo el mismo procedimiento es dado por separado.

Las torres de destilacién.

Como ya se menciond, las torres de destilacidn estén inter
conectadas por medio de su condensador-rehervidof, por lo gue -
es de interés hallar una fdrma de representar esa configuracién
mediante los médulos unitarios existentes. Una de ellas es la -

que se muestra en la Pig. 3.1.

TBP l
o—]
TAP TBP TORRE DE DEST. A BAJA
PRESION.
TAP TORRE DE DEST. A ALTA
PRESION .
o~ CR  CONDENSADOR-REHERVIDOR.

FIG. 3.I- ARREGLO PARA LA SIMULACION
OE LAS TORRES DE DESTILACION.




TABLA

3.1

Comparacién de cargas térmiceas(BTU/hra)

Node 4

Nedo 12

Nodoe 15 Node 20

Node 6 Nodo 7
Peng-Robinson 648448 1206481 T80424 3305664 57348 340530
Seave 1 653516 1221227 792259 | 3391658 57427 341133_
Soave 3 664155 1249249 819515 3367413 57466 341283
Harmens 262702 563314 413975 2584373 57357 340978
Iee-Kesler 651475 1225800 801175 3348648 58924 354645
Starlimg-Hen 642515 1215162 788434 3336605 59204 357600
Bender 642769 791885 3394691 59012 354856

1218037

1 Con esta ecuacidn las cargas térmicas de los primeros 4 nodos —

calculadas solo son oresentadas con fines ilustrativos y en nin-

gun momento se consideraron confiables debido a que se trabajé -

muy por encima de los limites de aplicacién

59
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De acuerdo a esta disposicién, el rehervidor de la TBP y el con

densador de la TAP son considerados como un plato mas con una -
cierta carga térmica, por lo que ambas torres y el CR son re---
sueltos independientemente. Esta alternmativa no es la unica po-
sible por 1o que posteriormente se dan 1los resultados obtenidos

con otro esquema propuesto.

La especificacién de ambas torres hace indispensable cono-
cer el numero de platos necesarios y el lugar de las alimenta——
ciones; necesitdndose para la TAP también fijar la relacidn de-
reflujo. ?ara la TBP ésto Ultimo no es necesario en base a que-
la corriente alimentada en su segundo plato desempefia el papel-
del reflujo. Los platos son numerados desde el domo de la torre.
Las pruebas hechas a continuacién se llevan a cabo con la ecua-
cién de Peng-Robinson por su economia de tiempo de cdmputo.

Para la TAP es conveniente operar con 30 platos,alimentan—
o en el nimero 28 y 29. Debido & aue en la simulacidn se utili
za una expansién Joule-Thompson para descomprimir la parte de -
la corriente principal en estado vapor, su enfriamiento no es -
tan severo como el sefialado en el articulo original(Latimer, —-
1967) donde se hace uso de uma turbina..La diferencia de tempe-
raturags(mas de lOOOF), tiene un fuerte efecto sobre la soluciédn
del modelo de la torre, ocasionando que con la temperatura al--
canzada por medio de la expansion a entalpia constante se re——
guiera una relacién de reflujo mayor que si se emplea el vapor-

a una temperatura mas baja.

Para la TBP se opera con 49 platos, siendo en este caso el
lugar de alimentacién una variable muy importante. En el plato-
2 se suministra el nitrdgeno puro aue se obtiene del domo de 1la

TAP después de ser licuado en el CR. El estado fisico de esta -
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corriente debe mantenerse en estado ligquido fundamentalmente (-

su flujo corresponde a una relacién de reflujo de aproximada—-’

mente 0.5). Sinembargo se observa gue su descompresién de 80 -
a 10 psi causa una vaporizacién de alrededor del 2% del flujo-
total, lo cual no influye sobre la resolucidén del modelo de la
torre.

Para fijar el otro plato de alimentacién, de la corriente
proveniente del fondo de la TAP, que se considera esencialmen-
te.liquido aunque durante su descompresiém un pequeifio porcenta
Je se vaporiza,'se prueban varias localizaciones de este pun—
t0, encontrédndose que la recuperacidn del oxigeno tanto en la-
corriente del domo como en la del fondo, es bastante sensible—~
al lugar donde se alimente, ya cue si se hace por debajo del -
plato 20, el ox{geno y el argén tienden a distribuirse prefe—
rentemente en el fondo, 1o cual ocasiona gue no sea posible re
cuperar en el domo la cantidad deseada de ellos; todo ésto P9
voca gue no se alcance la convergencia deseada ni en 1000 ite-
raciones. Ahora bien, si el punto de alimentacién se localiza-
muay cerca del domo, el oxigeno tiende a salir con el producto-
del domo, disminuyendo su cantidad recuperada como producto de
fondo., Con pruebas de este tipo se fija el piato 14 como wno -
de los mas apropiados.

Para mantener una buena relacidn de recuperacidén de oxigeno en
el fondo y un bajo nimero de iteraciones; la resolucidn de la~
torre se hace en alrededor de 20 iteraciones. Conjuntamente se
realizan pruebas para conocer la mdxima pureza del producto —-
del fondo(ox{igeno con argdén como impureza). Se halla que una -
fraccidén mol de oxigeno de 0.99 es alcanzable solo con un au—

mento en el numero de iteraciones en comparacidn con el caso -

- e M
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de que su pureza fuera de alrededor del 0.98. la pequefia mejo—-
ria no se considera de relevancia por lo que se prefiere mante-
nerse en la alternativa del menor nimero de iteraciomes, que —
también significa un menor tiempo de odlculo. Algunas de estas-
pruebas son hechas también con la ecuacién de Lee-Eesler con re
sultados semejantes. En ninguna de las ecuaciones de estado se-
incluyeron los coeficientes de interaccién binaria. En la Tabla
3.2 se dan las condiciones de operacidn de ambas torres de des-
tilacidn. Unha caracteristica importante de ambas torres de des-
tilacidn es su poca sensibilided a ligeros cambios en las condi
ciones de alimentacidnm.

3.3 Consideraciones especiales para la simulacién.

Como es sabido en operaciones unitarias como los intercam-
biadores de calor y torres de destilacidén, se registran cafdas-
de presidn poco apreciables a 1o largo del equipo de transferen
cia de calor y entre plato y plato en las torres. Un ejemplo de
ello son los resultados presentados por Kawase et al. (1978), -~
donde ‘'para una torre de mas de 50 platos pars recuperar nitrége
no y oxigeno como productos, reportan diferencias de presiémn me
nores de 0.5 atm. entre domo y fondo. Para efectos de este tra-
bajo no se consideran cafdas de presidn en ningin equipo.

La comprobacidn de fase de las corrientes hechas a la en—-
trada y salida de cade médulo, al realizarse por medio del —-
cdlculo de los puntos de burbuja y rocio, solo es posible por -
abajo del punto critico; sinembargo, las condiciones del proce-
so exigian en ocasiones la corroboracién del estado fisico a —
condiciones supercriticas. Procedimientos para la determinacién

i At




TABLA 3.2

Condiciones de disefio de las torres de destilaciénm.

Numero de Relacidn ade ' Platos de
platos reflujo alimentacidn
TAP 30 3 27, 28
TBP 49 - 2, 14
TABLA 3.3

Temperatura(ox) y presidén(bar) criticas de la meszcla
N,_-0O,_-Ar de interés.

2 2
Fraccidén mol Ideal Teja et al. ' Reid et al.
N,=0,-Ar | (1983) (1977)
Tc Pc Tc Pc Tc Pc
¢ 79-,20-,01 132,1 49.87 130.1 - 131.5 ~-
' .79-.21-,00 132.1 49,8  132,0 50.2 131.6 55.9

63
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rigurosa del punto critico no son convenientes por la gran can-
tidad de tiempo de cémputo gue emplean, ya que este tipo de -—-
cdloulo (se realisa antes de cada cfélculo de equilibrio)es cons
tantemente empleado en este programa, se prefiere utilizar una-
alternativa que 2i bien es aproximada, su facilidad de cémputo-
la hace muy recomendable cuando no es indispensable conoocer con
gran exactitud el punto critioo; esta situacién se ve favoreci-
da por dos circunstancias presentadas en el proceso: 1os compo-
nentes involucrados principalmente como son el nitrégeno, oxige
no y argén son sustancias normales y no se trabaja en la veoin-
dad del punto critico. la condicién de fase es que Bi la tempe-
ratura reducida es mayor gque uno se refiere a la fase vapor y -
81 es menor que uno y la presiém reducida es mayor a umo, es fa
se liquida.

La evaluacién del punto critico se hace de acuerdo a 10 —
que algunos autores(Modell y Reid, 1976) llaman el punto criti-
co ideal, o sea que cada propiedad critica de una mezcla puede-
sexr calculada como la suma de sus propiedades individuales pon-
deradas por su fraccién mol, ésto es:

Pc = 521 zirci (3.1)
= 2
T =i z,To, | (3.2)

Presiones criticas y temperaturas criticas calculadas por-
este procedimiento son comparadas con las obtenidas por medio -
de la correlacién de Teja et al.(1983) y por medio de la presen
tada por Reid et al.(1977). Los resultados son dados en la Td--
bla 3.3. Como se observa los valores hallados con las tres al--
ternativas son similares.

=N

-



65

3.4 Modificaciones al diagrama de flujo propuesto.

Al hacer la simulacién completa de la planta con la confi-
guracién sefinlada en la PFig. 3.1, se encuentra que el pequefio -
flujo obtenido del fondo de TBP, comparado con el obtenido del-
domo de TAP, al ser alimentados al CR, ocasiona la completa eva

poracién del oxigeno, por 1o gque el producto en vez de obtener-

se en estado 1iquido, se consigue en la fase vapor, con lo que~

ademis se elimina la posibilidad de tener uma recirculacién de-
esta corriente a la TBP, por la pequefia cantidad de ox{geno. -

Esto provoca que se proponge otra alternativa que pueda so
lucionar el inconveniente referido. Para ello se propone sacar-
una corriente liquida del dltimo plato de TAP y mezclarla con -
su producto del fondo antes de pasar al CR., Tal d;époaicién se-
muestra en la Fig. 3.2. |

TBP
TAP
TBP TORRE DE DEST. A BAJA
PRESION.
TAP TORRE DE DEST. A ALTA
- PRESION.
o CR  CONDENSADOR- REHERVIDOR.

&

FIG- 3.2 ALTERNATIVA USADA PARA LA SIMULACION
DEL PROCESO.
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Con esta disposicién se logra el objetivo deseado, al evaporar-
se solo una parte de la corfiente 6riginal, permaneciendb el -
resto como el producto liquido, siguiendo esta altermativa es a
parente que se alcanza una representacién mas realista del sis-
tema original al tener en el CR una cantidad de liquido aproxi-
mada a la existente en el ultimo plato de la TBP, en caso de —-—

gue el CR estuviera acoplado en las torres.

las especificaciones de los productos, o sea su fraccidén -
molar y su temperatura, no se ven alterados por las modificacio
nes llevadas a cabo, en general la solucién del modelo de la to
rre de destilacidén es afectads en forma minima; en comparacién-

a la configuracidn mostrada en la Fig. 3.1.

