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RESUMEN

En este trabajo se hizo un estudio de la columna de destilacion para poder
obtener un modelo matematico general que describa las interrelaciones entre las
variables mas importantes que rigen un proceso de destilaciéon. En el capitulo 2
se estudié una columna de destilacion binaria en forma simplificada para que
pueda ver la estructura basica de las ecuaciones que intervienen en el modelo. En
el capitulo 3 se obtuvo el modelo de una columna de destilacion multicomponente
que tengan multi-reflujos y multi-intercambiadores de calor. Dicho modelo fue
obtenido por medio de balances de masa y energia, como también ciertas

relaciones hidrodinamicas.

ABSTRACT

In this work a study of the distillation column was made to be able to obtain a
general mathematical model that describes the interrelations among the most
important variables that govern a distillation process. In the chapter 2 a column of
binary distillation was studied in simplified form so that we can see the basic
structure of the equations that they intervene in the model. In the chapter 3 was
found the model of a column of distillation multi-component that has multi-
refluxes and multi-exchanger of heat. This model was obtained by means of

balances of mass and energy, as well as certain hydrodynamic relationships.
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INTRODUCCION

La destilacidn es la operacion que incluye la evaporacidn parcial de la mezcla a separar
y la condensacién sucesiva de los gases formados, efectuada una o varias veces.
Como resultado de la condensacion se obtiene un liquido cuya composicidon se
distingue con la mezcla inicial (Kasatkin, A.G., 1985). Esta operacion es la mas
empleada en las refinerias de petrdleo, industrias metalurgicas y quimicas. Por lo tanto
una gran parte de la energia usada en estas fabricas es consumida por los procesos de
destilacion.

Simular un proceso por medio de una computadora hace posible la experimentacion
controlada en situaciones donde experimentos serian impracticos o prohibitivos por el
costo. Las funciones de un modelo matematico son generalmente consideradas como
las de prediccién y comparacion para que de una manera légica se puedan pronosticar
ciertos resultados.

Cualquier planta de destilacion puede ser manipulada por medio de una planta
controladora para mejorar las respuestas del proceso. Esto se hace por medio de un
dispositivo o controlador que hace llegar una retroalimentacion a las entradas del
sistema. Para el caso de la destilacion podria ser una mejora en la pureza de los
elementos o compuestos a destilar.

En la actualidad en la literatura se pueden encontrar técnicas de control, optimizacién e

inteligencia artificial para columnas de destilacion multicomponente. Un caso puede ser
la aplicacién de un identificador neuronal para la representacion del sistema (Steck, J.,
1991). Otro puede ser la aplicacion de un control inteligente para poder llevar el sistema
a las condiciones deseadas o requeridas (Musch, H.E., 1994). También se puede
encontrar métodos de optimizacion para reducir los costos por capital de los productos
destilados (Becerra, V.M., 1994) entre otros.

Para poder diseiar 6 probar cualquier técnica de las antes mencionadas, se necesita
tener un generador de sefiales reales (planta) para analizar las simulaciones o
resultados del proceso. Por lo tanto el primer paso de vital importancia es encontrar un
modelo matematico que describa el comportamiento de las columnas de destilacidn
existentes.

Para que un modelo matematico pueda representar un proceso de destilacion industrial
lo mas aproximado posible, se necesita calcular las variables mas importantes que
intervienen en el proceso de una forma general y precisa. Para esto el modelo debera
incluir balances de masa y energia para cada etapa o plato asi como también formulas
y leyes que estén validadas en la fisica moderna para los calculos hidrodinamicos vy

termodinamicos.



Se han propuesto numerosos métodos para el modelado y simulacién de procesos de
separacion en arreglos de multiples etapas. En la mayoria de ellos deben utilizarse
algoritmos computacionales ya que involucran sistemas de ecuaciones de elevada
dimensién. EI modelo matematico se desarrolla a partir de los balances de materia y
energia y de las relaciones de equilibrio, pudiéndose complicar tanto como se desee,
incluyendo términos como eficiencia de etapa, caidas de presion, reacciones quimicas,
mezclado en los platos, etc.

En general, la complejidad que plantean los modelos que contemplan efectos de
mezclado, pérdidas de calor a través de las paredes y caidas de presion, entre otros
factores, hacen dificultosa la resolucion. Por esta razén se han propuesto modelos
simplificados en mayor o menor grado.

Segun se conoce, para modelar cualquier sistema, entre ellos los equipos de
separacion de mezclas multicomponentes, los ingenieros recurren a un modelo.
También se sabe que pueden existir, para el mismo fenobmeno a describir, varios
modelos, segun el conjunto de hipdtesis y la estrategia de modelado seleccionada.

En efecto, tradicionalmente a una columna de destilacion o cualquier equipo de
separacion multicomponente se le asocia a una cascada de etapas. En otros términos,
los modelos tradicionales involucran naturalmente el concepto de etapas, que si bien
parecen corresponderse aceptablemente a un equipo de bandejas o platos, no
podemos afirmar lo mismo acerca de la alternativa tecnoldgica que emplea rellenos,
cualquiera sea su tipo. Aqui el problema es que las corrientes de liquido y vapor fluyen
en contracorriente intercambiando calor y materia en forma continua, no a tramos como
lo impone el concepto de etapas, ya sean teoricas o afectadas por una eficiencia de
separacion (Warren, 1988). Por lo tanto, para este caso, el concepto de etapas no
parece el mas natural, y no pocos problemas han creado en el disefio de ciertos
equipos el tratar de hacer corresponder los resultados de los modelos existentes (en la
mayoria discretos o por etapas) con la realidad del sistema de relleno a utilizar en la
columna. Esta situacién puede explicarse en funcién de lo arraigado que histéricamente
se encontraba el concepto de etapas, en el momento de la aparicion de la alternativa

tecnologica basada en rellenos.

El problema cientifico del presente trabajo: Esta dado en que existen hoy en dia una
gran variedad de disefio de columnas de destilacion y es necesario encontrar un

modelo matematico que pueda adaptarse a cualquier condicion de trabajo. Por lo tanto



se necesita que sea para casos generales y no incluya restricciones en el numero de
platos, tipos de mezclas a destilar, numero de componentes de la mezcla, las medidas
fisicas de la torre, cantidad, longitud y direccion de los reflujos internos, lugar y tipos de
intercambiadores de calor, entre otros.
El objetivo del presente trabajo es: Modelar teéricamente las columnas de destilacion
binaria y multicomponente.
Para lograr el objetivo del trabajo fueron planteados los siguientes objetivos
especificos:
v' Revisar el estado del arte de la modelacion matematica en el campo de la
ingenieria quimica y propiamente de las columnas de destilacion
v Establecer las principales caracteristicas de los sistemas de destilacion
v' Realizar un andlisis de las principales variables de un sistema de destilacion
v Obtener el modelo matematico de una columna de destilacién binaria
v" Obtener el modelo matematico de una columna de destilacion multicomponente
La hipotesis cientifica del trabajo parte del hecho de que: Con la caracterizacion
adecuada de las columnas de destilacion es factible conformar modelos matematicos,
que permitan describir el comportamiento e interrelacion de los principales parametros
en la destilacion binaria y multicomponente.
Los métodos de investigacién utilizados son los siguientes:
1. Método de investigacion bibliografica que reporta la modelacién matematica de
las columnas de destilacion.
2. Método de investigacidn tedrica para caracterizar el objeto de estudio asi como
sus principales variables.
3. Método de la modelacion matematica de las columnas de destilacion basado en
los principios fisico-quimicos.
Los resultados esperados del trabajo son los siguientes:
1. Lograr comprender los aspectos esenciales de la modelacion matematica en la
ingenieria.
Obtener el modelo matematico de una columna de destilacién binaria.

3. Obtener el modelo matematico de una columna de destilacion multicomponente.



CAPITULO |

Marco Teodrico-Metodologico de la investigacion

1.1. Introduccién

El marco tedrico-metodolégico como parte importante en la caracterizacion del objeto
de estudio permite detectar de forma preliminar las diferentes caracteristicas e
interacciones que existen entre los multiples elementos vinculados presentes en la
investigacion a realizar.

El objetivo del presente capitulo es establecer el Marco Tedrico - Metodoldgico de la
Investigacion, a partir del analisis de los trabajos precedentes, la metodologia seguida
para su ejecucion asi como la base tedrica que sustenta la investigacion de la

modelacion de las columnas de destilacion.

1.2. Estado de arte

Una investigacion cientifica de acuerdo a lo planteado por Aréstegui, J. M. y otros en
1975, en cualquier area del conocimiento debe siempre estar sustentada por una
investigacion empirica y por una investigacion tedrica, de ahi que sea necesario utilizar
los métodos que caracterizan a cada una de ellas para desarrollar cientificamente las
mismas a partir de una clara caracterizacion del objeto, del planteamiento del problema,

los objetivos, la hipdtesis y las tareas.

Para desarrollar la investigaciéon fueron consultados diferentes trabajos y estudios,
orientando la revision bibliografica en dos lineas fundamentales; por una parte, la
informacion relacionada con el enfoque tedrico y metodologico del estudio a realizar y
por otra, los trabajos que sobre el tema de la modelacion matematica de las columnas

de destilacion.

En 1832, Coffey fue uno de los primeros en fabricar alambiques comerciales o
destiladores para la produccion de alcohol utilizando solamente sus principios
fundamentales. Fue hasta 1893, que Sorel, Rayleigh y Lewis empezaron con el estudio
sistematico de las columnas de destilacion. Estos primeros estudios fueron resueltos

manualmente por medio de algoritmos cortos y soluciones graficas.

Con la introduccion de la computadora digital y el desarrollo del control en las cuatro
ultimas décadas se han realizado estudios mas profundos sobre la dinamica de
sistemas de destilacion. Uno de los primeros en formalizar un algoritmo matematico en

un computador fue Peiser en 1962. Otros estudios importantes fueron los de



Rosenbrock en 1960, Rademarker y Rijnsbrock en 1975. Estas personas se consideran
los pioneros en la investigacion del modelado dinamico, estabilidad, algoritmos de

control y posibles soluciones del proceso de destilacicion.

En la década de los afios 70, Rademarker escribié un articulo sobre la dinamica y
control de columnas de destilacion con 300 referencias citadas antes de 1973. En este
libro presentd un excelente material describiendo los balances de masa y de energia

para cada plato o etapa.

En la década de los noventa Kister (1990) presenté un libro sobre el modelado y control
del proceso de destilacién haciendo comentarios importantes en su implementacion por
la gran experiencia que tenia en el proceso. Skogestad en 1992 presentd una
recopilacion de la literatura existente, comentando la importancia de trabajar con

modelos complejos y validados para la obtencién de resultados eficientes.

En la actualidad existen publicados diferentes modelos basandose en diferentes teorias
e hipotesis sobre la relacién de equilibrio que debe existir entre las dos fases existentes.
Se puede mencionar Fleischer y Prett en 1981, Cho y Joseph en 1984, Benallou,
Seborg, Mellichamp y Kinoshita en 1986, Choe y Juyben y Kapoor y McAvoy en 1987,
Medina Andrade y Rocha Uribe en 1996. La desventaja de utilizar estos modelos es que
no estan generalizados en la relacion de equilibrio para el tipo de mezcla a utilizar y no

utilizan multi-reflujos internos y multi-intercambiadores de calor.

1.3. Fundamentos de la modelacion matematica de las columnas de destilacion

El objetivo general de la destilacion (Holman, 1988) consiste en separar los compuestos
que tienen diferentes presiones de vapor a una determinada temperatura. La
destilacién, se refiere a la separacion fisica de una mezcla liquida en dos o mas

fracciones que tienen distintos puntos de ebullicién.