3.5 Ia simulacién del proceso de produccién de oxigeno
y nitrdgeno liquidos.

Los resultados que se presenten a continuacidén para la si-
mulacién del ovroceso completo sin considerar las corrientes de-~
recirculacidn y sin incluir coeficientes de interaccidén binaria
en ninguna ecuacién de estado—aﬁnque la de Bender, hace uso de-
coeficientes de este tipo para una regla de mezclado—, son divi
didos en tres partes; primero se muestran cuatro tablas(Tablas-
3.4, 3.5, 3.6, 3.7) conteniendo la matriz de corrientes finales
para otras tantas ecuaciones de estado y se discute bdsicamente
sobre algunos puntos relacionados a las corrientes y operacio——
nes(como compresiones y expansiones) que no son tratados poste-
riormente. En seguida se discute sobre las cargas térmicas de -
los cambiadores de calor(Tabla 3.1l). Y por dltimo se tratan los

aspectos concernientes a las torres de destilacién y condensa-—-
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dor'rehervidor(Tablas 3.8, 3.9, 3.10).

Comparaciones en las compresiones y expansiones del

proceso.

En las Tablas 3.4, 3.5, 3.6 y 3.7 se muestra la matriz de-
corrientes finales para dos ecuaciones cubicas(Peng-Robinson y-
Soave 1) y dos’multiparamétricas(Lee-Kesler y Bender). Para la-
alimentacién orincipal las entalpias halladas con las cuatro e-
cuaciones son}semejantes aunque la de Bender muestra una mayor-
desviacién(3¢;) provocada por la ausencia de agua y didxido de-
carhono. En el nodo 1 como un efecto de la compresidén de la co-
rriente,’la mayor parte del vapor de agua es condensado; lag --
tres ecuaciones donde se considera la presehcia de agua y diéxi
do de carbono rinden la misma cantidad de condensado. Una vez -
que es eliminada el agua liquida(nodo 2), las entalpias para —-
las cuatro ecuaciones son bastante similares, al reducirse la -
desviacidén de la ecuacién de Bender a aproximadamente 0.1%.
Antes del segundo paso de la compfesién (nodo 3), la ecuacién -
de Peng-Robinson es la que presenta la menor entalpia y la de -
Lee-Kesler la mayor, después de la compresién a 2500 psi la pri
mera ecuacién mantiene la entalpia mas baja, pero la mas alt;r-
es dada ahora por Soave l. En este punto(corriente 5), la dife-
rencia de entalpias entre las ecuaciones multiparamétricas no -

es tan severa como en las ecuaciones cubicas.

En el nodo 9 se lleva a cabo una expansidén a entalpia con-~
tante de la fraccidn de la corriente principal que permanece en

estado gaseoso; la baja entalpia cue posee esta corriente de a-

1 Porcentaje de desviacidn relativo entre las ecuaciones de es-
tado.
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TABLA 3.4

Matriz de corrientes finales

para la ecuacién de Peng-Robinsomn

NCSNENVIPFA T P H F. LIQ F.VAP. Né LIQ 02 LIQ Ar LIQ 002 HZO N2 VAP 02 VAP Ar VAP 002 820
°% PSIA BTU/A mol/h mol/h 11Q  1IQ VAP VAP
1 01 0 2 68. 14.7 9868042 0. 2650. Q. 0. O. 0. 0. 2016. 536. 31, 1, 66.
2 1 2 O 3 680 31407 8440798 630 25870 0. O. Oe 0. 63. 2016. 536. 310 1. 3. )
3 2 0 01 e68. 314.7 -.981103 = 63. 0. 0. O. 0. 0. 63. 0. 0. 0. 0. O.
4 2 3 0 2 68. 314.7 9421901 0. 2587. 0. O. 0. 0. 0. 2016. 536. 31. 1. 3.
5 3 4 0 2 68‘ 251407 8425413 0. 25870 0. 0. 0. 0. 0. » 2016. 5360 310 1. 30
6 O 4 0 2 - 550 2407 5566880 0. 19330 0. 0. O. 00' 0. 18330 750 250 O. OQ
7 4 0 0 2~ T.1 24.7 6215343 0. 1933. o. - 0, 0. 0. 0. 1833, 5. 25. 0. O.
8 4 5 0 2 40. 2514.7 7776965 0. 2587. 0. 0. 0. 0. 0. 2016, 536, 31, l, 3.
9 5 B 0 2 400 251407 8524 O. 3. 0. 0. O. 0. 00 0. , 00 00 0. 3.
10 % 6 0 2 40. 2514.7 T768441 0. 2584, O. o. o. 0. 0. 2016, 536. 31. 1. O.
11 6 7 0 2 - 10. 2514.7 6561960 0. 2584. 0. 0. 0. 0. 0. 2016, 536. 31. 1. 0.
12 0 7 0 2 -282. 24,7 2429482 0. 1933. 0. 0. 0. 0. 0. 1833. 5. 25. o. 0.
13 7 0 O 2 -22607 2407 3209930 0. 19330 00 C. 00 00 0. 18330 750 250 00 OQ
14 7 8 0 2 - 40, 2514.7 5781535 0. 2584. 0. 0. 0. " Qe 0. 2016. 536. 31. 1. 0.
15 813 0 2 - 40. 2514,7 2312614 0. 1033.4 O, 0. 0. 0. 0. 806. 215. 12. 0.4 O
16 8 9 0 2 - 40. 2514.7 3468921 0. 1550.6 O. 0. 0. o. 0. 1210, 321. 19. 0.6 0.
17 910 0 2 -136.7 94.7 3468937 0. 1550.6 o. 0. O. 0. 0. 1210. 321, 19. 0.6 0.
1810- 0 0 2 -=136.7 94.7 1439 o. 0.6 0. o. o. 'O, 0. 0. 0. 0. 0.6 0.
19 10 14 0 2 -13607 9407 3467498 0. 1550. 0. 00 00 .Oc 0. 1210. 3210 190 0. 00
2011 0 O 2 - 40, 2514.7 959 0. 0.4 0. 0. 0. 0. 0. 0. VR O. 0.4 0.
21 11 12 0 2 - 40, 2%14.7 2311655 0. 1033. 0. 0. 0. 0. 0. 806. 215, 12, 0. 0.
22 1213 0 1 -28%. 2514.7 - 994009 1033. 0. 806. 215. 12,  C. O. 0. 0. O. 0. 0.
231314 0 3 -280.6 94.7 ~ 994023 1025. 8. 799 214, 12, O. 0. T. 1. O. 0. 0.
24 14 17 O0- 2 -284.4 94.7 1379736 0. 1216. o. O. 0. 0. 0. 1216, o. O. 0. O.
251415 0 1 -276.9 94.7 -1471623 1367. O, 800. 536, 31. 0. 0. 0. 0. 0. 0. 0.
26 15 16 0 1 -27908 9407 -1528972 13670 0. 800. 536. 31. Oe 0. 0. O 0. O. 0.
2716 23 0 3 -305.8 24.7 -1528972 1162. 205. 635. 499. 28, 0. 0. 165. 37. 3. 0. 0.
28 17 20 0 1 -2850 9407 "10704‘30 1216. 0. 12160 0. 00 00 O. 00 Oo Oo 0. 00
29 17 18 0 3 -28805 2407 156056 4650 8630 0. 4590 6. Oo Oo 00 8490 140 0. 00
30 18 0 0 1 -28805 2407 - 802312 4650 O. O. 459. 60 0. Oo Oo 00 0. O. Oo

(9
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Continuacién

Matriz de corrientes finales para la ecuacidén de Peng-Robinson

NCSNENVIPA T P : { F.LIQ. F.VAP, N, LIQ O, LIQ Ar LIQ CO H,0 N, VAP O, VAP Ar VAP €O H0
°p PSIA BTU/h mol/h mol/h LIS LiQ * b V.
3118 23 0 2 -288.5 24.7 9458369 0. 863, 0. 0. 0, 0. 0. 0. 849, 14, O 0.
322019 0 1 -303.9 94.7 -1410960 1216. 0. 1216. 0. 0. 0. 0. 0. 0. 0. 0. 0.
331922 0 1 -309. 94.7 -1496869 1216. 0, 1216. o. 0. 0. 0. 0. 0. 0. 0. 0.
3422 0 0 1 -309. 94,7 - 224530 182. 0. 182. 0. 0. 0. 0. 0. 0. 0. 0. 0.
35 21 22 0 1 -309. 94.7 ~-1272339 1034. 0. 1034. 0. 0. 0. 0. 0. 0. 0. 0. 0.
36 22 23 0 3 -312.2 24,7 -1272339 1013. 21, 1013. 0. 0. 0. 0. 21. 0. 0. 0. 0.
37 23 24 0 1 -288.5 24.7 - 813487 432. 0. 0. 465. To 0. 0. 0. 0. o. 0. 0.
38 017 0 1 -288.8 24.7 -2294109 1328. 0. 0. 1308. 20, 0. 0. 0. 0. 0. 0. 0.
3923 0 0 2 =310.6 24.7 2012573 0. 1930, 0. 0. 0. 0. 0. 1834. 74. 22. 0. 0.
40 020 O 2 -309.5 24.7 2031603 0. 1933, - 0, 0. 0. 0. 0. 1833. 75 25, 0. 0.
41 20 15 0 2 -286. 24.7 2372133 0. 1933, 0. O. 0. 0. 0. 1833. 75 25, 0. 0.
4215 0 0 2 -282. 24,7 2429482 0. 1933, 0. 0. 0. 0. 0. 1833. T5. 25. 0. 0.
43 012 0 2 -282, 24.7 2429482 0. 1933, 0. 0. 0. 0. 0. 1833, 5. 25. * Oe 0.
44 12 0 0 2 - 42.6 24,7 5735151 0. 1933. 0. 0. 0. 0. 0. 1833. 75. 25. 0. 0.
45 0 6 0 2 - 55, 24.7 5566880 0. 1933. 0. o. - O. 0. 0. 1833. 75. 25, 0. 0.
46 6 0 0 2 34,2 24.7 6773367 0. 1933, 0. 0. 0. 0. 0. 1833, 75. 25, 0. 0.
47 23 24 0 1 -288.5 24.7 -1481431 859. 0. 0. 844. 15, 0. 0. 0. 0. 0. 0. 0.
48 24 0 O 1 -288.,5 24.7 -2294918 1331, 0. 0. 1309. 22, . 0. 0. 0. 0. 0. 0. 0.




TABLA 3.5

Matriz de corrientes finales

para la ecuacién de Soave 1

NCSNENVIPA T P H F. LIQ F. VAP N, LIQ 0, LIQ Ar LIQ CO, H,0 N, VAP O, VAP Ar VAP CO, H,0
°p PSIA  BTU/h mol/h mol/h LIQ  LIQ VAP VAP

l1 01 0 2 68. 14,7 9869625 0. 2650, O. 0. 0. 0. 0. 2016. 536. 31. l. 66,

2 1 2 0 3 68, 314.7 8424495 63. 2587. 0. 0. 0. 0. 63. 2016, 536. 31. 1, 3.

3 2 0 0 1 68. 31407 "'1027331 630 Oo 0. O. 00 00 63. 0. 0. 00 O. Oo

4 2 3 0 2 68, 314.7 9451827 0. 2587. o. 0. 0. 0. 0. 2016. 536. 31. 1. 3.

5 3 4 0 2 68. 2514.7 8597817 0. 2587, 0. 0. 0. 0. 0. 2016. 536. 31. 1. 3.

6 0 4 0 2 - 550 24.7 5568866 Oo 19330 Oo Oo Oo 00 0. 18330 750 250 00 0.

7T 4 0 0 2~ 6.7 24.T7 6222395 0. 1933, o. o. 0. o. 0. 1833. 5. 25. 0. 0.

8 4 5 0 2 40, 2514.7 7944302 0. 2587, 0. 0. 0. 0. 0. 2016. 536. 31. 1. 3.

39 5 0 0 2 40. 2514.7 7475 0. 3. O. 0. 0. 0. 0. 0. 0. O. 0. 3.

10 5 6 0 2 40. 2514.7 17936826 @ 0. 2584, O. 0. 0. 0. 0. 2016. 536. 3l. 1. o.
11 6 7 0 2 - 10. 2514.7 6715599 0. 2584. 0. o. 0. 0. o. 2016. 536. 3l1. 1, 0.
12 0 7 (0] 2 "'282. ) 24.7 2430286 0. 19330 O. 0. 00 0. O. 18330 750 250 O. 0.
13 7 0 0 2 -225.9 24,7 3222566 0. 1933, 0. 0. 0. 0. 0. 1833, 5. 25. 0. 0.
14 7 8 0 2~ 40. 2514.7 5923340 0. 2584, 0. 0. 0. o. 0. 2016. 536. 31. 1. O.
15 8 11 O 2 - 400 251407 2369336 0. 103304 0. O. O. Oo 'Oo 806. 2150 120 004 00
16 8 9 0 2 -40. 2514,7 3554004 0. 1550.6 0. 0. 0. 0. 0. 1210. 321. 19. 0.6 0.
17 910 0 2 -129.7 94.7 3554020 0. 1550.6 O. 0. 0. 0. 0. 1210. 321. 19. 0.6 O.
18 10 0 0 2 -12907 9407 1474 00 006 0. 0_. 0. 0. 00 Oo 0. 00 0.6 Oc
19 10 14 0 2 -129,7 94.7 3552546 0. 1550. 0. 0. 0. 0. 0, 1210, 321, 19, 0. O.
2011 0 O 2 -~ 40. 2514.7 983 0. 0.4 O. 0. o. 0., O. O. o. O. 0.4 0.
21 11 12 0 2 - 40. 2514.7 2368353 0. 1033. O. 0. o. 0. 0. 806. 215, 12, O. 0.
221213 0 1 -285. 2514.7 -1023306 1033. 0. 806. 215, 12, 0. 0. 0. 0. O. o. o,
23 13 14 0 3 -280.7 94.7 -1023396 1021, 12, 796. 213, 12, O. o. 10, 2. 0. 0. O.
24 14 17 0 2 -284.6 9407 1380074 0. 1216. Oo 0. 0.’ o, 00 12160 0. ’ O. 100 O.
25 14 15 0 1 -277. 94.7 -1526956 1367. 0. 800. 536. 31. 0. 0. o. 0. o. O. 0.
26 15 16 0 1 -279.8 94.7 -1584383 1367. 0. 800. 536. 3l. 0. 0. 0. 0. 0. 0. o.
27 16 23 0 3 -305.6 24.7 -1584383 1156. 211, 630. 498. 28. 0. 0. 170. 38. 3e o. 0.
28 17 20 0 1 285, 94.7 -1107450 1216. 0. 1l216. 0. O. 0. 0. 0. 0. O. O. O.
29 17 18 0 3 -288. 24.7 97337 4T76. 852, o. 470. 6. "~ 0. o. 0. 838. 14. 0. 0.
30 18 0 0 1 -288. 2407 - 851975 476. Oo 4700 60‘ Oo O. O. OQ 0. 0.

0.

0.
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Continuacidn

Matriz de corrientes finales para la ecuacidn de Soave 1

NCSNENVIPA T P H F. LIQ FP. VAP N2 LIQ 02 1IQ Ar LIQ 002 320 N2 VAP 02 VAP Ar VAP 602 320

p PSIA BTU/mn mol/h mol/h LIQ . LIQ VAP VAP
311823 0 2 -288 24.7 949312 0. 852. 0. 0. 0. 0. 0. 0.  838. 14, 0. O.
322019 0 1 -302.9 94.7 -1448583 1216. 0. 1216. o. 0. 0. 0. o. 0. 0. 0. 0.
3319212 0 1 -309. 94.7 ~-1556963 1216. 0. 1216. 0. 0. o. 0. 0. O. 0. 0. 0.
3421 0 0 1 -309. 94.7 - 233544 182, o. 182. 0. o. 0. 0. 0. O 0. O. 0.
352122 0 1 -309. 94.7 ~1323418 1034. 0. . 1034, 0. 0. 0. 0. O. 0. - O O. 0.
36 22 23 0 3 =312, 24.7 -1323418 1013. 21, 1013. 0. o. 0. 0. 21, 0. o. o. 0.
37 23 24 0 1 -288.1 24,7 - 822234 459. 0. o. 452, 7. 0. 0. O. o. 0. o. 0.
38 O 17 O 1 ‘-2880 8 24 07 "’2390186 13280 O. 0. 13080 20. 00 0. O. Oo Oo 0. 0.
3923 0 0 2 -310.3 24,7 2023903 0. 1937. o. 0. O. O. O. 1834, 8o. 23. o. 0.
40 020 0 2 -309.5 24,7 2031725 0. 1933. 0. 0. 0. 0. 0. 1833. 75. 25. O. 0.
41 2015 0 2 -286. 24.7 2372859 0. 1933. 0. 0. 0. 0. 0. 1833. 75. 25. 0. 0.
42 15 0 0 2 -282. 24,7 2430286 0. 1933, o. 0. O. 0. 0. 1833. 5. 25. 0. o.
43 0 12 0 2 -282;1 24 0.'7 2430286 00 19330 O- 0. o. 0& 00- 1833‘ 750 250 00 00
44 12 0 0 2 - 36.3 24.7 5821978 0. 1933, 0. 0. 0. 0. 0. 1833. 5. 25. o. O.
45 0 6 0 2 - 55, 24,7 5568866 0. 1933. 0. O. 0. O. 0. 1833, 5. 25. O. 0.
46 6 0 0 2 35,3 24,7 6790159 0. 1933. o. O. 0. O. 0. 1833, 75. 25, 0. O.
47 23 24 0 1 -288.1 24,7 -1537981 859. o. 0. 844. 15. 0. 0. 0. O. 0. O. 0.
48 24 0 O 1 -288.1 24.7 -2360215 1318, 0. . 0. 1296, 22, 0. O. O. 0. 0. O.

0.
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TABLA 3.6

Matriz de corrientes finales para la ecuacidn de Lee-Kesler

NCSNENVIFA T P H P. LIQ P, VAP Nz LIQ 02 LIQ Ar 1IQ 002 _ H20 N2 VAP OZVYAP Ar VAP 002 H20
p PSIA BTU/h  mol/h mol/h LIQ 1LIQ VAP VAP

l1 01 0 2 68, 14,7 9870403 0. 2650. 0. c. 0. O. 0. 2016. 536. 3l. l.  66.
2 1 2 0 3 680 31407 8425214 63 . 2587. ‘ 0. 0. O¢ Q. 630 2016, 5360 31. 1. 3.
3 2 0 0 1 680 3140 7 “1033327 630 0. Oo O. O. 0. 63 [ 00 0. 00 O‘b 00
4 2 3 0 2 68, 314.7 9458541 0. 2587. 0. 0. 0. 0. 0. 2016. 536. 3l. 1, 3.
5 3 4 0 2 B88. 2514.7 8556909 0. 2587. 0. 0. 0. 0. 0. 2016. 536. . 1, 3.
6 0 4 0 2 -550 24.1 5570044 0. 19330 00 O. O. 00 00. 18330 75. 250 00 O.
7 4‘ 0 0 2 - 608 2407 622154.3 O.‘ 1933. 00 0. ‘ 00 ’ 0-0 Oo 18330 750 250 0. O.
8 4 5 0 2 40. 2514.7 7T905433 0. 2587. 0. 0. 0. 0. 0. 2016, 536. 31. 1. 3.
9 5 0 0 2 40. 2514.7 8550 0. 3. O. o. 0. 0. 0. 0. o. 0. o. 3.
10 5 6 0 2 40. 2514.7 17896883 0. 2584. O. 0. 0. o. 0. 2016, 536, 31, 1. 0.
11 6 7T 0 2 =10. 2514.7 6671082 0. 2584. 0. O. 0. 0. 0. 2016, 536. 31, 1. 0.
12 0 7 0 2 -282. 24.7 2418482 0. 1933. "0 0. 0. O. 0. 1833. T5. 25. o. 0.
13 7 0 0 2 -226. 24.7 3219659 0. 1933. 0. 0. 0. 0. 0. 1833, 5. 25. 0. o.
14 7 8 0 2 - 40. 2514.7 5869907 0. 2584. 0. 0. S ¢ N 0.’ 0., 2016. 536. 31, 1. 0.
17 910 0 2 -132.8 94.7 3521949 0. 1550.6 O. 0. 0. 0. 0. 1210. 321, 19. 0.6 0.
18 10 0 O 2 -13208 94‘7 1461 O. 006 00' 00 0' O’ o' 00 00 OO 006 00
19 1014 0 2 -132.8 94.7 3520488 0. 1550.0 0. 0. 0. O. 0. 1210. 321, 19. 0. 0.
2011 0 O 2 - 40. 2514.7 974 0. 0.4 O. 0. O. O. O. 0. 0. 0. 0.4 0.
21 11 12 0 2 - 40. 2514.7 2346989 0. 1033. 0. 0. 0. 0. 0. 806, 215. 12, O. O.
22 1213 0 1 -285. 2514.7 -1001660 1033. 0. 806. 215, 12, - 0, O. 0. 0. o. O. 0.
23 1314 0 3 -279.7 94.7 -1001407 1015, 18. T90. 213, 12, o. 0. 16. 2. o. 0. 0.
24 14 17 0 2 "28309 9407 1355086 O. 1218. 0. . Oo 00 0. Oo 1218o 0. Oo O. 0.
25 14 15 0 1 -27506 9407 "1510401 13650 C. 798. 5360 310 0. 0. 0. 0. O. O. O.
26 15 16 0 1 -278.7 94.7 ~1569325 1365. 0. 798, 536. 31. 0. 0. 0. 0. 0. 0. 0.
27 16 23 0 3 -304.6 24.7 -1569366 1158. 207. 631. 499. 28. 0. 0. 167, 37. 3. 0. 0.
28 17 20 0 1 -285. 94.7 -1104834 1218. 0. 1218, . O 0. 0. 0. 0. 0. O. O. 0.
29 17 18 0 3 -288. 24.7 114998 472. 856. 0. 466, 6. 0. 0. 0. 842, 14. o. O.
30 18 0 0 1 "2880 24.7 - 828155 472. 0. 00 60 00 o. OO OQ 00 00 00