Si se calienta una mezcla liquida de dos materiales volatiles, el vapor que se separa
tendra una mayor fraccién molar del material de menor punto de ebullicién. Y asi mismo
el liquido tendra una fraccion molar mayor del material de mayor punto de ebullicion.
Considerando a la inversa, si se enfria un vapor caliente, el material de mayor punto de
ebullicién tiende a condensarse en mayor proporcion que el material de menor punto de

ebullicion.



Plato
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bajada
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Figura 1.1. Interior de una columna de destilacion con platos perforados.

El objetivo de la destilacion es separar, mediante vaporizacién, una mezcla liquida de
substancias volatiles miscibles en sus componentes individuales, o bien, en algunos
casos, en grupos de componentes. La destilacion se puede realizar en la practica
siguiendo dos métodos fundamentales. El primero se basa en la produccion de un vapor
mediante la ebullicibn de la mezcla liquida que se desea separar, procediendo
posteriormente a la condensaciéon del vapor sin que nada del liquido retorne al
rehervidor y se ponga en contacto con el vapor. El segundo método se basa en el
retorno de parte del condensado al destilador, en condiciones tales que el liquido que
desciende se pone en contacto con el vapor que va hacia el condensador. Estos dos
métodos pueden ser llevados a cabo en forma continua o discontinua. En este trabajo
se tomaran en cuenta los métodos continuos y los que utilizan retornos de liquidos por

ser los procesos mas utilizados por la industria.

Una columna de destilacién consiste en un recipiente vertical con suficiente altura para
que en su espacio interior hagan contacto las corrientes de vapor y el liquido con el
proposito de que se efectue una transferencia de masa entre las dos fases. Si bien el
contacto de las dos fases en general se lleva a cabo mediante una serie de platos.

En condiciones normales de operacién, una cierta cantidad de liquido se aloja en cada
plato y existen dispositivos internos (empaques, valvulas o cachuchas) para que los
vapores ascendentes pasen a través del liquido y hagan contacto con él. El liquido
descendiente fluye del plato superior a través de un ducto de bajada, pasando al

siguiente plato inferior como se muestra en la figura 1.1.
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Figura 1.2. Esquema de una columna de destilacion de n platos, un condensador y un

rehervidor

En la figura 1.2 se muestra un esquema de una columna de destilacién binaria tipica (2
componentes en la mezcla). El flujo de alimentacion entra en el plato i por medio de un
conducto. El liquido empieza a deslizarse de platos superiores a inferiores dentro de la
columna. Esta a su vez contiene un flujo de vapor en contra de la direccién del liquido
teniendo asi una transferencia de materia dando como resultado la evaporaciéon del
componente mas ligero y la condensacién del componente mas pesado. Esta
transferencia se efectua en cada plato, obteniendo asi dos mezclas con diferentes
puntos de ebullicion en la parte inicial y final de la torre de enfriamiento. El flujo de vapor
que atraviesa la torre de destilacidén es producido por el calentamiento de la mezcla que
se encuentra en el plato del fondo (plato n) por medio de un intercambiador de calor
(rehervidor). Este flujo llega al plato del domo (plato #1) pasando directamente por un
condensador obteniendo la mezcla en forma liquida. Esta mezcla tendra que tener
menor punto de ebullicion que la que salga en el ultimo plato. A estas se les conoce

como mezcla ligera (destilado) y pesada (residuo) respectivamente.

En la actualidad se han construido columnas de destilacién de 35 cm hasta 103 metros
de altura, éstas ultimas llegan a alcanzar hasta 3 metros de diametro. Las presiones
regulares de trabajo alcanzan cifras que varian de 0.02 atm hasta 35 atm

correspondientemente.



1.3.1. Leyes fundamentales de la modelacion matematica de destilacion

1.3.1.1. Balance de masa de un sistema

La ley de la conservacion de la masa expresa que la masa es indestructible, a lo cual no
se debe vincular la condicidon de que no ocurran procesos nucleares. En una reaccion
quimica, la masa de productos es la misma que la de los reactivos. En un sistema
cerrado la masa permanece constante. En un sistema abierto, podemos decir que
durante cualquier unidad particular de tiempo (Warren, 1988):

(La masa que se encuentra en el tiempo 0) + (La masa que entra al sistema) = (La
masa que se encuentra en el tiempo t) + (La masa que sale del sistema), como se

muestra en las expresiones (1.1-1.4):

! t

M(0)+ [ m,, (e)de = M(e)+ [m,,, (et (1.1)
M(e)= [[m,,, (¢)=m,, (e + M (0) (1.2)

M (1)~ M(0)= [[m,,, (t)=m., ()t (1.3)

M (1) = () (14)

La ecuacion (1.4) se utiliza para el resto del trabajo.

1.3.1.2. Balance de componentes de una mezcla de un sistema

Cuando se habla de una mezcla se refiere a un conjunto de substancias puras. Estas
son aquellas cuyas moléculas son todas iguales. Un componente de una mezcla se le
llama a un cuerpo o sustancia pura. Por lo tanto la masa total M de una mezcla es igual

a la suma de las masas de cada componente m, que lo forma. Esto es:
M=) m, (1.5)

Donde NC es numero de componentes o compuestos de la mezcla.

La composicion x, de un componente de una mezcla o solucion es el porcentaje

puntual que contiene la masa de ese elemento y se obtiene dividiendo la masa del

componente entre la masa total.

(1.6)

m.
Y



x, =1 (1.7)

dmj(t) d(M(t)*xj)

S ), ), )

dt dt

Ecuacion que se utilizara en el resto del trabajo. Un punto importante a tocar que solo

se tiene n-1 ecuaciones independientes, por que la suma de toda la masa de cada

componente es igual a la masa total, ecuacién del balance de masa.

1.3.1.3. Balance de volumen de un sistema
Considerando que los liquidos son incompresibles se tiene el siguiente balance
(William, L.L., 1996):

(El volumen de la masa que se encuentra en el tiempo 0) + (El flujo volumétrico que
entra al sistema) = (El volumen de la masa que se encuentra en el tiempo t) + (El flujo

volumétrico que sale del sistema):

! t

vo0)+ [Vl (e = v (e)+ [y de (1.9)
0 0
vol
”&wﬂwMwa (1:10)

1.3.1.4. Balance de energia de un sistema

La energia es inherente a la materia. Por energia indicamos algo que aparece en
muchas formas, las cuales se relacionan entre si por el hecho de que se puede hacer la
conversiéon de una forma de energia a otra. El principio que gobierna todos los calculos
de balance de energia es la ley de la conservaciéon de la energia, que establece que la
energia no se puede crear ni destruirse. Esa ley se conoce también como la primera ley
de la termodinamica. De manera similar a los balances mencionados anteriormente se
tiene la siguiente expresion (William, L.L., 1996):

(La energia que se encuentra en el tiempo 0) + (La energia que entra al sistema) = (La

energia que se encuentra en el tiempo t) + (La energia que sale del sistema):

t

E(0)+ [ E,, (e)dt = E(t)+ jE, (¢ it (1.11)

0

(=]

Por lo tanto:

=Y =E, ()-E,() (1.12)



1. Energia cinética:
Es la energia debida al movimiento del sistema como un todo con respecto a algun
marco de referencia (usualmente la superficie de la Tierra). La energia cinética de un
objeto de masa M que se mueve a una velocidad v con respecto a la superficie de la
Tierra es (Felder, R.M., 1986):

M *v?

EC
2

(1.13)

Donde v es la velocidad de la masa.
2. Energia potencial
Es la energia debida a la posicidon del sistema en un campo potencial (como el campo
gravitacional o el campo electromagnético), o debida a la configuracion del sistema con
alguna configuracion de equilibrio. La energia potencial gravitacional de un objeto de
masa M es (Felder, R.M., 1986):

E,=M*g*z (1.14)

Donde:

z(m): es la altura del objeto por encima del plano de referencia en el que £, se define

arbitrariamente como cero.
g= 9.81(m/s2): es la aceleracion de la gravedad en la Tierra a nivel del mar

3. Energia interna

La materia estd compuesta de un agregado de moléculas que se estdan moviendo
continuamente, pero al azar. Como las moléculas tienen masa, tienen energia cinética y
energia potencial analogas a la de un cuerpo tangible en movimiento en la Tierra
(Felder, R.M., 1986).

La energia interna cinética total se origina principalmente por el movimiento de
translacion de las moléculas, el movimiento de rotacion de las moléculas y del

movimiento de vibraciéon de los atomos dentro de las moléculas.

El cambio de energia interna potencial resulta de una fuerza de atraccién entre las
moléculas que cambian de posicidn unas respecto a otras. Como una ilustracion de tal
cambio, un kilogramo de agua se evapora completamente a la presion atmosférica a la
temperatura de ebullicion. El volumen aumentara 1600 veces. Para separar estas

moléculas obrando contra sus fuerzas de atraccion, se requiere gran cantidad de



energia, la cual es retenida por el vapor como parte de la energia almacenada por éste.
Siempre que el vapor se condense, esta misma cantidad de energia potencial interna

sera expulsada.

La suma de estas energias se llama energia internal. No se sabe como hallar la
cantidad absoluta de energia interna, sin embargo, lo que se necesita es el cambio o
variacion de la misma. Por encima de un dato de referencia conveniente, la energia

interna se representa de la siguiente forma:
U=M*u (1.15)

Donde:

u(cal / kg): Es la energia interna especificada

La ecuacién de balance de energia general para un sistema abierto se representaria en
la siguiente forma:

PO p ) Eu0) W0+ 00) (1.16)

Donde:

E, (t): Es la energia de entrada del sistema
E_,(t): Es la energia de salida del sistema
W (t): Es el trabajo neto aplicado o extraido del sistema

Q(t): Es el calor agregado o sustraido del sistema

4. La ecuacion de Bernoulli

Un movimiento de un fluido esta regulado por el principio de conservacion de la energia
y este hecho fue reconocido por primera vez por el fisico suizo Daniel Bernoulli (1700-
1782).

Como se sabe que la energia tiene tres componentes, el balance de la energia total de

un sistema descrita anteriormente se puede derivar en los siguientes dos balances:

Para un balance de energia interna:

)00 S (o, p o) S, ol 027 D005, 17)

Jj=1



Cuando se analiza un sistema en solo dos puntos de referencia, no se considera la
acumulacion de masa. Por lo tanto la ley de la conservacion de la energia cinética y
potencial se transforma en la ecuacion de energia mecanica para fluidos (Felder, R.M.,
1986).

NE,, V2 o NEy V2 _
Xl rerz B [ W0= S m | S gtz oAV (280 (148
Jj=1 J=1

Cuando no se aporta energia mecanica al sistema y solo se habla de dos flujos uno de

entrada F la anterior ecuacion se transforma en el teorema de

ent

y uno de salida F,

al ?

Bernoulli. Esto es:

2 2
% v g\t
7? tg¥zp + B *Vr, |= %"‘g*zﬂal + B, *Vr, +[ f( )] (1.19)

Esta expresion suele llamarse por conveniencia Principio de Bernoulli para el flujo de

fluidos incompresibles (Reza, C.G., 1993) y se cumple con gran aproximacion.