466.
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Continuzacidn

Xatriz de corrientes finales para la ecuscidén de Iee-Kesler

NCSNENVIPA T P H F. LIQ F. VAP N2 LIQ 02 LIQ Ar LIQ 002 H%O N2 VAP 02VV1P Axr VAP 002 HZO
°p PSIA BTU/h mol/h mol/h 1IQ  LIQ - VAP VAP
31 18 23 O 2 -288. 24.7 943154 0. 856. 0. 0. 0. 0. 0. 0. 842, 14. 0. 0.
322019 0 1 =305, 94.7 -1459479 1218. 0. 1218. 0. 0. 0. 0. 0. 0. 0. O. 0.
33 19 21 0 1 "'309. 94.7 "1528944 1218. O. 1218. O. 0. 00; O. 0. 0. O. O. O.
3421 0 0 1 -309. 94.7 - 229341 183, 0. 183, 0. . 0. 0. 0. 0. 0. 0. 0. 0.
35 21 22 0 1l -3090 9407 "1299502 10350 Oe 10350 0. . 0. 0. O. O. 0. OOA 0. 0.
36 22 23 0 3 -311,8 24.7 -1299602 1016.  19. 1016. 0. O. 0. O 19, O. 0. O. O.
37 23 24 0 1l “288.1 2407 - 816197 4650 0. 0. 458. 7. 0. 0. 0. . 0. O. 0. 0.
38 0 17 0 1 -28808 24-7 "2344921 13280 0. Oo 13080 200 00 00 oo o- 00 oo oo
39 23 0O 0 2 -30907 2407 2001247 oo 1933. 00 O. O. 0. 0. 1833. 770 230 00 Oo
40 020 O 2 -309.5 24.7 2004912 0. 1933. 0o 0. O. 0. 0. 1833, 5. 25. 0. 0.
41 2015 0 2 -286. 24.7 2359557 0. 1933. 0. 0. 0. 0. 0. 1833. . 25. O. O.
4215 0 0 2 =282, 24,7 2418482 0. 1933. 0. 0. 0. O 0. 1833, T5. 25. 0. O.
43 012 o0 2 -282, 24,7 2418482 0. 1933. 0. 0. 0. 0. 0. 1833, 75. 25, 0. O
44 12 0 0 2 - 40.4 24,7 5767134 0. 1933. 0. O. ‘ O. 0. 0. 1833. 5. 25. O. 0.
45 0 6 0 2 - 55, 24,7 5570044 0. 1933. 0. 0. . 0. O. 0. 1833. TS5 25. . O.
46 6 0 0 2 35.7 24.7 6795848 0. 1933. 0. O. o. 0. 0. 1833. T5. 25, 0. 0.
47 23 24 0 1 -288.1 24.7 -1508776 859. 0. 0. 844. 15, O. O. 0. O. 0. 0. O. 1
48 24 0O 0 1 ‘-28801 v 2407 -2324973 13240 0. 0. 1302. 22, Oe 0. O. O. O. 0. O. . ﬂ

13




TABIA 3.7

Matriz de corrientes finales para la ecuacidén de Bender

NCSNENVIFA T ) 4 H F. LIQ F. VAP N2 LIQ 02 LIQ Ar 1LIQ 002 H20 N2 VAP 02 VAP Ar VAP 002 H20
Op PSIA BTU/n mol/h mol/h 1IQ  LIQ VAP VAP

1 01 0 2 68, 14,7 9594792 0. 2583. 0. 0. 0. 0. 0. 2016. 536.  31. 0. 0.
2 1 2 0 2 ) 68. 31407 9447522 0. 25830 00 0. Oo 0. 0. 20160 5360 3lo 0. 0.
31 2 0 O 0. 0. o 0. 0. 0. 0. 0. 0. 0. 0. 0. Ue 0. O.
4 2 0 0 ) 2 680 314.7 9447522 O. 2583. 0. OQ 0. 00 0. 2016. 5360 310 0. 0.
5 3 4 0 2 68. 2514.7 8555577 0. 2583. 0. 0. 0. 0. 0. 20l16. 536. 31, 0. 0.
6 O 4 o 2 - 550 2407 5570685 00 19330 0. 0- 0. O. 0. 18330 750 25. 00 00
7 4 0 0 2~ 7.5 24.7 6213487 0. 1933. 0. 0. 0. 0. 0. 1833. 5. 25. 0. 0.
8 4 5 0 2 40. 2514.7 7912808 0. 2583. 0. 0. o. 0. 0. 2016, 536. 31. 0. 0.
9 5§ 0 0 O 0. 0. o 0. 0. o. o. 0. 0. 0. 0. 0. 0. o. O.
10 5 6 0 P 400 2514 07 7912808 00 25830 O. 00 . 0. 00 O. 2016. 5360 310 OB 0.’
11 6 7 0 2 - 10. 2514.7 6694771 0. 2583. 0. 0. 0. 0. 0. 2016. 536. 31. 0. 0.
12 0 7 0 2 "282. 24 07 2418236 0. 19330 00 0. 0. 00 Oo 18330 750 250 OQ 00
13 7 0 0 2 -=226,7 24.7 3210124 0. 1933. O. 0. o. 0. 0. 1833, T5. 25, 0. O.
14 7 8 0 2 - 400 251407 5902886 0. 25830 0. ) 0. 0. 0. 0. 2016. 5360 31. 0. O.
15 811 0 2 - 40, 2514.7 2361154 0. 1033. 0. O. o. 0. O. 806. 215. 12. o. 0.
16 8 9 0 2 - 40. 2514,7 3541731 0. 1550. 0. 0. 0. 0. 0. 1210, 321, 19. o. 0.
17 910 0 2 -131.2 94.7 3541752 0. 1550. 0. o. 0. O. 0. 1210. 321. 19. 0. 0.
1810 0 0 O o. 0. 0 0. 0. 0. o. 0. 0. o. 0. 0. O. 0. 0.
2011 0 O O 0. 0. 0 0. 0. 0. 0. 0. 0. 0. - O 0. 0. o. 0.
211112 0 2 - 40. 2514.7 2361154 0. 1033. 0. o. 0. 0. 0. 806. 215, 12, 0. o.
221213 0 1 -285. 2514.T7 -1033537 1033. o. 806. 215. 12, 0. 0. 0. 0. O. 0. 0.
24 14 17 O 2 =284.5 94.7 1346565 0. 1217. O. 0. 0. O. 0. 1217. 0. 0. 0. 0.
261516 0 1 -278.6 94,7 -1622663 1366. 0. T99¢ 536. 3l. 0. o. o. o. 0. o. 0.
27 16 23 0 3 -304.2 24.7 -1622669 1135. 231. 613. 495. 27. 0. o. 186. 41, 4, o. 0.
281720 0 1 -285. 94.7 -1099174 1217. 0. 1217. 0. o. O. 0. 0. 0. 0. O. 0.
29 17 18 0 3 "288.3 24 07 117055 4720 8560 O. . 466. 6. 0. Oo 0. 842. 14 [ Oo 00'
30 18 0 0 1 —28803 24 07 - 824487 472. 0. 0. 4660 6. 0. 0. 0. 0. O. 0. 00

T4
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cuerdo a la ecuacién de Peng-Robinson provoca una mayor disminu
cién en la temperatura que la predicha con las restantes ecua-—-
ciones. Contrariamente la ecuacidén de Soave 1 que presenta la -
mayor entalpia da un enfriamiento menor. lLa diferencia entre —-
las temperaturas de la corriente descomprimidh(corriente 17) es
del 5% para las ecuaciones cibicas y del 1% para las multipara-
métricas.

La fraccién de la corriente principal que es licuada(co——-
rriente 22) es descomurimida también isentalpicamente en el no-
do 13. El comportamiento de esta corriente durante la expansién
contrasta con el de la anterior, al sufrir un aumento en su tem
peratura en vez de una disminucién. Ello es motivado por un cam
bio en la pendiente de la curva isentélpica(ml<:0), el mdximo -
de eséa curva (M=0) es conocido como el punto de inversidn y es
apartir del cual una expansifén a entalpia constante supone wn -
calentamiento del fluido. Las cuatro ecuaciones citadas descri-
ben esta situacidn, difiriendo unicamente en la temperatura fi-
nal(3% de desviacidén entre el grupo de cibicas y el de multipa-
ramétricas) y de la cantidad de liouido(1% de desviacidén entre-
los dos grupos). |

En las dos restantes expansiones isentdlpicas(nodos 16 y -
22), las corrientes descomprimidas tienden a enfriarse, habien-
do variaciones Unicamente en la temperatura y cantidad de liqqi
do finales. Estas diferencias son del orden de las citadas para
el nodo 13 y no se nota un comportamiento claro que distinga a-

un grupo de ecuaciones del otro.

1l Coeficiente Joule=Thompson.
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Los cambiadores de calor.

En la Tabla 3.1, se notan dos tipos de comportamiento dis-
tintos para las ecuaciones de estado, El primero representado -
por los cuatro cambiadores iniciales, donde probablemente & cau
sa de la alta presién de las corrientes con las cuales se calcu
laron las cargas térmicas, no se observa una clare diferencia -
entre los cdlculos hechos con las ecuaciomes cidbicas y las mul-
tiparamétricas. BEntre cada grupo de ecuaciones, sinembargo, hay
wn comportamiegto comin en sus predicciones, ya que en las cibi
cas la versién de Peng-Robinson muestra los menores valores de-
Q ¥y los mayores son los dados por 1; de Soave 3. Para las multi
paramétricas es la ecuscidén de Starling-Han la que muestra las-
menores cargas térmicas y la de Lee-Kesler la qua'obtiena los -~
 mayores valores. Esta conducta es observable solo en los nodos-
4,6 y 7, porque en el nodo 12 hay una alteracién dentro de cads
grupo de ecuaciones al ser la de Scave 1 y la de Bender las que
calculan las cargas térmicas mas grandes dentro de su respecti-
va categoria. Dicha alteracidn es atribufble al cambio de fage~
ocurrido.-en este equipo y por lo tanto a la capacidad de cada e
cuacién de estado para la prediccidén de las propiedades termodi
némicas en el estado l{quido. El segundo tipo de comportamiento
es el comprendido por 1los nodos 15 y 20, donde se trabaja a pre
siones moderadas y bajas temperaturas. En estos cambiadores el-
grupo de ecuaciones multiparamétricas muestra cargas térmicas -
mayores al de las cibicas(incluyendo Harmens) para todos los ca
sos. En las multiparamétricas a diferencia de lo seflalado para-
los nodos 4,6 y 7, la ecuacidn de Starling-Han predice las car-
gas mas grandes y la de lLee-Kesler las menores. En las cibicas-
se mantiene la conducta anotada para los 3 primeros cambiadores
al ser la versidn de Soave 3 la que conserva las cargas de ma--
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yor magnitud y la de Pengunobinson las menores. Esta ultima en-
generxral prédice las de menor magnitud para todos los nodos cita
dos a excepcién del primero. Ecuaciones como las de Soave 1 y -
Bender siempre se mantienen en un punto intermedio dentro de su
respectivo grupo a excepcidén del nodo 12.

En general en estos cambiadores de calor las diferencias -
entre las temperaturas y entalpias de sus corrientes(de acuerdo
a los cédlculos hechos con cada ecuacién de estado), fueron meno
Tes al 10 ¥y Bl 5% respectivamente,

las torres de destilacién.

Para la TAP -nodo 14- (Tabla 3.8) las condiciones de las -
alimentaciones son muy parecidas(son el resultado de expansio—
nes isentdlpicas) habiendo, en el peor de los casos, diferen—
oias de alrededor de 10°F entre las diversas ecuaciones, en la-
alimentacién al plato 27. Para el plato 28, las diferencias en-
las temperaturas no son tan marcadas aunque al tenerse una mez-—
cla de dos fases, la cantidad de liquido varia ligeramente. Es-
tas variaciones en las condiciones de alimentacién entre las di
ferenxes-alternativas, no afectan los resultados de la torre.

En el producto del domo(corriente 24), las ecuaciones cubi
cas predicen conductas muy semejantes al diferir solo en 0.4 ~-
lbmol la cantidad de nitrégeno recuperada. la temperatura es —
también bastante parecida al variar solo en 0.7°F entre la ecua
cién de Harmens-que es la que alcanza la menor temperatura y le
menor recuperacidn de nitrdgeno- y la de Soave 3, Con las ecua-
ciones multiparamétricas se alcanzan mayores cantidades de N2 -
en el domo que las encontradas con las cubicas. Ie temperatura-

es muy semejante entre dos de ellas: lee-Kesler y Starling, —-



TABIA 3.8

Torre de alta presién (80 psi)

”Dono

Alimentaciones o ) Pondo
oPlato 27 oFPlato 28 T (F) Flujos (1dmol/n) _'!‘(OP) Flujos (1lbmol/h)
(PF) L ™ (PF) L N o, Ar N 0 Ar ITER
() o 2 - 2 2 2
Soave 1 : -129.7 Oo "2800 7 00 985 -284.5 1216.1 7 b 4 10-4 207 X 10.3 "27100 79909 53508 300 8 28
Soave 3 -124.6 O. -280.2 0.964  -284.1 1215.9 6x10% < 2x10> -276.5 800.1 535.8  30.8 28
Harmens -133.0 0. =28%.0 1.0 ~-284.8 1215.7 4 x 10-4 2 x 10'3 -277.0 800.3 535.8 30.8 28
lee~Kesler -132,8 0. =279.T7 0.982 -283.9 1218.0 lx 16—4 2 x 10-4 -275.6 798.0 535.8 30.8 28
Benﬁer -131.2 0. =280.1 0.981 -284.5 1217,.5 0x J.O"4 2ix 1 —4 -275.8 798.5 535.8 30.8 - 43
Iao FS L/P
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siendo en ambos casos mayores gue la de las cibicas; la ecua—-
cién de Bender se aparta de esta conducta, al ser su temperatu~
ra mags parecida al primer grupo que al segundo, Los otros pro—
ductos en el domo(oxd{geno y argén), estén presentes en una pro-
porcién muy pequefia siende la ecuacién de Peng-Robinson 1a que-
sefiala la mayor cantidad de ellos y la de Bender la menor.

En el fondo(corriente 25) la situacién es similar al tener
se que las ecuaciones cibicas reportan una diferencia méxima de
O.éo? entre ellas, en tanto en las multiparamétricas esta dife-
rencia es de solo o.2°r, noténdose que en todds los casos las -
temperaturas son menores para el primer conjunto de ecuaciones,
Los flujos molares son una consecuencia de las fraceciones recu-
peradas en el domo.

Tanto en el domo como en el fondo la desviacidén mdxima en-
temperaturas y flujos es menor al 0.5% entre las siete ecunacio-
nes,

Para todas las ecuaciones se emplea el mismo nimero de ite
raciones a excepc16n de la versién de Bender donne aumenta con-
siderablemente, debido probablemente a una alta sensibilidad de
la ecuacién de estado de las condiciones iniciales, lo cual pro
voca una conducta oscilatoria en el recalculamiento del perfil-
de temperaturas.

En la Tabla 3.9 se muestran los resultados del CR(nodo 17),
las comparaciones entre las cargas térmicas se hacen en forma -
preferentemente cualitativa, debido a que ellas dependen de la-
temperatura del domo de la TAP (corriente 24) obtenida de acuer
do a cada ecuacién. La temperatura que se fija para la salida -

de esta corriente es -285°F, lo cual es suficiente para asegu—-—

e
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rar su total condensacién. Aunocue el gradiente de temperaturas-
para este corriente es diferente en la mayoria de las ecuacio—
nes, las ecuaciones de Soave predicen las cargas térmices de ma
yor magnitud, la versidn de Soave 1 tiene una carga ain mayor -
que la fijada con Peng-Robinson, donde de acuerdo a la tempera-
tura inicial y final de la corriente 24 se podri{a esperar une -~

carga térmica mas grande para la idltima ecuacidn.

Las ecuaciones multiparamétricas muestran como caracteris-
tica general cargas térmicas de menor magnitud que las cubicas,
aunque podria esberarse lo contrario por la observacién de la -
temperatura inicial de la corriente a enfriar. Asi por ejemplo-
lag ecuaciones de Soave 1 y Bender gue tienen idéntico cambio -~
de temperatura en la corriente 24, tiemen cargas térmicas que -
difieren en forma apreciable.N6tese adicionalmente que la magni
tud de sus cargas sigue estando en un punto intermedio dentro -
de su respectivo grupo.

Para la corriente caliente que entra a este nodo(corriente 38)-
su temperatura final y la cantidad de liquido que contiene son-
muy semejantes para todas las ecuaciones y no se nota una con--
ducta aue distinga a un grupo de ecuaciones de otro. Para este-
equipo el grado de discrepancia en temperaturas y entalpias se-
encuentra dentro del rango citado anteriormente para los cambia

dores de calor.

En la TBP -nodo 23~ (Tabla 3,10) las condiciones de alimen
tacidn son précticamente las mismas al no registrarse cambios -
significativos ni en las temperaturas ni en la relacidén de 1f{--
quido. En esta torre es conveniente hacer notar ocue la alimenta
cidén al plato 2 (oui hace las veces de reflujo segin se mencio-

né anteriormente), en principio debia estar en fase liguida, -~-

i i e A A 255 8




TABLA 3.10

Torre de¢ baja

presién (10 psi)

Alimentaciones Domo Pondo

T((,l'lw’l).a:l:o io T(opl;’lato 1;0 T(oiiato i:?' °p) _;"zu;ios(llca’l:zlol/h)Ar *(°F) rl;:gos(lbmgz/h) A ER
Peng-Robinson - 312,2 ,979 =~ 305.8  .850 - 288.5 O. .- 310.6 1833.6 73.9 22.6 ~ 288.5 0. 464.7 7.1 21
Soave 1 - 312.0 .980 - 305.6 .845 - 288.0 0. - 310.2 1833.6 79.7 23.3 - 288.0 0. 452,6 6.7 25
Soave 3 - 312,2 .982 - 305.8 .873 - 288.6 O, - 310.5 1833.6 T4.6 22,7 - 288.6 0. 495.3 1.5 20
Harmens - 3126 .993 - 305.9  .838 - 288.1 0. - 310.8 1833.7 77.7 23.8 - 288.1 | 0. 437.9 6.3 25
Iee-Kesler - 311,8 ,983 - 304.6  .847 - 288.0 0. = 309.7 1833.3 7T6.5 22.7 - 288.0 0. 457.8 6.9 23
Starling - 312.1 ,983 - 305.1 .858 - 288.8 0, - 310,2 1833,2 T9.8 23.8 - 288.8 O. 483.4 7.0 22
Bender - 312,3 ,980 ~ 304.2  ,831 - 288.3 O, -~ 309.6 1833.3 78.3 19.2 - 288.3 0. 4569 8.2 3

Inoa L/¥
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A

sinembargo ello estd influenciado nor dos aspectos: el enfria—-
miento de la corriente (28) en el enfriador y la posterior ex—
pansidn isentdlpica(corriente 35). E1l enfriamiento hecho a la -
corriente en el nodo 20 es de suma importancia, ya que de este-
modo se logra que durante la expansidn (nodo 22) la cantidad va
vorizada sea minima y no afecte la operacién de la torre. Esta-
es del orden del 2% de la alimentacidn original.

En esta torre ias moles totales alimentadas son diferentes para
cada ecuacidén ya que dependen de la cantidad de liquido obteni~

da como un resultado del CR (ver Tabla 3.9).

En el producto del domo (corriente 39), la fracciém molar-

del efluente no sufre ninguna alteracién de consideracién para
una cierta ecuacidn, siendo casi la misma para todas ellas. lLas
moles de nitrégeno alimentadas son recuperadas en su totalidad-
en esta parte; para el oxigeno y el argdn hay una variacidn de-
menos de 6 moles. En la temperatura del domo la situacidn es a-
nédloge a la hallada en la TAP, ya que en las ecuaciones cibicas
hay un cambio de O.SOP; siendo nuevamente la versidén de Harmens
la que muestra la temperatura ﬁas baja, mientras que es ahora -
la de Soave 1 la de la mas alta, En las ecuaciones multiparamé-
tricas Iee-Kesler y Bender rinden temperatures casi iguales ¥ -
nuevamente mayores a las cubicas, siendo ahore Starling quien -
no. se apega a esta conducta dando resultados mas parecidos a —

los encontrados con las ciibicas.

En el fondo (corriente 37) se nota que el producto (oxige-
no liocuido con argdén como impureza), mantiene en todos los ca——
" s0s la misma composicidn(.985) a excepcidn de la ecuacidén de —-
Bender donde desciende en forma muy pequeﬁa;'esta ecuacién jun-

to con Harmens son las que rinden menor cantidad de efluente, -

T pr—— Al SO 187
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contrastando considerablemente con lo reportado con Soave 3. En
la temperatura del fondo ya no es posible hacer la separacién -
de los resultados obtenidos por grupos de ecuaciones como se ha
bia hecho anteriormente, al no haber diferencias apreciables en
tre ellas. ‘ |

Para domo y fondo, con todas las ecuaciones estudiadas, no
hay mas de 1.29F de diferencia. BEn esta torre ya se nota un e--
fecto acumulado a través de todo el proceso para cada ecuacidn,
poroue si bien, en las temperaturas de domo y fondo el porcenta
je de desviacidn és del orden de‘0.4%, en los flujos es del or-
den del 12%.El nimero de iteraciones requerido pvara la solucidn
ya no es el mismo como en la TAP aunque sSe mantieneé en el mismo
orden, dando la versidén de Bender el mayor numero de iteracio--
nes, Esta diferencia en el nimero de iteraciones es atribuible-
a gue en la torre de baja presién la separacién de los componen
tes ya no es tan ficil como en la de alta presidn, por lo cue -
la ecuacidén de estado va a influenciar en forma notable la solu
cidén del modelo.