1.3.1.5. Gases ideales

Para resolver la mayoria de los problemas que involucran los gases, se necesita una
expresion que relacione el volumen especifico, la temperatura y la presion, de manera
que cuando se conozcan cualquiera de estas dos cantidades se pueda calcular la
tercera. Una ecuacion que relaciona la cantidad de masa de vapor, el volumen que
ocupa, la temperatura y presién del gas se llama ecuacién de estado. La ecuacion de
estado mas sencilla es la ley del gas ideal, que es adecuada para realizar muchos
calculos en ingenieria para una amplia gama de condiciones. Sin embargo, a altas
presiones y bajas temperaturas todos los gases se desvian del comportamiento ideal, y
se necesitan ecuaciones de estado mas complicadas para describir sus relaciones. La
ley del gas ideal tiene un error del 1% o menos, si el volumen molar es mayor de 5
litros/mol para gases diatdmicos, y 20 litros/mol para otros gases. La ecuacion de
estado para los gases ideales esta regida por la ecuaciéon Clapeyron-Mendeleiev y es la
siguiente (Matvéev, A.N., 1981):

P*V =n*K*T (1.20)

A medida que la temperatura de un gas disminuye la ley del gas ideal proporciona una
descripcion cada vez mas deficiente del comportamiento del gas, y resulta necesario
considerar las docenas de ecuaciones de estado que existen. Una manera de

representar el comportamiento PVT de los gases reales es utilizando ecuaciones de



estado que contienen de 2 a 17 constantes, cuyos valores difieren para distintos gases.
Eckert Egon y Hlavacek Vladimir proporcionan un resumen de estas ecuaciones y

sugerencias acerca de como usarlas.

1.3.1.6. Relaciones de equilibrio
Se dice que una mezcla de dos fases (liquido y vapor) esta en equilibrio térmico si se
satisfacen las siguientes condiciones (Felder, R.M., 1986):
1. La temperatura 7" de la fase de vapor es igual a la temperatura 7" de la fase
liquida.
Tt =T1" (1.21)

2. La presion de vapor P’ de la fase de vapor es igual a la presion P’ de la fase
liquida.
Pt =P (1.22)

3. La energia interna u” de la fase de vapor es igual a la energia interna u*de la
fase liquida.
ut =u" (1.23)
4. La tendencia de cada componente de escapar de la fase liquida a la fase de
vapor es exactamente igual a la tendencia a escapar de la fase de vapor a la

fase liquida.

5. Un gas en equilibrio con un liquido debe estar saturado con ese liquido.

1.4. Conclusiones
» Se describen los principios fundamentales y las relaciones que intervienen
en los calculos de la destilacion de componentes multiples.
» Se describe fisicamente la columna de destilacion asi como todos los
elementos que la componen.
» Se definen las variables mas importantes que intervienen en el proceso de

destilacién, las cuales se utilizaran para el desarrollo del trabajo.



CAPITULO II

Modelacion matematica del proceso de destilaciéon binaria

2.1. Introduccién

En este capitulo se muestra el modelo matematico de una columna de destilacion binaria,
con el fin de describir el comportamiento fisico de los elementos mas importantes que
conforman la misma. Es importante sefialar que el modelo tiene restricciones que no se
consideraran en la modelacion de la torre de destilacion multicomponente en el presente
trabajo. El objetivo de estudiar el caso binario en forma simplificada es para reducir el
problema a su forma mas elemental, de tal manera que la estructura basica de las
ecuaciones se pueda observar con claridad, asi poder comprender los conceptos basicos

que intervienen en el proceso de destilacion.

En este capitulo se presenta el modelo matematico de una columna de destilacidén binaria
con las zonas de rectificacion y agotamiento. El cual estd conformado por un condensador
total, una zona de rectificacién conformada por un niumero de platos finitos donde se hace
llegar un reflujo controlado del condensador, un plato de alimentacion donde se introduce
una mezcla binaria a una temperatura igual al punto de ebullicion del elemento mas volatil,

una zona de agotamiento y un rehervidor.

2.2. Ecuaciones principales del proceso de destilacion binaria

El objetivo de esta seccion es representar la estructura basica de las ecuaciones que
relacionen las variables mas importantes que intervienen en la columna de destilacion
binaria, asi poder comprender los conceptos basicos que rigen en el proceso de destilacion.
El modelo implica un grado de libertad representado por un conjunto considerables de
parametros de adaptacion, los cuales permiten reproducir el comportamiento del proceso en

los diferentes rangos de funcionamiento.

2.2.1. Hipétesis a considerar

Debido a la complejidad que representa un modelo completo, se establecieron las siguientes

hipétesis:
1. Se considera que en cada plato la transferencia de materia entre la fase liquida
y la fase de vapor se produce instantaneamente. Es decir, un cambio en la
composicién de liquido x (de componente mas volatil) se traduce un cambio de
composicidén de vapor y (de componente mas volatil) relacionada por una condicién de

equilibrio.



2. Se ignora de los procesos puramente hidrodinamicos. Este concierne sobre
todo, a la evolucién en el tiempo del volumen liquido en cada plato. Se considera que
la velocidad de establecimiento del nuevo volumen en cada plato es mucho mas
grande que el de las variaciones en las fracciones molares con el tiempo.

3. Se supone que todos los flujos de entrada y salida de una columna de la
columna se encuentran en estado liquido.

4. Se considera nula la acumulacién de materia bajo la forma de vapor (capacidad
molar de vapor igual a cero).

5. Se considera un condensador total, con la hipétesis de que el liquido que sale

de él esta a una temperatura inferior a la temperatura de ebullicion.

6. Se considera que la presidon en cada plato es constante.

7. Se considera que la mezcla de trabajo es ideal.

8. Se considera que cada plato tiene el 100% de eficiencia.

9. El modelo se basara en el esquema general de la columna de destilacidén

mostrada en la figura 2.1.

Condensador
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Figura 2.1. Esquema general de la columna de destilacién binaria que se usara en el

modelo.

Supdngase que al 'instante t' en el plato i existe un volumen de liquido neto. Se tiene que:
M, (t)=V""()* plx) (2.1)
Donde:

M ,(¢): Es la masa de liquido en el plato i, kg



V" (¢): Volumen de liquido neto en el plato i, m’

p(x): Es la densidad media de liquido en plato i, kg /m®

El calculo del volumen 7™ (t) depende principalmente 3 factores:

o Las variables dimensionales: caracteristicas geométricas de los platos,
distancia entre los platos, conformacion geométrica de los vertederos y el ducto de
bajada.
o Las variables de régimen: caudal de liquido, velocidad del vapor en la
superficie, proporcion de burbujas en el liquido, proporcion de gotas sobre la
superficie liquida.
. Las variables del producto: viscosidad de la mezcla, tension superficial,
densidad.
Se puede observar con claridad que el calculo preciso de esa variable complicaria el
algoritmo de solucion del modelo, ya que no se dispone las relaciones cuantitativas entre las
diferentes variables. Por lo tanto para resolver este problema se prefiri6 considerar el

volumen constante en cada plato y dejarlo como un parametro a ajustar.

2.2.2. Relaciones algebraicas del modelo
Antes de establecer las ecuaciones dinamicas del modelo de la columna se mencionaran
primero ciertas funciones algebraicas que se emplearan para su modelacion.

A partir de la curva de equilibrio para una mezcla binaria, se puede obtener un método de
regresion polinominal, la relacién entre la temperatura de ebullicién(a la presion atmosférica),

y la fraccidn molar liquida del componente mas volatil (x) es la siguiente (Castro, 1982):

T=T(x)=a, +ax+a,x* +a,x’ (2.2)

Donde:

al.(i = 0...3): Son constantes para cada mezcla especifica, para una mezcla binaria de agua-
metanol:  a, =94.86 a,=-81.72 a,=96.78 a, =—45.88

También en la literatura es posible obtener una expresion aproximada de la capacidad
calorifica en funcion de la fraccion molar liquida (x) del componente mas volatil:

C“ =C“(x)=b, +bx +b,x’ (2.3)

Donde:

C“": Es la capacidad calorifica de la fase liquida, kJ/mol*°C



b,.(i = 0...2): Son constantes para cada mezcla especifica, para una mezcla binaria de agua-
metanol: b, =184 b, =6.4 b, =-5.8

A partir de las ecuaciones anteriores, se permitira calcular la entalpia de un mole de mezcla
a su punto de ebullicién, 4(x) teniendo como referencia el liquido a 0 °C:

() = C (x)7 (x) (2.4)

Sustituyendo las dos variables resulta:

h(x)=c, +cx+c,x” +e,x° +e,xt +ex’ (2.5)
Donde:

cl.(izl...S): Son constantes para cada mezcla especifica, para una mezcla binaria agua-
metanol ¢, =1745.42 ¢, =-896.544 ¢, =707.556 ¢, =249.176 ¢, =—-854.956 ¢, =266.104

Para la entalpia de vapor, se puede utilizar el vapor del calor latente con la temperatura de

mezcla y de la entalpia liquida ya calculadas, segun la expresion siguiente:

H =H(x,y)=h(x)+ L (x,y) (2.6)
L(x,y)=d, +d\T(x)+d,y(x)+d,y(x)T(x) (2.7)
Donde:

di(i:O...3): Son constantes para cada mezcla especifica, para una mezcla agua-metanol
d,=10750 d, =-10.57 d,=1100d, =8.93

L(x, y): Calor latente de vapor, kJ / mol

A partir del concepto de la volatilidad relativa, que relaciona el grado de volatilidad de una
sustancia con respecto a otra de referencia, se puede obtener la relacién entre la fraccion
molar de vapor del componente mas volatil (y):

alx)x

1+ (a(x) — l)x 28)

y=y(x)=

Puesto que a una determinada temperatura p,, p, tienen valores fijos, en las operaciones a

temperatura constante con sistemas ideales la volatilidad relativa es constante. En muchos

sistemas ideales a presion constante, a(x) varia solo ligeramente con la temperatura, y con

frecuencia, se puede considerar constante (Warren, 1988).

Aun que en la simulacion de un sistema ideal de destilacion binaria en el capitulo Ill se
considera constante, en este modelo en forma generalizada se expresa la dependencia de la
volatilidad relativa de la temperatura a una presiéon dada. Como esta temperatura es la de

equilibrio, se puede utilizar una expresién polinominal como la siguiente:



a(x)=e +ex+ex’ +..+e, x"" +ex" (2.9)
Donde:

ei(O...n): Son constantes para cada mezcla especifica, para una mezcla agua-metanol
e, =78 ¢ =—-11.63 e, =6.87

La densidad de una mezcla binaria se puede calcular mediante la expresion:

(2.10)

(x)= m, +mx+mx’ +..+m,_x"" +mx"
S Y o Uy
CHlx+LxT o+ T L x

Donde:

m(i=0..n) y L(i=0..k) son constantes para cada mezcla especifica, para la mezcla agua-

metanol m, =18 m, =737 my=m,=..=m, =0 [ =324 [ =504 [, =196 [, =l =..=1, =0

Regimenes de funcionamiento
Existen limitaciones en las relaciones algebraicas presentadas anteriormente representando
las leyes fisicas en el proceso de destilacidén. Las cuales se mencionaran a continuacion.

El valor de la temperatura determinado por la ecuacion (2.2) corresponde a la temperatura
de la fase liquida de la mezcla en funcién de la composicion molar x del componente mas
volatil. En la practica, los valores de la temperatura correspondientes a una fraccion molar
dada se alejan en cada plato del valor calculado, pues los platos no se hallan jamas en la
condicion de equilibrio. Esto indica que los coeficientes de la ecuacion (2.2) son una buena
aproximacion para plantear un modelo matematico aproximado que describe una columna de
destilacion binaria, pero en condiciones mas rigurosas debe tomarse en cuenta las
condiciones de equilibrio no lineal.

De igual forma se encuentra la expresion de la volatilidad dada por la ecuacién (2.9). Los
coeficientes pueden servir como los parametros de aproximacion, aun que hay que tomar en
cuenta que los valores de los dos conjuntos de parametros estan ligados a un mismo factor:
La calidad del equilibrio alcanzado en cada plato.