3.6 Comparacidén con resultados dados en la literatura.

En la literatura se han encontrado dos trabajos donde se ~
reportan los resultados hallados en la simulacidn de las torres
de destilacidn para procesos semejantes al acui estudiado. Las-
diferencias mas notables entre las condiciones usadas por Hiro-
se y Funada(1974) y por Biddulph(1975) en comparacidén con las -
anui empleadas, estriban en la especificacidén de las torres de-
destilacidén (llega a haber hasta 10 platos de diferencia), en -

los modelos empleados para el cdlculo de las propiedades termo-

S S PR
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dindmicas y en el modelo usado para resolver la torre.

Hirose y Funada(1974) utilizan un método combinado de ——-
Chao-Seader, Redlich-Kwong y coeficientes de actividad(Latimer-
1957) para el cdlculo de las propiedades termodindmicas, Su mo-
delo para las torres(20 platos para TAP y 50 para TBP) incluye-

" la eficiencia de plato y caidas de presidn.

Biddulph(1975) emplea modelos de mezclado para describir -
el comportamiento en cada plato de la torre (50 platos para —
TBP, no incluye a TAP). En ambos casos el producto del domo de-
TBP es nitrégeno puro y los productos finales son nitrdgeno ga-

seoso y oxigeno liquido.

En la Tabla 3.1l1 se presentan las temperaturas de domo y -
fondo evaluadas con las siete ecuaciones estudiadas comparadas-
con las reportadas por los dos autores anteriores. También se -
incluyen los resultados de Latimer(1967) para un proceso real -
(60 platos para TBP, no se citan los de TAP), Se observa que pe
se a que las condiciones de operacidén asignadas para la simula-
cién(Tabla 3.2) son diferentes a las empleadas en los trabajos-
citados, en los resultados finales no hay mucha diferencia. Pa-
ra la TAP la mdxima diferencia entre las temperaturas halladas-
en la simulacidn y las reportadas es de 0.6%1 en el domo y 1l.4%
en el fondo. Para la TBP en el domo es del 2.2% y en el fondo -
1.5%. '

Por lo tanto se puede decir cue este tipo de procesos mues
tran un comportamiento que puede ser descrito con una amplia ga
ma de posibilidades., Ello es debido principalmente a la natura-—

leza de la mezcle con la cue se estd trabajando.

1 Este porcentaje de desviacidn es calculado usando el mdximo -

(o minimo) valor reportado y el minimo(o mdximo)hallado en es
te tradbajo.
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TABIA 3.11

Comparecién de las temperaturas de domo y fondo
con resultados: reportados en la literatura (°1")

TAP TRP

Domo Pondo Domo Fondo
latimer (1967) - ~ 278, - 314, -
Mirose y Punada(1974) - 286.3 =~ 279.5 = 316.7 - 292.6
Biddulph (1975)- - - - 316, - 291.7
Peng-Robinson - 284.4 ~ 276.9 - 310.6 - 288.,5
Soave 1 - 284,% - 277. - 310.2 - 288,90
Soave 3 - 284.1 - 276.5 - 3105 -~ 288.6
Harwens - 284.8 - 277, - 3107 - 288.1
Ise-Kesler - 283.9 - 275.6 - 309.7 - 288,0
Starling - 283.8 - 275.8 - 310,2 - 288.8
Bender - 284.,5 - 275.8 - 309,6 - 288.3

87.
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Ia Tabla 3.12 presenta una visién de las temperaturas re——
portadas en la literatura para ocorrientes del proceso. Para la-
corriente 17 hay una marcada diferencia entre la temperatura ci
tada y las halladas en este trabajo, pero ello es debido a que-
se usé wn medio de expansién diferente, esta corriente es la —
que presenta la mayor diferencia(45%) en las temperaturas para-
todo el proceso con las diferentes ecuaciones.

El valor reportado para la temperatura de la corriente 28-
es exiremadamente alto en comparaciém al mostrado por las ecua-
ciones de estado. Esta temperatura corresponde a la de la con—-
densacifmn del nitrégeno obtenido como producto de la TAP, la —
temperatura de ~-285°p para todas las ecuaciones fue fijada para
lograr tal efecto durante la simulacién. El dato ofrecido ———
(-25801) puede deberse a un error tipogrifico, ya que se piensa
gue no es probable que a tal condicién el nitrégeno sea liquido.

En la corriente 32 el grado de semejanza alcanzado es bas-
tante bueno, a pesar de que la temperatura de esta corriente es
t4 limitada por la temperatura de la corriente oom la que inter
cambia calor en el nodo 20, Esto debido a las caracteristicas -
de la simulacién. la ecuacién que mejor se apega a lo reportado
es la de Starling(solo 1°p ae diferencia). La otra corriente de
salida(4l) de este cambiador fue fijada al valor de -286°F por-
la citada limitacién. La méxima diferencia con lo reportado es-
del 2%. |

La corriente 44 es la perteneciente a la salida del nodo -
12. En los datos reportados se observa una inconsistencia en —
las temperaturas de salida de este cambiador,ya que el cdlculo-
de su A% ofrece una indeterminacién. La corriente 21 se enfria
de -40°F a -285°P y 1a 43 se calienta de -282 a ~55°F. Para el-




TABLA 3.12

Comparacién de algunas temperaturas
de las corrientes (°r)

S aerrionto 17t 28 32 41 44 46
Bouaoién

latimer (1967) .- 270, - 258, =309, =290. - 55. 35
Peng-Robinsom = 136.7 - 285. = 303.9 = 286, - 42.6 34.2
Soave 1 -~ 129,7 =~ 285, - 302.9 =~ 286. = 36.3 35.3
Soave 3 - 124,6 - 285. - 307.4 - 286, - 38,3 37.3
Harmens -  -285, = 3025 - 286, - -
Ise-Kesler - 132,8 - 285. - 305. - 286, - 40.4 35.7
Starling = 130,3 - 285. = 308.0 =~ 286, - 41.3 34.9
Bender - 131.2 - 285 - 305,3 -~ 286. -~ 37.1 35.1

1 En la referencia se utiliza una méquina de expansién
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caso de la simulacién se fija la temperatura de salida d% la —
corriente 21 y se calcula la de la 43. Se nota que las ecuacio-
nes de feng-nobinson, Jee-Kesler y Starling mantienen la inde-—
terminacién en la At aunque con un efecto menos severo. Las e-

cuaciones de Soave 1, Sqave 3 y Bender no presentan tal situa——
cién.

Para la corriente 46 la precisidn alcanzada con todas las-
ecuaciones es resaltable sobre todo con la ecuacién de Bender.
la mixima diferencia en la temperatura es del 2%,

3.7 Uso de coeficientes de interacciémn bdbinaria.

Para poder establecer el efecto que tiene en la simulacidn_

del proceso el incluir coeficientes de interacciém binaria en -
una ecuacidén de estado, se utiliza la propuesta por lee-Kesler;
comparéndose sus resultados con los dados anteriormente para la
misma ecuacién sin el uso de 1los coeficientes de interaccidnm.

Para los cambiadores de calor -basados principalmente en -
la prediccién de entalpias-, las diferencias encontradas entre-
las cargas térmicas no fueron en ningun caso mayores al 0.1%, -
pero ello implica que se lleguen a registrar cambios hasta de -
1°7 de diferencia en las tenmperaturas de salida para los mismos
cambiadores, En la Tabla 3.1l3 se muestran los resultados para -
las dos torres de destilacidén -la resolucién del modelo de la -
torre de destilacidén requiere de cdlculos de equilibrio y de en
talpias en las fases 1liquido y vapor-. Para la TAP, en el pro—
ducto del domo no son registrados cambios ya que se trata de un
fluido puro; en el producto del fondo tratdndose de la misma —-

fraccién molar, la temperatura de esta corriente difiere en uma




TABLA 3.13
Resultados para la ecuacidn de ILee-Kesler con y sin el
uso de coeficientes de interaccién binaria ( 611)]‘
- o DOMO o . PORDO
T(F) Flujos (1bmol/h) (°P) Plujog (1bmol/h) , I7ER
2 0, Ar Np 2
TAP
Sin §,, - 283.9386 1218.0152° .0001 +0002 - 275.6715  798.0587 535.8709 30.8758 28
Com &,y - 283.9386 1218.0486 +0002 .0005 - 275.8844  798.0253  535.8708  30.8755 28
TBP
Sin §,, - 309.6863 1833.3718  78.3219 23,0895 - 288.0703 0. 457.5490 7.7865 21
Con &,y = 309.9179  1833.3667  T1.T347 30.8587 - 287.9792 0. 463.1362 0.0172 23

1 ZILos valores reportados son los hallados al usar en la simulacién
~ del proceso la configuracién sefialada en la Pig. 1

e
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pequefia proporcién(nétese que la temperatura calculada usando -
los coeficientes de interacciém es casi la misma a la reportada
en la Tabla 3.8 para las ecuaciones de Starling y Bender). las-
fracciones de la alimentacién recuperadas en el domo y fondo no
son alteradas en forma significativa. |

En la TBP, la situacién presentada en el producto del fon-
do es de interés, ya que el empleo de los coeficientes de inter
accién repercute en la especificacién alcanzada del producto, -
al incrementarse tanto la cantidad de oxi{geno recuperada como -
8u pureza, ello trae consigo una ligera modificacidén en las tég
peraturas del fondo y del domo, donde la composicidén es también
alterada, '

Las circunstancias presentadas en ambas torres por el uso-
de & 44 Pueden ser atribufdas a que la inclusién de ellos llega
a afectar las predicciones del equilidbrio liquido-vapor, por lo
que al estar el modelo de la torre basado en el conocimiento de
constantes de equilibxrio y puntos de burbuja para el perfil de-
temperatura, se logra una prediccién mas exacta deé los cdloulos
requeridos, teniendo con e1lo una gran influencia en los resul-
tados finales, Ia inclusién de los coeficientes de interacciém-
binaria para mejorar las predicciones de equilibrio ha sido se-
fialada por Peng y Robinson(1976), Harmens(1977) y PlBcker et —
al,(1978) entre otros.

la pureza obtenida del producto del fondo de TBP, contras—
ta con lo encontrado en la parte de este trabajo concerniente -
al establecimiento de las condiciones de disefio de las torres -
de destilacién. En ella se sugeria gque el alcanzar purezas mayo
res al 99%, sin la inclusidn de coeficientes de interaccién no-
era posible sin un aumento considerable en el nimero de itera-—
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ciones. En la Tabla 3.1l3 se observa que la introduccidén de ai——

chos coeficientes favorece notablemente tanto la pureza como la
cantidad recuperada en el fondo de TBP, con un pequeilo aumento-
en el nimero de iteraciones.

3.8 Ilas corrientes de recirculaciém del proceso.

En los simuladores secuenciales, cuando hay recirculacién-
de corrientes y al ser los médulos unitarios calculados uno des
pués de otro, es indispensable fijar los wvalores iniciales de -
las variables en el conjunto apropiado de corrientes,llamado es
te conjunto las corrientes de corte. Cada iteracién es iniciada
con el conjunto de valores propuesto para las corrientes de cor
te y se produce un nuevo grupo de estas variables por medio del
océlculo. |
la siguiente iteracién hace uso de los valores previos para PTO
poner un nuevo conjunto de valores, El proceso iterativo conver
ge a la solucién cuando la diferencia entre dos iteraciones con
Becutivas es menor que wna tolerancia preestablecida.

Para poder establecer el efecto de la reciroculaciém de co-
rrientes en el proceso, se seleccionan solo dos de las cuatro -
existentes en el diagrama de flujo. Las escogidas(corrientes 38
y 40) son las que se localizan en la parte principal del proce-
80 y son las que van de la TBP al CR y de la misma torre al no-
do 20. El método de convergencia usado es el de sustitucién di-
recta. '

Para llevar a cabo esta prueba 80lo se emplea la ecuacidén-
de Peng-Robinson por su eficiencia en el tiempo de cémputo. las
variables con respecto a las cuales se itera, son en ambos ca—
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sos(corrientes 38 y 40) la temperatura y el flujo del liquido -
y/o vapor. Los valores iniciales propuestos son:

Corriente 38 40
Temperatura(’r?) - 290. - 304.
Flujo liquido(mol/hr) 1000. -
Plujo vapor(mol/hr) - . 1900.
Flujo liquido x2 - -
Flujo 1liquido O2 950. -
Flujo 1iquido Ar 50. -
Plujo vapor R2 - 1800.
Flujo vapor 02 - 70.
Plujo vapor Ar - A 30.

Ias corrientes de recirculacién sefinladas afeoctan princi--
palmente el funcidnamiento de cuatro nodos: 15, 17, 20 y 23. Pa
‘ra los cambiadores de calor y el CR se emplean las cargas térmi
cas calculadas anteriormente. A continuacién se hace wn anédli—
sis del efecto de la recirculacidén sobre cada uno de los nodos-
citados. En la Tabla 3.14 se da la matriz de corrientes para es
te 6aao. Las comparaciones que se realizan enseguida se basan -
en las Tablas 3.4 y 3.14,

Condensador-rehexrvidor (nodo 17).

En el CR solo se presentan modificaciones por la recircula
cién de una de las corrientes que intercambian calor(la otra —
que proviene de la TAP no entra en el ciclo iterativo), en ella
se nota que hay un aumento de aproximadamente 12 lbmol que se -
alimentan a €1, provenientes de la TBP, En comparacidén a lag ——




TABLA 3.1£

Matriz de corrientes finales para la ecuacién de Peng-Robinson
en el caso de inclufir dos corrientes de recirculacidn

NCSNENVIPFPA T P H F. LIQ P. VAP NZLIQ 02LIQ Ar LIQ 002 320 N2 VAP'OZ VAP Ar VAP 002 H20
p PSIA BTU/h  mol/h mol/h 1IQ  1LIQ VAP VAP
24 14 17 O 2 -284.4 94.7 1379736 0. 12l6. 0. 0. O. 0. 0. 1216. O. 0. 0. O.
25 14 15 0 1 -276.9 94.7 -1471623 1367. 0. 800. 536, 31, 0. 0. 0. 0. 0. o. 0.
26 15 16 0 1 -279.8 94.7 -1528972 1367. “ O 800. 536. 31. 0. 0. 0. O. O. 0. 0.
27 16 23 0 3 -305.8 24.7 -1528972 1162. 205. 635. 499, 28, 0. 0. 165, 37. 3. O. 0.
28 17 20 0 1 -285.  94.7 =1070430 1216. 0. 1216. O. 0. O. . 0. 0. o. 0. 0. 0.
29 17 18 O 3 "'28805 2407 163132 467. 872. 0. 460. 70 ) oo' 00 00 856. 16. Oo 00
3018 0 0 1 -288.5 24,7 - 806111 467. 0. 0. 460, 7. 0. 0. 0. 0. 0. 0. O.
3118 23 0 2 -288.5 24.7 969243 O. 872. 0. o. 0. 0. o. 0. 856. 16. 0. 0.
322019 0 1 -303.9 94.7 -1410960 1216. 0. 1216, o. 0. 0. o. 0. 0. 0. 0. O.
33 19 21 0 1 -30309 9407 "1410960 12160 00 12160 0. 0. 00 0. 0. 0. 0. 0. 00
3421 0 0 1 -303.9 94.7 - 211644 182. o. 182, 0. 0. O. 0. 0. o. 0. 0. 0.
35 21 22 o 1 -30309 9407 "'1199316 1034. ' 0. 1034. 0. 0. 00 _0. ,0. 0. 0. Oo 0.
36 22 23 0 3 -312.3 24.7 -1199316 981. 53. 981. 0. 0. 0. 0. 53 o. 0. 0. 0.
37 23 24 0 1 "28805 24.7 hnd 829980 481. 00 o. 474. 7. 0. 0'0 0. OQ OQ 0. 0.
38 24 17 7 1 -288.5 24.7 -2311833 1340, 0. 0. 1317. 23, o. 0. 0. 0. 0. 0. O.
39 - - - - - - - - - - - - - - - - - - -
40 23 20 7 2 -310.6 24,7 2017282 0. 1935. 0. 0. 0. 0. 0. 1834. 7. 24. 0. 0.
4 20 15 0 2 -287.1 24.7 2358115 0. 1935. o. 0. 0. 0. 0. 1834. 7. 24. 0. 0.

0.

1 Las corrientes no mostradas en esta Tabla son idénticas a las
de la Tabdbla 4

Nota: Las corrientes 48 y 39 corresponden a la recirculacidn de
las 38 y 40 respectivamente, por lo que quedan inutilizadas
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que se encontraron anteriormente, la diferencia en las tempere-
- turas 68 menor & o.3°r; estos cambios sinembargo, no influyen -
mayormente sobre las caracteristicas: de la corriente que sale -
(corriente 29) en la cual la cantidad vaporizada varia en menos
del 0.5% y en la temperatura la variscién es de 0.003%. Ias can
tidades tanto del l{quidoe obtenido como producto como la de va-
Por gue se manda a 1la TBP son mayores(1% de diferencia) en el -
caso de la inblnaién de las corrientes de recirculaciém.

. Subenfriadoxr (nodo 20).

BEn este nodo la temperature de la corriemnte 40 es un grado
Farenheit mayor en el problema sin recirculaciones -el flujo es
pricticamente el mismo-, este cambio en la temperatura de ali—
mentacién causa una'variacién de aproximadamente la misma magni
tud (14191) en la corriente de salida. Ia corriente que inter—
cambia calor con la anterior, es la que proviene del CR (nitré-
geno liquido), ella tiene 1la misma temperatura y el mismo flujo
¥ sus condiciones de salida son también las mismas para los dos
casos comparados,

. Enfriador del ox{igeno crudo (nodo 15).

BEste nodo estid muy relacionado con el anterior, porque la-
corriente que sale de aquél (41) entra directamente a éste, por
lo que la diferencia de 1.1°P en 1a corriente de salida del no=-
do 17, es la misma en este nodo pero en su alimentacién. las —-
condiciones de salida de este nodo (corriente 42) entre el pro-
blema sin recirculaciones y el que si las incluye difieren tam-
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bién en 1.1°r aproximadamente. Ia otra corriente(25) de este —
cambiador permanece sin alteraciones.

Torre de baja presién (nodo 23).

Ios cambios encontrados en algunas de las corrientes del -
proceso como resultado de la inclusién de las corrientes de re-
circulacién no afectan las temperaturas de las alimentaciones,-
ni la cantidad de 1liquido alimentado, siendo las mismas que Bse-
sefialan en la Tabla 3.10. Ia vinica novedad hallada es el incore-
mento en la cantidad de vapor como resultado del CR, lo cual —-
causa una mayor produccién del producto del fondo, ya que la ci
tade alimentacién contiene preferentemente oxigeno. En la Tabla
presentada a continuacién se pueden ver estas aseveraciones.

Sin recirculacién Con recirculacién

Domo

temperatura( °?) - 310,6 - 310.6

Flujo de N, (mol/br) 1833.6 1833.6

Plujo de O, (mol/nr) 73.9 77.0

Flujo de Ar (mol/hr) 22.6 24,1
Pondo

remperatura(ar) - 288.5 - 288.5

Flujo de N2 (mol/hx) 0. 0.

Flujo de 02 (mol/hr) 464.7 473.9

Plujo de Ar (mol/hr) | 7.1 7.4

El tanto por ciento de desviacién en temperaturas y ental-
rias para las corrientes afectadas por las recirculaciones es -
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del oxden del 1 y 5% reappctimnté, en cquparac:l.6n al ocaso —
donde no se incluia recirculacién alguna.

3.9 ‘r:l.onpoc de cémputo.

Bl tiempo de procesador(CPU) empleado paré. llevar a cabo -~
cada simulacifn es dado en la Tabla 3.15. Como es de esperarse-
las ecuaciones de Peng-Robinson y lee-Kesler que tienen la eve~
luacién analitica de la entalpia son las que menos tiempo consu
men. Ia mayor cantidad de segundos usados por la ssgunia ecua—
ocién es comprendidble por la funocionalidad mas compliceda que -
posee y sobre todo por el cdlculo numérico del volumen de las -
fases. las restantes ecuaciones tiemen la forma numérica pars -~
calcular la entalpia. Las ecuaciones cidbicas con esta alternati
va sufren un incremento de tien@o considerable(mas de 25 veces)
oen relacién a la forma analftica de Peng-Rodinson. Entre las —
versiones de Soave 1 y Soave 3 hay mas de 100 segs. de diferen-
cia, debido al mayor numero de iteracionmes ocupadas para la so-
lucién de la TBP con la primera ecuacifén. las torres de destila
cifn consumen mas del 80% del tiempo requerido en cada simula—
cidn; es por ello que con la ecuacién de Harmens el tiempo de -
CPU es menor al de Soave 1 y Soave 3, ya que solo incluye desde
el nodo 14,

Con las ecuaciones multiparamétricas la situacién es wmn --
tanto diferente, porque si bien Starling emplea una cantidad de
tiempo considerablemente mas grande que tanto las formas cibi--
cas como la analitica de lLee-Kesler, la ecuacién de Bender da -
un tiempo menor a las formas numéricas de las cubicas., Eate ti-
po de situacién es solo explicable en términos de la convergen-




TABLA 3.15

fiempo de cémputo empleado para la

simulacién con cada ecuacién de estado
(seg)

Bouacién ‘ ?iempo de CPU
Peng-Robinson 260.697
Soave 1 6914.549
Soave 3 6781.213
Barmens 5833.646
Iee-Kesler 1560.333
Starling 15377.656
Bender 4685.708
Peng-Robinson 844.116

con recirculacidn
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oia(rdpida o lenta) en el cdlculo del volumen durante la evalua
eién de la entalpia.