Ya que las condiciones de equilibrio cambian con el régimen de funcionamiento, todos los
coeficientes de las ecuaciones (2.2) y (2.9) también cambiaran. Una adaptacién de estos
parametros para los diferentes regimenes de funcionamiento podria agrandar

considerablemente la zona de validez del modelo.



2.2.3. Desarrollo de las principales ecuaciones del modelo

En esta seccion se mostrara el conjunto de ecuaciones para cada plato y el método de
calculo de los flujos en funcién de las fracciones molares y de las variables de entrada. De
acuerdo con al disefio esquematico de la columna (figura 2.1), se divide la columna de
destilacién en 4 zonas para su estudio:

a) Plato de rectificacion o de agotamiento

b) Plato de alimentacion
C) Rehervidor
d) condensador

Plato de rectificacion o agotamiento

vifi l
M, x; Lia |
1 X. Plato i
ﬂ 1-1
l .1 ||
L. x. T 7
11 Vit in

Figura 2.2. Esquema general de un plato de rectificacion o agotamiento de una

columna de destilacion binaria

En la figura 2.2 se muestran los flujos asociados al plato i. Utilizando los balances explicados

en el capitulo | y considerando la hipétesis de partida se tienen los siguientes balances:
Balance de masa
M.
L =L, —L+
dt

Balance por componente

v (2.11)

i+

d(Mx;) _

dt - LHXH - L[xi + Vi+1yi+1 - Vy' (212)
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Balance de energia



d(M,h))

dt = Li—lhi—l - Lihi + Vi+1Hi+1 - ViHi - ﬂA[ (2-13)

p,- Son las pérdidas de calor al medio ambiente, Estas deberan ser calculadas

dependiendo del material, de las dimensiones fisicas de los platos, de la temperatura del
medio que la rodea. Por los tanto estos datos dependeran directamente de las caracteristicas

fisicas de la columna y del lugar de trabajo. Regularmente son consideradas nulas.

Obtencion de la primera ecuacion principal para un plato de rectificacion o

agotamiento

Realizando la derivacion parcial de la ecuacion de balance por componente se tiene que:

dM. dlx.
(dl‘l)x[ + E;lc‘l)M’ = Li—lx,q _Lixi + VHlyHl N V’y’

Acomodando la ecuacion anterior:

(2.14)

d(x,)

d\M,
TMI' =L X —Lx,+V,y,-Vy - (dt )xi (2.15)

Sustituyendo la ecuacion de balance de masa se obtiene:

—dgi)Mi =L x —Lx,+V,, v, - Vy - (Li—l —L+V., - Vi)xi (2.16)

Dividiendo entre M, las dos partes de la ecuacion anterior se obtiene:

d(xi) _ Lo+ (Vz -V

i+1

dt M,

1

-L, )xi + ViV =V (2.17)

Realizando la derivacioén parcial de la ecuacion (2.13) se tiene que:

h, =L, lhi 1 _Lihi+V

dt i dt i 17— i+1Hi+1 _ViHi _ﬂA, (2-18)

Sustituyendo la ecuacién de balance de masa se obtiene

%Mi = Li—lhi—l _Lihi + Vi+1Hi+l o ViHi _ﬁA‘. _(Li—l _Li + Vi+1 o

Voh,

1

(2.19)



Dividiendo entre M, las dos partes de la ecuacion anterior se obtiene:

d(h,«) _ L by + (Vi_Vm —L, )hi +Via iy —V.H, - ﬂA, (2.20)
dt M,

1

Acomodando se obtiene:

hi)+Vi(hi _Hi)_MM'

ﬁA‘. =L, (hi—l - hi)+ Via (Hi+l - dt i (2.21)
Utilizando la regla de cadena:
dt dx, dt
Sustituyendo se llega a la expresién siguiente:
ﬂAl. = Li—l(hi—l - h;)"' VHI(HHI - hi)+ Vl(h, _Hi)_
d(h, (2.23)
(Li—lxi—l + (Vz —Via— L, )xi +ViVi =V )%

1

Acomodando se obtiene finalmente la primera ecuacion principal del modelo para plato de

rectificacion o agotamiento:

o= 2 ), o A5 )0 10)
l l 2.24
b s ) ) o

Obtencion de la segunda ecuacion principal para un plato de rectificaciéon o

agotamiento

Partiendo de la ecuacion (2.1):

Derivando se tiene:



d(Mi) — Viml(l‘) d(pi(x)) )d(Viw(t))

N4 g (x) Y 2.25
dt dt p’(x dt ( )

Por la hipétesis el volumen en cada plato es constante por lo tanto:

Obteniendo:

d(Mi) _ ol (t) d(pi (xi ))

i) 2.26
dt ' dt ( )

Utilizando la regla de cadena de tiene:

d(Mi) _ ol (l‘) d(pi (xi )) * d(xi) (2_27)
dt 1 dx, dt

1

Sustituyendo se llega la expresidn siguiente:

L,~L+V,, -V

i+l i

d(pi (X)) Lix, + (I/l —Vii — L, )‘xi —Vyi + ViV
dx; Pi (x)

1

(2.28)

Acomodando se obtiene finalmente la segunda ecuacién principal para plato de rectificacion
0 agotamiento:

Ll ( d(p,(x)) (5. = x,) _ 1} Vi ( d(z;(x)) (y;ll (;;C | )J "

dxi pi(x) i i
(2.29)
d(pi(x))(yi_xi)_ —
Vf( & o) 1]“’

Ecuacién importante que formara parte del modelo.



Plato de alimentacion
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Figura 2.3. Esquema general de plato de alimentaciéon para una columna de destilacion
binaria

Utilizando la metodologia que se utilizd en el plato de rectificacidon o agotamiento se obtienen

las expresiones siguientes:

Primera ecuacién principal de plato de alimentacion:

dx.

1

B, =L, (M (5 x )+ (s )j ; V(M ()41, )j

dx.

1

d(h ) d(h ) (2.30)
+ Vm[ d : (xi _yi+l)+ (Hm _hi)j_FA(—i(ZA _xi)+(hi _hp)j
X; dx,
Segunda ecuacion principal de plato de alimentacion:
Li + Li—l(d(si (x)) (xi_l (_ ';C’) — IJ + VHl(d(Zi (x)) (yi+l (_ )xl )J +
X. Ax X AX
ch S (2.31)




Rehervidor

Intercambiador de calor

Fondo de 1a columna

Figura 2.4. Esquema general de un intercambiador térmico a contracorriente

(rehervidor)

Se tomara como ejemplo un intercambiador térmico a contracorriente. Como se muestra en
la figura 2.4 dos flujos en contracorriente se ponen en contacto indirecto a diferentes
temperaturas en un lapso de tiempo, por lo tanto existe un intercambio de calor entre ellos.
Asi que el liquido que sale del fondo de la columna entra a un intercambiador de calor por su
parte baja y este se vaporiza por el intercambio de calor que se efectua adentro.

El intercambio de calor se efectua principalmente por conduccién y conveccién. En el analisis
se considera un intercambiador de calor térmico equivalente a todos los intercambiadores de
calor por conduccion. Se supone que no existe intercambio térmico con el exterior.

La cantidad de calor suministrado por el intercambiador de calor Q, llamado también

hervidor es:
Q,=F.C,(T, - T,) (2.32)

Se toma en cuenta el desarrollo que se hizo en el anexo 1 sobre la temperatura de salida 7
del fluido de calentamiento en funcién del gasto de este fluido F. con una temperatura de

entrada 7, al rehervidor es:
KCum-z

T, =(T, - T, )e_[ fe ] + T, (2.33)




Donde:

F,. es el fluido de calentamiento que entra a una temperatura de 7, y sale a una temperatura
de Ty, T, es la temperatura en el rehervidor.

El coeficiente K" se determina ya sea a partir de los datos experimentales o a partir de los

datos de construccion del intercambiador.

El rehervidor que se utilizdé para el modelo se muestra en la figura 2.4. Este se encuentra en

el plato n, en el cual sus balances generales son:

Balance de masa

dtn = Ln—l - Vn - B (2'34)

Balance por componente

d(M,x,) _ L x .~V —Bx (2.35)
dt
Balance de energia
% = Ln—lhn—l - Van - Bhn - IBA” + Qn (2'36)

Utilizando la metodologia que se utilizé para el plato de rectificacion o agotamiento se

obtienen las siguientes expresiones para el rehervidor.

Primera ecuacion principal para el rehervidor

B, ~0, =L, [M (3, ~ 1)+ (b, — )j 7 [d(h,,

dx dx,

n
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Segunda ecuacion principal para el rehervidor

.. Ln_{d(p,, (5) (5, =) —1) . [d< () 6, -, )) i, 239

d,  p,(x)

n



Condensador

El esquema del condensador se muestra en la figura 2.5. Se condensa el caso de un
condensador total. Esto quiere decir que el vapor que llega es completamente transformado
en liquido, independientemente del flujo de vapor que entra. Se hace la hipétesis siguiente:
La temperatura del liquido que sale del condensador es inferior o igual a su temperatura de
ebullicion. Esta diferencia es debida al hecho de que el liquido fluye en el serpentin de
refrigeracion, transfiriéndole una parte de su calor sensible, antes de que salga

definitivamente. Se considera esta diferencia como un parametro suplementario al modelo.

Condensador

Qo

Figura 2.5. Esquema general de un condensador total

La entalpia del destilado se puede obtener mediante la expresién siguiente:

h, = C(x,|T(x,)-AT] (2.39)

Partiendo de la definicion de los balances se tienen las siguientes ecuaciones:

Balance de masa

©—V -R-D (2.40)



Balance por componente

dAMA)_y gy Dy, (2.41)

dt

Balance de energia
% _V,H, - Rh, - Dh, - B, +0, (2.42)

Ecuacion principal para el condensador

De igual forma como se ha obtenido las ecuaciones principales para cada plato, se obtiene la

ecuacion principal para un condensador:

() -
frb= Vl( i) ) l] (243

Donde R es el reflujo liquido que entra a la columna. El liquido total que sale del

condensador sera dividido en 2 flujos, R + D.

Los flujos de liquido a lo largo de la columna no tendra la misma dinamica. Ellos dependeran
en la mecanica de fluido de la torre. La relacion rigurosa puede ser obtenida a partir de las
ecuaciones hidraulicas de la torre para incluir los efectos de los flujos de vapor, las
densidades, composiciones, etc. Se asumira la relacion funcional simple entre el liquido en

cada plato y el flujo de liquido (William, 1996).

M, =f(L,) (2.44)

n

2.3. Modelo de una columna de destilacion
Se considera como entradas del sistema a las siguientes variables:

. Flujo de alimentacion F,

. Composicion del componente mas volatil de la mezcla de alimentacion z,



J Pérdidas al medio ambiental se tienen en cada plato 3,

. Caida de temperatura en el flujo de salida del condensador AT

o Temperatura de entrada del fluido de calentamiento que entra al rehervidor T,
J Calor especifico del fluido de calentamiento C,

J Coeficiente de construccién del rehervidor K™

Es posible actuar sobre el proceso de destilacion esencialmente por medio de las variables

de control:
o El control de la potencia de calentamiento entregada al rehervidor Q,
. El control de reflujo R

Se considera como salidas del sistema a las siguientes variables:
o Composicion x, del producto mas ligero en el flujo del destilado D que se

extrae de la cabeza de la columna

o Composicion x, del mismo componente en el producto de cola que se extrae

del fondo de la columna.