Por dltimo se presenta el tiempo empleado para resolver el
proceso (a partir del nodo 14) con las corrientes de recircula-
cién. Aumenténdolo en mas del 300% en comparaciém al caso donde
no se incluyen, ‘
Dado que la inclusién de coeficientes de interaccién binaria no
modifica en forma apreciable el tiempo de cémputo en la ecun——
cién de Lee-Kesler, no se muestra ese tiempo,

3.10 Trabajos de la misma indole reportados en la
lit‘r.am.i

Shah y Bishnoi (1978), realizan un estudio comparativo del
cdlculo de propiedades termodindmicas usando las ecuaciones de-
Peng-Robinson, Soave 1 y Chao-Seader para procesos de separa—-
cién multietapa mmlticomponente (hidrocarburos) empleando el mo
delo de Ishii y Otto (1973). Sus resultados pars diversas condi
ciones de operacién indican gran seme janza entre las prediccio-
nes: encontradas con Peng-Robinson y Soave 1, las direrenniaa'qg
tre cargas térmicas y perfiles de temperaturas son del orden ——
del 2%. El tiempo de cémputo y el nimero de iteraciones es esen
cialmente el mismo,

La‘correlaci6n de Cheo-Seader, muestra resultados comparables —
aunque suele presentar problemas para columnas que operan a ba-
jas temperaturas.
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3.11 Conclusiomes,

El proceso de fraccionamiento del aire presenta caracteris
ticas que 10 hacen apropiado pars un estudio comparstivo del —
cdlculo de propiedades termodinimicas. Por medio de un simula—
doxr de procesos es posible llegar a fijar condiciones de disefio
de determinados equipos en base a pruebas de acuexrdo a los re—
querimientos qﬁs se tengan. ILas pruebas hechas con las torres -
de destilacién muestran que pueden aceptar cambios moderados en
sus condiciones de alimentacidn sih sufrir alteraciones severas,
ni en la calidad de sus productos ni en la aoluoién del modelo.
BEn 1a TBP, la pureza de oxigeno alcanzable en el fondo es dif{-
cil de llevar a més del 995% sin la incorporacidén de coeficien—
tes de interaccién binaria.

Cada grupo de ecuaciones (cibicas y mltiparamétricas) sue
le mostrar un patrin de conducta caracteristico a cada conjun—
to, aunque es frecuente que alguna de sus versiones se aleje de
tal comportamiento.

En el cédlculo de las cargas térmicas, se nota que a altas pre—
siones y tomperaturai moderadas no hay una linea de conducta —-
distinguible entre cada conjunto de ecuaciones, al hallarse sus
valores distribuidos aleatoriamente. Sinembargo dentro de cada-
grupo si es observable uma conducta especifica del tipo de ecua
ciones,

A dbajas temperaturas y breaiones moderadas es posible separar -
entre los valores de las cargas dados por las ecuaciones cibi~
cas y las multiparamétricas, notédndose también una tendencia ca
racteristica para cada ecuacién dentro de su respectivo grupo.
Ecuaciones como las de Soave 1 y Bender en casi todos los casos
de los cambiadores de calor,predicen cargas térmicas en un pun-
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to intermedio dentro de su respectiva familia. Diferencias meno
res al 5% entre los valores dados por cada ecuaciémn de estado,-
hace confiable el uso de cualquiera de ellas,

Para la primera torre de destilacidén, con las ecuaciones -~
multiparamétricas se obtiene uma mayor recuperacién de nitrége-
no en el domo y temperaturas mas altas tanto en el domo como en
el fondo(aunque Bender es la excepcién en el domo). Distinguién
dose claramente de las predicciones hechas por medio de las ou-
bicas, Pare la TBP tal distincién es ahora dada en términos de-
mayor recuperacién de producto de domo & temperatura mas alta y
menor recuperacidin en el fondo a mayor temperatura.

Para esta torre se nota un efecto mas fuerte de la ecuascidén de-
estado seleccionada para la simulacidén, porque en el fondo si -
las temperaturas por lo general son bastante semejantes, tal as
pecto ya no se cumple para el caso de 1los flujos donde llega a-
haber diferencias de hasta un 12%.

Mientres que en la primera torre el nidmero de iteraciones se —
mantiene constante para todas las ecuaciones(a excepcidén de Ben
der), en la segunda torre ese numero ya varia, debido a que la-
separacidén de los productos ya es mas dificil y a la fuerte in-
teraccién que mantiene con el CR.

Los resultados que se logran en este trabajo se comparan -
ragonablemente con 108 reportados en la literatura, pese a las-
diferencias en las condiciones de operaciém.

Ia inclusién de coeficientes de interaccién binaria tiene-
un gran efecto sobre las torres de destilacién en separaciones-
dit{ciles, ésto se refleja en la TEP como una mejora de las con
diciones de los productos obtenidos, las cuales no habian sido-
posibles de alcanzar 8in la introduccidén de esos coeficientes.

(e ——
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La consideracién de corrientes de recirculacién para la si
mulacién, demuestra que 10s nodos involucrados solo sufren lige
ras modificaciones en sus resultados, en comparacién a los ha--
llados para el proceso sin que las incluyera., Sinembargo en la-
- TBP es donde se registran los cambios mas notables, al tenerse-
un mayor flujo de oxigeno en el fondo, conservando la misma pu-
reza que se habia determinado anteriormente,

De acuerdo a todo lo citado es posible ver que la TBP, es-
la parte del proceso que requiere mayor atencidn, ya que es don
de se reflejan varios factores comsiderados, -como son el tipo -
de ecuacifém, los coeficientes de interacciém y las corrientes -
de recirculacién. |

Ias ecuaciones multiparamétricas suelen requerir mayor cam
tidad de tiempo de cémputo que las ecuaciones oubicas. Ia forma
nunérica de la evaluaocién de la entalpfa ocasiona un inocremento
considerable del tiempo necesario para la resolucidén del proble
ma, por lo que es conveniente smplear preferentemente las eva-—
luaciones analiticas. La ecuacién de Bender resulta ser de gran
eficiencia computacional pese a su forma y evaluacién numérice~
de la entalpia. ”

De todo lo anotado hasta el momento se concluye que las e-
cusciones ciubicas a pesar de su simplicidad, llegan a ser tan -
confiables como otras tan complicadas como las multiparamétri—
cas, presentando la ventaja adicional de uma mayor economia de-
tiempo de cdlculo. Evaluaciones numéricas de las propiedades —-
termodindmicas dan resultados de precisién comparable a las for
‘mas analfticas, pero incrementan considerablemente el tiempo de
cémputo. Cada familia de ecuaciones, debido a sus caracteristi-
cas ofrece resultados que son distinguibles del otro grupo, aun
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que tal efecto puede ser alterado por las condiciones de opera
cién. De las ecuaciones elaboradas especificamente para el sis
tema NZ'OZ'Ar’ como son la de Harmens y Bender, solo esta ulti
ma ofrece alguna ventaja con respecto a las formas generalisza-

das y ella es la economfa del tiempo de procesador empleado.

e TR




4., SUMARIO DE CONCLUSIONES

~ Bl programa CMIX representa una valiosa ayuda en la solucién
de problemas que involuoren cdlculos termodindmicos por su -
variedad y oonfiabilidad. | |

- la evaluacién numérica de la entalpfia se compare favoreble—
mente con la alternativa analitica aunque incrementa el tiem
po de cémputo.

' = Bl simuladoxr de procesos SIMIX es un sistema flexible, de fd
cil manejo y expansiém, tanto en ecuaciones de estado como -
en médulos wnitarios, ’

-~ Por medio de un simulador de procesos es posidble fijar condi
ciones de diseilo de equipos de una manera simple,

- En la simulacién del proceso de destilacidn del aire se ob—
serva un comportamiento caracteristico para el grupo de ecua
ciones cubicas y otro para el de mltipara.métricaa, sinembar
go tal distincién entre las conductas es afectada por las —
condiciones de operacién eximtentes,

-~ De aguerdo a los cdlculos hechos en compresores, cambiadores
de calor y torres de destilacién es posible ver que las ecua
ciones cibicas ofrecen resultados de precisién comparable a-
los alcanzados con las multiparamétricas, no obstante ello -
el efecto acumulado a lo largo de todo el progceso por el uso
de wa ecuacidn en particular es significativo.

- La inclusién de los coeficientes de interaccién binaria en -
una ecuacién, mejora tanto la pureza como el rendimiento ob-
tenido en la torre de destilacién a baja presién en compara-
cién a lo logrado sin tomar en cuenta esos coeficientes.
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- El no considerar las corrientes de recirculacién en el proce
80 afecta los resultados finales de la simulacién, al alcan-
zarse rendimientos menores a los logrados en el caso de si -~
incluir tales corrientes.

-~ Ia torre de destilacidén a baja presién es la parte del proce
so donde mas se nota la influencia de varios factores consi-
derados como son: la ecuacién de estado, la inclusidén de coe
ficientes de interaccién binaria y de corrientes de recircu-
lacién. ,

- lLas simulaciones hechas con las ecuaciones oubicas emplean -
menos tiempo que con las ecuaciones multiparamétricas a ex—
cepcién de la versién de Bender.

R
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NOMENCLATURA

pardmetro de atraceién en ecuaciones c¥bicas
energf{a libre de Helmhotz

parémetro relacionado al tamafio de las moléculas en ecua
ciones cdbicas

condensador-rehervidor

nodo al que entre la corriente
fugacidad

moles de alimentacién

fase de la corriente

energf{a libre de Gibdbs
entalpia

ndmero asociado en el tipo de cdlculo para el programs -
CMIX (equivale a JCAL en la hoja 37)

constante caracterfstica de cada sustancia
constante de equilibdbrio

moles de lfquido

fraccién de 1{quido

nimero de componentes en una mezcla
nimero de la corriente

presidn

presién de atraccidén

presién de repulsidn

carga térmica

constante universal de los gases
entropia

nodo del que sale la corriente
temperatura

torre de destilacién a alta presién 107
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torre de destilacién a baja presién

energfia interna

volumen molar

moles de vapor

variables de iteracidn

factor acéntrico

fraccién mol(fase 1f{quida & partir de la eq. 1.62)
fraccién mol fase vapor |

fraccién mol

factor de compresibilidad

Ietras Griegas

< = factor de escalamiento para el parfémetro a
B = factor de escalamiento para el pardmetro b
§ = coeficiente de interaccidén binaria

At = Adiferencia logarftmica de temperaturas

§ = densidad molar

Superindices

0 = estado de gas ideal

(o) = <fluido simple

1 = 1lfquido

(r) = fluido de referencia

v = vapor

P e

denota un vector de n elementos
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Subindices

¢ = propiedad critica
e = entrada ' ,
i1,j = didentificadores de los componentes de una mezcla
m = Dpropiedad de la mezcla
= propledad reducida
8 = salida
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