Las ecuaciones dinamicas del sistema que describen la variacion que se tienen en la
composicidén del componente mas volatil en la mezcla binaria para cada instante dado. Estas

fueron obtenidas anteriormente y son las siguientes.
Condensador (plato 0)

d(xo)_ _Vleo +I/1y1
a M

o

(2.45)

Plato 1

d(x,) _ Ry, + (7, =V, =L )x, = Vv +Voy, (2.46)
dt M,

Plato de rectificacion j

d(xj): Lj_l)cj_1 +(VJ —Vj+1 _Lj_l)xj _ijj +Vj+1yj+1 (2.47)
dt M, .

J




Plato de alimentacion i

d(xi) _ Lo, + (Vz — Vi _Li—l)xi Vi AViadia + FA(ZA -x)

» 7 i (2.48)

Plato de agotamiento k

d(x) _ Lok + Ve =Via = Lo )% =V +Veadi (2.49)
dt M,

Plato n-1

dx,) _ L%y + Vi =V, = Lo )5 Vs + V0, (2.50)
di M,

Rehervidor (plato n)

d(x,) _ Lo+ 0~ Vo, 2.5

dt M

n

Para la obtencién de los flujos de vapor y liquidos, asi como sus extracciones de los
productos se deben utilizar las ecuaciones principales para cada plato desarrolladas

anteriormente.

Condensador (Plato 0)

R =_(%)Vl(d(:2;(x)) (J;_(;C)o)_lJ (2.52)

R=—(1- %)Vl[d(/;;(x)) (y; _(;“)) - 1J (2.53)

Plato 1



(2.54)

(2.55)
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(2.59)

/IM Xi = -
= S ik
+ FA /&\

TN
— | /[H\
T = N
_ <" +
L | TN
=3 —
+ Hi ~—
\)1_ ~ =~
o + >
— —| ~~
| T x._z Q
= -~ ~
- _ N
- . . =
= | = |
SIS 5 g9
—_ S
.H el ~
SRR T
3
Il T n
< EN -
Q + =




Plato de agotamiento k

(2.60)

N [ R S

dx, P (2.61)

ﬁA,H =L,, (M ('xn—l X2 ) + (hn72 —h,, )] +V, l(d(hn_l ) (y;H X )+ (hn—l -H,, )j (2.62)

dxn71 dan
o[ A0ds st
dx, |
RV ECAC N WA LA T
" dx, | IOn 1 x) \odx,, P (x)
(2.63)
Vn_l(d(pn—l (x Yn1 — n 1 j 0
dxn pn 1
Rehervidor (Plato n)
d(h) d(h,)
ﬂAn _Qn :Li—l dx (xn_xn—1)+(hn—l_hn) +V;1 dx (yn_'xn)+(hn_Hn) (2'64)
B+ L ~ d(pn(x)) (xn—l _xn)_l -V d(pn(x)) (yn _xn) =0 (265)
“a,  p,x) ox )

Por lo tanto se queda identificar cuales son las variables a calcular, las cuales son:

t~

i

0..n—1(un total de n variables)

1

=

i =1..n (un total de n variables)

D, B (un total de 2 variables)



La suma de todas ellas de un total 2(n +1) variables independientes. Si se toma en cuenta
que se tiene 2(n+1) ecuaciones linealmente independientes (ecuaciones principales del
modelo) y que depende directamente de las variables de estado.

Por lo tanto las ecuaciones se pueden representar de la siguiente forma:
Ab=c (2.66)

Donde Aes la matriz cuadrada de 2(n+1)*2(n+1), ces un vector de 2(n+1)*1 y estan en
funcion de las variables y(x), H(x), 4(x), p(x), de los parametros conocidos o de entrada
F,, z,, B,, AT, K“*, C,, T, y de las variables de control R, F.. Porlo tanto 4 y ¢
pueden ser calculadas si se conocen las composiciones x(t) para cada instante de tiempo.

b es un vector de una columna por 2(n+1) filas de los liquidos y vapores que entran y salen

en cada plato. Representado el vector en su forma transpuesta se tiene:

n—1 n—1 n

b: o

Debido a la complejidad del sistema de ecuaciones una solucién analitica es imposible, se

utiliza el método numérico iterativo, el propuesto por Thomas (Nicolas, 2000).

2.4. Conclusiones

» Se realiza un analisis detallado de las variables mas importante que rigen a una
columna de destilacion binaria.
» Se obtiene un modelo matematico con una estructura basica muy clara

partiendo de las hipétesis consideradas.



CAPITULO IlI

Destilacion Multicomponente

3.1. Introduccioén

El objetivo de este capitulo es encontrar un modelo matematico aproximado para una
columna de destilacién multicomponente para casos generales que tengan multi-reflujos y
multi-intercambiadores de calor. Por lo tanto el modelo debera incluir balances de masa y
energia para los estados liquido y vapor respectivamente, asi como las relaciones
hidrodinamicas para los fluidos que existen en la misma.

Las columnas de destilacion multicomponente pueden operar en diversas condiciones, las
diferencias entre un modelo binario y un modelo multicomponente son muy grandes. Estas
se ponen de manifiesto a partir de mezclas de 3 componentes en adelante. Por ejemplo en el
caso del petréleo que se manejan hasta 17 y en la industria del Niquel, de modo similar en
las torres de destilacion de amoniaco de la Empresa Ernesto Guevara de Moa se utiliza una
mezcla de varios componentes. Otra diferencia es que existen mas de 2 intercambiadores de
calor, y estos se pueden situar en cualquier plato de la torre, los mismos deberan ser
considerados como elementos periféricos que integran en el modelo. Otro punto diferente es
que existen reflujos internos que van desde un plato a otro y significa que cualquier plato i
podra tener un reflujo ya sea de vapor o liquido de un plato k. Se debe generalizar de esta
forma porque existen muchos tipos de torre de destilacion y cada una de ellas tiene
diferentes reflujos que depende directamente de la mezcla con la que trabaje.

Por todas las diferencias antes consideradas, el modelo para la torre multicomponente sera
mucho mas complejo que el referido a la destilacidn binaria, por ello seria conveniente dividir
el modelo a desarrollar en tres partes. Para la primera parte, se analizara la variable de masa
para los dos estados correspondientes (liquido y vapor) por medio de balance de materia.
Para la segunda parte se describiran las entradas y salidas de los flujos por ecuaciones
lineales. Las cuales se obtendran por medio de balances de energia y la aplicacion de las
leyes fisicas que rigen a dichos fluidos. Ya para la ultima parte se analizaran los balances

entalpicos para cada plato y los intercambiadores de calor.

3.2. Balances de Masa

En esta seccion se describira la masa del sistema detallando las variables mas importantes
que intervienen en la torre como son los flujos liquidos y de vapor que atraviesan la columna
de destilacién, los flujos internos, flujos de alimentacién y de extraccion del producto, masa

de evaporacion y de condensacién entre otros. Para su estudio se dividié en dos partes.



1. La masa para el estado liquido

2. La masa para el estado gaseoso

3.2.1. Balances de masa para el estado liquido

En esta seccién se obtendra el calculo de la masa de cada componente de la mezcla en
estado liquido para cada uno de los platos de la torre de destilacion. Estos calculos se haran
por medio de balances totales de masa de los flujos liquidos que entran y salen de cada

plato.

Calculo de la masa total liquida para una torre de destilacién
De acuerdo con la ley de conservacion de masa se llega el balance de masa dinamico

siguiente:

@flmmrmm> (3:1)

Partiendo del diagrama mostrado en la figura 3.1, el cambio de la masa liquida total que se

encuentra dentro de una torre de destilacion es la siguiente:

W:(ﬁﬁ +KV*L]—(§E,.L +KHV) (3.2)

dt i=1 i=1
Una torre de destilacion esta compuesta por un numero finito de platos NP, la masa total

liquida de la torre es igual la suma de todas las masas liquidas de cada uno de los platos:

M) =3 M) (3.3)

W rR -

m m m

NP-1
L

NP-1

FL
NP

NP

Figura 3.1. Diagrama de una torre de destilacién con multi-flujos de alimentacion y

extraccion.



Calculo de la masa liquida para un plato
Como se muestra en la figura 3.2 cada plato esta dividido en dos secciones. Por lo tanto la
masa liquida que se encuentra en el plato i es igual a:

M (e)=M" 1)+ M) (3.4)

Plato i

Seccién # 2

Twe=T J/K?‘%
- - =—-/.1. '
= 3 \J,

/s

Seccion #1

Figura 3.2. Diagrama general de un plato de destilacion multicomponente para

los flujos liquidos.

El balance de masa para cada seccion del plato i se obtiene utilizando la figura 3.2:

Para la seccion 1:

L1 NP
d]‘{}t(t) :(Lil +E’L + Riij_(qi) (3-5)

Para la seccion 2:

L2 NP
nd;t(t) =(g, +K,.V*L)—[Ll. +El+) R* +K,.“VJ (3.6)
k=1

Calculo de la masa liquida para cada componente
Partiendo del analisis del balance de componentes de una mezcla que se hizo en el capitulo

1, la variaciéon de masa de cada componente puede ser calculada por la expresion siguiente:

dM (¢) d(M(e)*x;)

= =(m, (1), ~(m, (), (3.7)

dt dt




Tomando en cuenta los flujos que entran y salen para la seccion 1 mostrados en la figura

3.2, el cambio de masa por componente en estado liquido para la seccion 1:

amli(t) d\M}! *x) NP -
l’j(): ( : w): Li—l*xiz—l,j+F;L*Zil:j+ZBiLk *LR/ _(qi*xil,j) (3.8)
dt dt k=1
De igual forma para la seccion 2:
dm i) _dmp*at)
dt dt (3.9)

NP
% 1 V%L)_ % .2 Loy 2 Dl g 2 LV
(g, %x!, +K/ P! )= L*x2, + EF %2 + Y RF #x2, + K
k=1

Es importante considerar para el modelo por la independencia de las ecuaciones es que la

suma de cada una de las masas de cada componente es igual a la suma total de la mezcla.

NC NC

MM =S ME =S My (3.10)
j=1 j=1
NC NC

M =2 M7 =) M7 *x, (3.11)
Jj=l j=1

De estas ultimas expresiones se deduce el célculo de la composicion de cada componente

de la mezcla:

M 3.12

Xij = IV (3.12)
M2

2= (3.13)

La suma de las composiciones de los componentes de la mezcla liquida en el plato i para

cada seccidn debe ser igual a la unidad:

Sxl =1 (3.14)

>oxl =1 (3.15)



Calculo del volumen que ocupa la masa liquida
Partiendo del analisis del balance de volumen que se hizo en el capitulo 2, el cambio de

volumen puede ser calculado a partir de la siguiente expresion:

Vol
”’th(t)= V() -V (o) (3.16)

Para el calculo del volumen para cada seccion, la unica variable que existe es la altura ya
que los lados del plato siempre permanecen constantes y son datos reales de cada sistema

de destilacion. Por ello la expresién (3.82) puede ser expresada:

[Valvulas de presién para el paso de los vapores|

N p

Tuberia de los
reflujos de vapor

SECCION
L"

L,

Tuberia de los
L, Ly L, reflujos liguidos |

La separacidn del centro
de las tuberias de los reflujos
alatorre de destilaciones = |,

Figura 3.3. Diagrama general de las medidas longitudinales de un plato de

destilacién multicomponente con reflujos y valvulas de presion.
dh(t)
(targo)*(ancho)* == =V, (6) =V, (¢) (3.17)

Considerando los flujos que entran y salen del plato i mostrados en la figura 3.3, se obtienen
las siguientes expresiones:

Para la seccién 1:

L1 NP
. *14)*[%(;)] (e remt vt s Eeert )y o) (3.18)
k=1

Para la seccioén 2:



L,
(1, * (1,-2%1, ))*(dh;t(’)] - (q[ *V e Kt *17,-“)—
(3.19)

NP
(Lovr ey SR e o)

k=1

Nota importante

Es imposible fisicamente que la altura ocasiona la masa liquida en el plato i sea mayor que la
altura que tiene el mismo plato, por lo tanto se debe fijar ciertas restricciones para esta
variable.

Si (ll —hf‘)s 00 (ll —hi“)é 0 sonar la alarma y decir que la torre de destilacion no tiene las

caracteristicas fisicas para los flujos liquidos que se manejan, esto se debe a que se

manejan flujos grandes en lugares pequefios.

Calculo del volumen especifico para la masa liquida
El volumen especifico de la mezcla es directamente proporcional al volumen que ocupa

dicha mezcla e inversamente proporcional al peso de la misma.

7 AV4 (3.20)

El volumen especifico de la mezcla se puede calcular tomando las longitudes lineales de la
figura 3.3:

- % x 7,L1
Para la seccion 1: pu (b * L)k (3.21)

M.

. * _ 0k * L2

Para la seccion 2: Vit = (L * (=2 1,))* b (3.22)

M}

1

Calculo de las masas de evaporaciéon y condensacion
La masa total que se evapora o se condensa en la torre de destilacion se puede calcular a

partir de la masa que se evapora y se condensa en cada plato:

V—L A VoL
K" =>"K] (3.23)

i=1

NP
K= K" (3.24)

i=1



De igual modo para cada plato se calcula a partir de la masa de evaporacién o condensacion

de cada componente:

NP
V—L V—L
K7 => K/

i,Jj
i=l1

NP
LV LV
K2 =YK
i=1

i,]

3.2.2. Balance de masa para el estado gaseoso

(3.25)

(3.26)

En esta seccién se obtendra el calculo de la masa en estado gaseoso en la torre de

destilacion asi como de los platos que la componen. También se analizara la masa para

componente de la mezcla.

Calculo de la masa total de vapor de la torre de destilacion

El cambio de masa de vapor total que se encuentra dentro de una torre de destilacion:

Calculo de la masa de vapor para un plato

am!(r) (V

NP NP
d wt+F+ ) R +KiHVj—(Vi +> R +E,.V+KiV%j
t

k=1 k=i

Calculo de la masa de vapor para componente

(3.27)

(3.28)

(3.29)

La variacion de la masa de cada componente puede ser calculada a partir de un balance de

masa por componente. Tomando en cuenta los flujos que entran y salen de los platos

mostrados en la figura 3.4, es igual:

dt dt U b

dMi',/j(t) _ d(MiV *yi,j)_(

NP
DV v VL
[I/z‘*yi,j"'zRfk*yi,_/‘i'Ei *y[,j+K[,j J
k=i

NP __
* VsV Ve g . R* LV
4 Yislj +F z; t+ z ‘,Bl’k Vi +Ki,j -
=1

(3.30)



Figura 3.4. Diagrama general de un plato de destilacion multicomponente para los flujos de

vapor

La suma de las masas de cada componente es igual a la masa de la mezcla.

NC NC
MiV =ZIM’Z =zMiV*yi,j (3.31)
=

Jj=1
La composicién de cada componente seria:

14
_M,.’j
- v

M|

Vi, (3.32)

Calculo del volumen que ocupa una masa de vapor

El calculo del volumen de gas es poco un poco mas complicado que para los liquidos por
que el volumen del gas a cierta temperatura y presion puede ser mas pequefio que el
volumen que se tiene para dicha masa gaseosa o viceversa. Y volumen que realmente
debera ocupa una masa gaseosa sin compresion se puede obtener a partir del balance de

volumen, considerando los flujos que entran y salen del plato i mostrados de la figura 3.4:

v o - AP o _
dVi(t):[V *ViL+F;V*ViFV+ZR,-V"*VZ+KI.L"V*V,'VJ—
k=1

. (3.33)
[z w7 SR K *Vr]

k=i



Cuando el volumen del gas llega a ser superior al volumen que se puede ocupar en el plato i,
el gas sufre una comprension hasta el volumen llegue a ser igual al que pueda ocupar. Este
cambio afecta directamente la variable de presion y se debe a que los gases son
comprensibles. Todos los gases tienen un limite de comprension, y cuando se llega a ese

limite se tienen condiciones extremas o anormales de trabajo.

Nota importante
Si el volumen que se puede ocupar es menor que el volumen minimo al que puede reducir la
mezcla gaseosa comprimiéndose hasta su limite, entonces se manejaran situaciones

extremas de presion. Si o es el coeficiente de compresibilidad de la mezcla gaseosa (%V).
Si (1,*(,-1,)*(, -#*)<(a*V") sonar la alarma y decir que la torre de destilacion no tiene

las caracteristicas fisicas para los flujos de vapor que se manejan.

Calculo del volumen especifico de la masa de vapor
Si (lz *(13 _14))* (ll _hz'L2)> ViV

_ 44
Vi = i (3.34)

1

Si (4, * (1, =1,)* (1, = h2)< V)

1

pr L2 =1)* (0 -7 (3.35)

3.3. Andlisis de los fluidos de la torre

El comportamiento hidrodinamico de los flujos de liquido y vapor dentro de la torre de
destilaciéon afecta directamente a la calidad de los productos obtenidos, por lo tanto en esta
seccion se analizaran algunas de sus propiedades y las leyes que los rigen. Esto es para
poderlos describir en forma matematica y obtener las ecuaciones necesarias para integrarlas

al modelo de la torre de destilacion.

Calculo de los flujos liquidos
En dependencia de los tipos de flujos que pueden existir en un sistema hidraulico, existen
férmulas matematicas diferentes para describirlos. Por ello es muy importante saber que tipo

de flujos se maneja. Estos tipos de flujos pueden caracterizar en dos:



> Un flujo de corriente es laminar (figura 3.5.a) cuando sus lineas de corrientes
son rectas paralelas. Otra forma de identificarlo es el numero de Reynols Re <2100 .
> Un flujo de corriente es turbulento (figura 3.5.b) cuando sus lineas de

corrientes no permanecen horizontales (no son rectas paralelas).

L A A A 4

a) Flujo Laminar

'\’__/
,—\’\—"’”__’_

- p— ]

b) Flujo Turbulento

Figura 3.5. Tipos de fluidos que pueden existir en un sistema hidraulico.

Calculo del flujo liquido entre las dos secciones

El flujo ¢, es el que se desplaza entre las dos secciones del plato i y dependera directamente

la diferencia de presiones entre dichas secciones. Esto es, si la presion total en la seccion 1
es mayor que la presion en la 2, debera existir un flujo que se fluye desde la seccion 1 hacia
la 2 para un equilibrio de presiones. En la forma inversa si la presién de la seccidén 2 es
mayor que la 1, el flujo se fluye en direccion contraria, por consiguiente la cantidad de masa
que se desplazara entre las dos secciones estara regida por el siguiente equilibrio de

presiones:

BTI — ]),-TZ (3.36)

La presion total en el fondo de cada seccion se calcula tomando como base la figura 3.2:

x 7,L1
priop + & (3.37)
i i—1 VL]
% 7,L2
propi8h (3.38)
i i VLZ
La diferencia de presiones que existe entre dos secciones seria:
% 7,L1 % 7,12
ART — PiTl _Erz — B_l _B + githl _ gthzl (339)

Vl Vi



Esta diferencia de presiones tiene que ser repartida en las dos secciones para llegar el

estado de equilibrio que se esta considerando.
AP" = AP' + AP’ (3.40)

para llegar el estado de equilibrio AP' = AP, .
Y I | estado d ilibri ! ? (3.41)

La direccion de este flujo dependera:

Si AP" >0 el flujo ¢, se fluye desde la seccién 1 a la 2.
Si AP" <0 el flujo ¢, se fluye desde la seccién 2 ala 1.

Si AP" =0 el flujo ¢,=0 las dos secciones estan en equilibrio.

Como cada seccidn tiene diferentes longitudes lineales y volumenes especificos, se tienen
las siguientes posibilidades:

Cuando AP’ >0, debera fluir ¢, de la seccidén 1 a la 2 para conseguir el equilibrio. Por lo

tanto la presion que se debera aportar el flujo ¢, a la seccion 2 seria:

T
ap? = AL (3.42)
2
La presién que aporta este flujo en el fondo de la seccion 2 es igual a:
LA
AP = gVL’f (3.43)

Ademas la altura proporcional 4/ provocada por el flujo masico ¢, en la seccion 2 en funcion
de las longitudes del plato y del flujo masico es igual a:
q *V’LI

T -20) -

Sustituyendo:

AP’ q,*g
L= ! 3.45
2 (lz*(13_2*14)) ( )

Por lo tanto cuando AP" >0 es igual a:

. :((lz *(1, —2*14))j*ART (3.46)
2% g




El resultado obtenido no es mas que la masa liquida que necesita pasa de la seccion 1 ala 2
para llegar al equilibrio de presiones en dichas secciones. Si se considera la unidad de
tiempo en segundo y que el sistema llega su equilibrio en el tiempo T7,,, se obtiene el flujo
masico que pasa desde seccion 1 ala 2:

(L@ =22 L)), pr (3.47)
o 2% g*T), i .

Cuando AP < 0debera fluir ¢,de la seccion 2 a la 1 para conseguir el equilibrio. La presion
que aporta este flujo en el fondo de la seccién 1 es igual a:

1 g*h
AP = o

(3.48)

1

Ademas la altura proporcional 4! provocada por el flujo masico ¢, en la seccion 1 en funcion

de las longitudes del plato y del flujo masico es igual a:

=)
B = %l **Vzi) (3.49)
2 U
Sustituyendo:
LA (3.50)
2 (L*L)
Por lo tanto cuando AP" <0 es igual a:
12 >l<14 * T
==y AR (3.51)
2*g*T),

El signo negativo indica que la direccion del flujo de la seccion 2 a la 1 para llegar al

equilibrio de presiones.

Cuando AP" =0 no existe flujo que fluye porque las dos secciones estan en equilibrio.

Calculo de los reflujos y extracciones de la masa liquida

Los flujos R, E" son considerados como los gastos liquidos que salen del plato i, uno que
servira como reflujo que se dirige al plato k y el otro como extraccion del producto. Las
variables Ri*, E! son afectadas directamente por la velocidad con que llega el flujo ¢, y la

presion del gas.



Para simplificar el modelo matematico se considera el mismo tipo de tuberia para las
extracciones como para los reflujos. Aplicando la ecuacion de balance mecanico en fluidos

de Bernoulli, se obtiene la siguiente expresion:

2 !
(‘}1;)+g*z?+Pi_1*V,-“]=((v"2)+g*zf+Pi*ViLzJ (3.52)

z! es la altura media con la que entra el flujo ¢, a la seccion 2 y es igual a:

L1
Siht <1 . hé (3.53)
Si I, < " 4:% (3.54)

v! es la velocidad con la que entra el flujo ¢, a la seccidn 2 es igual a:

w7 H
o= 4V (3.55)

Y
2%, *z

. . L .
z’ es la altura media con la que sale el flujo E"0 R/, y es igual a:

H L2 s hiLz
Sitsl, oz (3.56)
SiL<h? 2= 127 (3.57)

v es la velocidad es la velocidad con la que sale el fluo E'o Ri*de la seccion 2,

despejando de la expresion (3.51) se obtiene:

2
Jz*((v';)w*(z? —z )+ P ¥V - P, *V"LZJ (3.58)
E' =(%E!)* v;‘;;l 5 (3.59)
RE = (R )*V:ff (3.60)

A% es el area de chorro del reflujo que sale del plato i y que se dirige al plato k Como las
tuberias son cilindricas, el area del chorro del reflujo de salida se obtiene de la siguiente

forma:



L2
Si0<h=<I AY = g% LA (3.61)
i 7 2 2

2
Si I, <h? AY =g *(Zj (3.62)

A" es el area del chorro de la extraccién del producto:
AF = 4 (3.63)
Calculo del liquido que sale de cada plato
El flujo L,es el liquido que sale del plato i. Esta variable depende directamente de la altura

del vertedero y la altura del liquido de la seccion 2 del plato i. Esto es si la altura del liquido
es mas grande que la altura del vertedero, el liquido se derrama hasta igualar la altura. El

flujo que se derrama sera el flujo L,.

Si h'> <1, L =0 (3.64)

1

. l*l_z*l *hiLz—l
Si hl.L2>l5 L =" (3 22) ( 5)

Vi

(3.65)

Es importante sefalar que como se manejan ecuaciones y variables generales, y el flujo L,

esta definido como el liquido que se derrama del plato i al plato i+1, existiran dos variables
que no estan definidas que son las siguientes:
L =L, =0 (3.66)

3.4. Calculo de los flujos gaseosos
En esta seccion se analizaran los flujos en forma de vapor obteniendo una ecuacion lineal

que describa el comportamiento del mismo.

Calculo del vapor que sale de cada plato

V. es el flujo gaseoso que atraviesa la torre de destilacion por medio de dispositivos que

1

permiten el paso entre los platos. Estos dispositivos pueden ser de diferentes maneras o
tipos. La mas usual para la industria hoy en dia son las valvulas de presion. El flujo de vapor
V. que se escapa del plato i al plato i-1 por medio de estas valvulas. Estas tienen como
peculiaridades abrirse solo cuando la presién de vapor en el plato i es mayor que la presién

de trabajo de la misma véalvula P’. Segun la figura 3.4, las valvulas de escape solamente

abriran cuando:



Si (12 —hy)<0 (P-P)>0 (3.67)

Si (h** - h,)>0 (Pl. -p - MJ >0 (3.68)

vh
Se considera el tiempo 7, para que el sistema llegue su equilibrio, el flujo de vapor 7, se

puede calcular a partir de la ley de los gases ideales y de la masa total de vapor de cada

plato. Esto seria:

Si (hiLz_hB)SO (i_Pi*)>O
V = Mf/_(Pi*)*(lz*(ls_14)*(11_hz'L2)) *|:1] (3.69)
l l * Ncﬂ* "
(e,

N ,: Es el numero de Avogadro.

L2
Si (1 =y )> 0 (3—3*—5%2_}’3)}0
Via
i * g*(hiszl _hB) (7 * * L2 _
Pi L — (lz (Z3 _14) (11 _hi ))
V=M - Via L (3.70)
e (KT)*[f Yorx N ] &
i = M;ﬂ A
Ni ninguna de los anteriores se cumple:
V.=0 (3.71)

Es importante sefialar que como se manejan ecuaciones y variables generales, y el flujo 7,

esta definido como el flujo de vapor que se sale del plato i pasando al plato i-1, por eso
existira una variable que no esta definida:
V,=0 (3.72)

Calculos de los reflujos y extracciones de masa en forma de vapor

Los flujos R»Vk,E,.V son considerados como los flujos gaseosos que salen del plato i, uno que
servira como reflujo que se dirige al plato k y el otro como extraccidén del producto. Las
variables E,«Vk,EI.V son afectadas directamente por los flujos de vapor que entran y la presion

de gas de los paltos i, k.



Para simplificar el modelo matematico se considera el mismo de tipo de tuberia para las
extracciones como para los reflujos. Utilizando la ecuacion de balance de energia mecanico

de Bernoulli se obtienen las expresiones:

v 2
pl :Jz*[(vlehg*ﬂg*vz] (3.73)

0 - -
ViE: 2% 7’3 +B*Vi —PkR*Vi

v/ es la velocidad con la que sale el flujo de vapor V;:

777
v = 7] . (3.74)
k
(v*)*[ﬂ' (19) J
4
La extraccion y los reflujos internos se obtienen de la siguiente manera:
SiM =0 E' =R/ = (3.75)

2 %
R :(%RRk)*(Vle*[ﬂ*ilx) J*\/2*((V121) +R*V1V ~P, *V}Z] (3.76)

2
E! —(%EiV)*(I}j*(WJ*Jz*((Vg) +P*Vi - P *Vfl (3.77)

Calculo de la masa de condensacién en un plato de destilaciéon

La temperatura en la que se forma la primera burbuja de vapor cuando se calienta un liquido
lentamente a presidn constante, es el punto de burbuja del liquido. Asi mismo, si se enfria
lentamente una mezcla gas-liquido manteniendo una presion determinada, la temperatura a
la que forma la primera gota liquida es el punto de rocio del vapor. El calculo de las
temperaturas de burbuja y de rocio puede ser relativamente complicado para una mezcla
arbitraria de substancias, sin embargo, si la fase liquida se comporta como una disolucién
ideal, los calculos son relativamente directos.

Para disefar una unidad de un proceso de separacion, se deben conocer ciertas
propiedades fisicas del sistema con el que se trabaja. Antes de disefiar una columna de
destilacién se debe saber que tan volatil es cada componente, lo que significa conocer la

presiéon de vapor de cada sustancia como una funcion de la temperatura.



La termodinamica de equilibrio de fases estudia las relaciones generales que rigen la

distribucion de una sustancia entre una fase gaseosa y una fase liquida. La ley de Raoult

describe la relacion entre la presion parcial del vapor p)(T) y la presion total (P).

v * P =x;*pi(T) (3.78)

J

Kfj.% es la masa gaseosa que condensa al liquido. Esta variable es directamente relacionada

con los puntos de burbuja y los puntos de rocio, asi como las presiones de trabajo. Para la
torre de destilacion en cada plato i siempre existen 2 fases (liquido y gas) que se encuentran
siempre en contacto directo. Este contacto hace que las dos fases tiendan a un equilibrio
térmico. Este equilibrio se logra por la condensacion o evaporacion de una parte o total de la
mezcla de vapor o liquida.
Si se conoce la temperatura y la presion de trabajo de cada plato se pueden llegar las
siguientes deducciones:

> La fase de vapor del componente j se encuentra como vapor sobrecalentado si

cumple la siguiente expresion:
2 *
Vi *Pz < Xij *p[,j(T) (379)
Por consiguiente la fase gaseosa del componente j no se condensara.

> La fase de vapor del componente j se encuentra como vapor saturado si

cumple la siguiente expresion:
yi,j*R :xiz,j*pi*,j(T) (3.80)
El vapor saturado de encuentra a temperatura de rocio del componente j, un aumento de

presién y/o disminucion de temperatura la relacién anterior cambiara:

i, *B>x} % p(T) (3.81)

Una parte de la fase de vapor se condensara hasta establecer el equilibrio otra vez.

Sustituyendo las variables y, ., x, ; se obtiene:

M/ M
(M]P > LM] *pi7) (3.82)

Se sabe que Kfj* es el flujo de masa que se condensara para lograr el equilibrio.

(ij ~K/t J . p [ij + K/ J . (1) (3.8

- — A p X .
Vv V—L ! L2 V—L Z

M -K] MP+ K] !



La expresion (3.83) equivale la siguiente expresion:

[p:j(T) _lj*( VoL )z _{ij My p,}(T) *(Mff M’ )J*(KZ_/»L)-%

1

(3.84)

La ecuacion (3.84) es una ecuacioén cuadratica, analizando sus posibles soluciones se tiene:

Siy,, *P<x’ *p, (T) K/ =0 (3.85)
2
Si v, * B>, * i, (1) Kl - [‘“ ]’2‘4] (3.86)
Donde:
(T
. (p A7) _ 1} (3.87)
P
p.,(T)
b= [ij T (M2 - ! )] (3.88)
pi,(7T)
c= (ij M- (M2 m? )J (3.89)

Si se considera el tiempo 7, (s) para que el sistema llegue equilibrio la ecuacion (3.86)

quedaria:

(3.90)

KoL _[—b+w/b2 —4*a*c}
i,j -

2%a*T,

Calculo de las presiones de vapor de un componente

La volatilidad de una sustancia depende de la presidn de vapor a una determinada
temperatura. Una ecuacion simple para correlacionar bien la presion de vapor y la
temperatura es la ecuaciéon de Antoine (Felder, 1986):

x B
log, p (T)=A—(T+ C} (3.91)

p'(T)= IO[A_[%D (3.92)



3.5. Balance de Energia

Energia interna: La energia de una sustancia no incluye la energia que esta tal vez ya
tenga como resultado de su posicidn macroscopica o de su movimiento. En lugar de ellos, el
término refiere a la energia de las moléculas que forman la sustancia, las cuales se
encuentran en movimiento continuo y tienen la energia cinética de traslacién, con excepcion
de las moléculas monoatdmicas que también poseen energia cinética de rotacién y vibracion
interna. La adicién de calor a la sustancia aumenta esta actividad molecular, provocando un
aumento de energia interna. La energia interna de una sustancia también incluye la energia
potencial resultante de las fuerzas intermoleculares (Smith y Otros, 1995).

Es importante entender claramente este concepto cuando se aplica un balance de energia

desde punto de vista macroscopico en lugar a nivel atdbmico o molecular.

3.5.1. Analisis de las propiedades calorificas del sistema
Aplicando la ley de conservacion de energia, partiendo de balance de energia interna que se

analizo en el capitulo |, se tiene:

Cl%kzlj(t» B jim/ *(uf 5 *V-/)_%]mj *(”j + PV )+0(1)-5,(t) (3.93)

J=1 J=1

La energia interna se define como:

H=U+P*V (3.94)
d(M*U(t)):A%Imj *(Hj)_%[m/ *(H./)""Q(Z)_'BA(Z) (3.95)

dt

J=1 J=1

Calculo de la energia interna liquida para la seccién 1

Partiendo de la figura 4.2, 4.4 y la ecuacion (3.95) se tiene:

dlmP=yh o R
(ldtUl):Dl- =\ Lo *HE P Y RE*HY =g *H])-M[ 8] (3.96)
k=1

Derivando la parte izquierda, se tiene:

d(m I-LI)*Uu LdUr), (3.97)
dt : dt ’

El cambio de la energia interna liquida de la seccion 1 es:



am!)
1 Di _ i *(UiLl)
d(ld]t i)= Xl}u (3.98)

Calculo de la energia interna liquida y de vapor de la seccion 2
Partiendo del balance entélpico y considerando los flujos de entrada y de salida mostrados

en las figuras 3.2, 3.4 se tiene:

d(Ml.Lz * UiL2 )

p _ (qi *HiLl _+_KiV»L *HiV)_

(3.99)
NP
[LiHiLz _+_EiL2 +2Rfk *HiLZ +K’;aV *HiLZJ_MiLZ *ﬂiz

k=1

Para |la fase gaseosa que se encuentra en la seccion 2:

dm! *u’)
dt

v 14 F N R LV L2

_ * * ; k% i *

= I/Hl HM+Fi Hl.‘ + E R/*H +Ki Hi
i=1

(3.100)

k=i

NP
[K “H +Y R FH +E *H! +K] *H"Vj_MfV "

La suma de las ecuaciones (3.99), (3.100) es la energia interna total del plato i:

E,-=[d(Mi“*Ui“)+d(MfV*UiV)] (3.101)
dr dr

Cuando las dos fases se encuentran en contacto directo se considera que el sistema llega a
su equilibrio térmico, por lo tanto:
Uz =U; (3.102)

Por lo tanto la derivada de la energia interna de vapor es igual a:

d(v?) [El_ _(d(f\;,-”L d(Zl_V )j*UiV]

dt (M2 +m])

(3.103)

Calculo de la masa de evaporacion de cada plato
Partiendo del balance entalpico para una fase gaseosa de un componente de una mezcla

gue se encuentra en la seccidn 2 se tiene:



(3.104)

W:(V *yi,-*HV

NP ¥ —r,
Vg V % E, Ve % Ri" % R; LoV % L2
dt i+l i+l +F; Zij Hil +Z£t’ Xi,j H +Ki Hi N

i=1

NP
[V, *yi,j *HiV +z§:/k *yi,j *HiV +EiV *yi,j *HiV +KiVﬁL *HiVj_MiI,/j *:BZ

k=i
KLY :( £, ] (3.105)

Donde F, esigual a:

d\m!. 4 NE
Fvi :( (dtl,j)*UiV n d(ZZ )*MIVJ]+[I/I *Yj’j +ZR;/1( *yi,j +E,'V *yj,j +Ki1’/j%Lj*HiV _
= (3.106)

NP _y —y,
Vi * i, *HL +F 2 2 HY £ R xR s g™ |yl o« gl
Yisj 2 i Ry "y, T4 iLj P4

i+l i+1 i
k=1

Calculo de las entalpias de los flujos liquidos y de vapor
De la ecuacién (3.94) sustituyendo las variables del modelo la entalpia para diferentes

secciones son igual a:

HP =(Ur+ P, * 7" (3.107)
HP =[P+ 72 (3.108)
H =(U! +p, 7)) (3.109)

3.5.2. Pérdidas de energia en el sistema
Perdidas por friccion en las tuberias de reflujos
El flujo de los fluidos en las tuberias siempre estd acompafado de rozamiento de las
particulas entre si y con la tuberia, se tiene que existir una perdida de presion en el sentido
de flujo. La ecuacion general conocida como la férmula de Darcy (Reza, 1993):

AP = (ﬂ} (3.110)
Para poder utilizar la férmula (3.111) se necesitan calcular las longitudes de las tuberias y el
numero de codos a 90° de los reflujos que van de un plato a otro. Estos se pueden calcular a
partir de las figuras 3.6, 3.7. Por lo tanto estos variables son iguales a:

Para i>k:

DM =L+l —1 +6%1, +1 *(i—k+1) (3.111)



Reflujo Liquido

cuando i<k
L kei-1 ) +15
L(ik+1)- 15

Reflujo Liquido
cuando i>k

+ iy

Reflujo de vapor
cuando i<k y
cuando i>k

Figura 3.6. Diagrama general de las distancias de las tuberias para los reflujos

internos de la torre de destilacion multicomponente.
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Figura 3.6. Diagrama general de las distancias de las tuberias para los

Para i<k:

intercambiadores de calor.

DE’L/( :lz +l3 +l7+6*110+ll*(k_i_1)

Para i=k:

Para i #k:

e :(12 +1, —l4j+4*lm
2

I
R; R
NF = NE =3

(3.112)

(3.113)

(3.114)

(3.115)



DM =1 *(i—k|)+ 21, (3.116)
N& =5 (3.117)

N =2 (3.118)

Utilizando la formula (3.110) se obtienen las pérdidas de presion en las tuberias para cada

reflujo:

i :[( 1l (R *VIUJ (3.119)

F )

pi - (87 ) ( )ﬂ(f(lz;* i (3.120)
()[ s j

Segun Greenne (1993), la pérdida de presion en un codo de tuberia es igual a:

f*
AP =30* (3.121)
2%
Y la pérdida de presion en una llave de paso es:
f*
AP =45% (3.122)
2%)

Sustituyendo, las pérdidas de presion en los accesorios son:

5 —(30% Nk +45)*[

.f;l

Las pérdidas totales por ficcion en cada reflujo interno de la torre:

(gt (s f 7

20y

= (30% N +45) () (& +7!

{4

Efk . E{«k R[L"
By =B, +Pu

RE _ Rl aR
By =B + 5

(3.123)

(3.124)

(3.125)

(3.126)



Pérdidas al medio ambiente

Las pérdidas al medio ambiente debido a que la torre de destilacion y las tuberias de los
reflujos estan en contacto con el medio ambiente produciendo una transferencia
principalmente entre ellos. Para simplificar el modelo las pérdidas al medio ambiente se

pueden calcular con la siguiente formula (Ricker, 1974):

B, =(drea)* pi*H (3.127)

Las pérdidas al medio ambiente para los reflujos son:

=L,
R*

1= (0 e )* () (1) (3.128)

i =(D7?z” )*(n*ls)*(ﬂj)*(Hf) (3.129)

Las pérdidas al medio ambiente para los platos son:

L= (2, s R L xR (B () (3.130)
22w 2en)en (g ) .131)
PRI RA N R e 1 Wiy @132

3.6. Calculos de los reflujos, bombas e intercambiadores de calor

En esta seccidn se presenta el analisis de balance de energia mecanica y de energia
calorifica para los diferentes sistemas que lo necesitan. Se analizaran detenidamente las
variables mas importantes que presentan en los reflujos considerando la energia minima

necesaria para las bombas e intercambiadores de calor.

3.6.1. Caracterizacién de los reflujos

Una torre de destilacion multicomponente esta compuesta por los reflujos liquidos internos.
Estos se representan con la variable R y estan definidos de la siguiente manera:
o Los reflujos liquidos R que llevan la masa liquida del plato i al plato k. Se
caracterizan por i # k.

o Los reflujos ﬁfkque se utilizan para la introduccion de un intercambiador de

calor al plato (rehervidor o condensador). Se caracterizan por i =k .



3.6.2. Calculo de los reflujos sin intercambiador de calor
Estos reflujos refieren a los flujos que desplazan la masa liquida o en forma de vapor de un
plato a otro. Como no existe intercambio de masa con el exterior se puede decir que la masa

que entra es igual a la que sale, por lo tanto:

R =R} (3.133)

R/ =R} (3.134)
También se deduce que:

W =x,, (3.135)

ey, (3.136)

Las entalpias de los reflujos que entra se calculan de la manera siguiente:
HY =g - gt (3.137)

HY =1 - g (3.138)
Las pérdidas al medio ambiente dependeran de las caracteristicas de la mezcla, de la
longitud de la tuberia. Cuando los reflujos se dirigen a los platos inferiores, el flujo llegara sin
necesidad de ayuda de un sistema de bombeo. Pero cuando se dirigen a los platos
superiores se necesita una bomba.

Partiendo de la ecuacién de balance de energia mecanica, se tiene:

2

2
my, *("2&+g*ZFe +P, *VFQJ+We(t):mFS *(Vz”+g*zﬁ +P, *quj+ﬂf (3.139)

Se supone que masa que entra es igual a la masa que sale, esto es:
mFe = mFS (3.140)

Vi (3.141)

e

:vF

s

Por lo tanto la capacidad minima de bombeo que requiere el reflujo es:

1

R 5142
A S IR (R (3.160)
3.6.3. Calculo de los reflujos con rehervidores

Estos reflujos se refieren a los flujos liquidos que salen del plato i, y se introduce en un

rehervidor total, donde la masa que entra en forma liquida se transforma de vapor, como en



los reflujos no existe intercambio de masa con el exterior se dice que la masa que entra es
igual a la masa que sale, por lo tanto:
R =R" =R/ (3.161)

—y,

pR =y (3.162)

ijo i

Partiendo de un balance entalpico se tiene que:

R *H1 4% = R s Ry ffk (3.163)

Por lo tanto:

—1I,
i

@ _ g’
g Hl;z{M j (3.164)

Por afectos de disefio el calor minimo que debe agregar el intercambiador de calor para que

la masa liquida se transforme en vapor se logra cuando se cumple la siguiente igualdad:

HY =H" (3.165)
Sustituyendo en la ecuacion (4.164):

Qicam :EiLk *(HiV _HiLZ +ﬂAEILk ) (3_166)
Por lo tanto el calor que debera suministrar el rehervidor tendra que ser mayor o igual que el

calor minimo requerido. Esto es:

0% > Q% (3.167)

3.6.4. Calculo de los reflujos con condensadores

Estos reflujos refieren al flujo en forma de vapor que sale del plato i, y se introduce en un
condensador total, donde la masa que entra en forma de vapor se condensa a la forma
liquida. Este flujo se devolvera a la torre al mismo plato pero ahora como reflujo liquido.
Como en los reflujos no existe intercambio de masa con el exterior se deduce que la masa

que entra es igual a la masa que sale, por lo tanto:

R" =R} (3.168)

También se puede decir que la composicidn de la masa no cambia, por lo tanto:

Ri*

=y, (3.169)



Partiendo de un balance entalpico se tiene que:

ﬁ}ﬂ *HiV _ Ef’k *ﬁﬁf" +,B§'Vk +QiC0 (3.170)
Por lo tanto:
SLk .CO E:/k
o _[QJrVﬂAJ (3.171)
R

Para efectos de disefo el calor minimo al que debe disminuir el intercambiador de calor para
que la masa en forma en vapor se transforme en forma liquida, se cumple cuando cumple la

siguiente igualdad:

-1,

HY =g (3.172)

1

Sustituyendo en la ecuacién (4.171) se obtiene:

o ~ R *\uy - g (3:173)

El calor que debera disminuir el condensador tendra que ser mayor o igual que el calor

minimo requerido:

o 20" (3.174)

3.7. Variables de adaptabilidad del sistema

La eficiencia de una torre de destilacion es la capacidad que tiene la misma de evaporar los
componentes mas volatiles y de condensar los componentes mas pesados de una mezcla
para asi separarla en dos o mas fracciones. Por la gran variedad de torres de destilacion que
existen en el mercado hoy en dia, es necesario consideran unas variables que adapten el
modelo a las condiciones reales del sistema. A estas se le llamaran variables de
adaptabilidad del sistema y dependen directamente del tipo de columna de destilacién que se
este utilizando y de las caracteristicas de la mezcla a destilar. Segun el tipo de equilibrio que
se tenga estas variables se pueden dividir en cuatro:

> T, : es el tiempo en el que se logra desalojar la masa para obtener la presion

de trabajo de las valvulas. Esta variable depende directamente del tipo de mezcla y
del plato que se este utilizando. EI aumento o disminuciéon de esta variable afectara
directamente la velocidad de los flujos de vapor que pasan de un plato a otro por

medio de las valvulas.



> T, : es el tiempo en el que se logra el equilibrio térmico entre la fase liquida y

de vapor en un plato de destilacion. Esta variable depende directamente de la
eficiencia de la misma columna. El aumento o disminucién de esta variable afectara
directamente la velocidad de los flujos de condensacién y evaporacion que se

realizan en un plato de destilacion.

> T, : es el tiempo en el que se logra el equilibrio de presiones entre las dos

secciones de un plato de destilacion. Esta variable depende directamente del tipo de
mezcla y del plato que se este utilizando. EI aumento o disminucidén de esta variable
afectara directamente la velocidad de los flujos liquidos que se encuentran en el

interior de la columna de destilacion.

> T, : es el tiempo en el que se logra el desbordamiento total de la mezcla

liguida que se encuentra mas arriba de la altura del vertedero. Esta variable depende
directamente del tipo de mezcla y de plato que se este utilizando. El aumento o
disminucién de esta variable afectara directamente la velocidad de los flujos de vapor

que se encuentran en el interior de la columna de destilacion.

Estas variables son de suma importancia para poder adaptar el modelo a las condiciones
reales o deseadas. La variacion de estas afecta directamente la velocidad de los flujos que
se encuentran en el interior de la torre y por lo consiguiente varia la eficiencia de la columna

de destilacion.

3.8. Descripcion del modelo

El modelo matematico sirve para simular el comportamiento de un sistema y lo usa para
predecir su comportamiento futuro.

La simulacidn parte de las condiciones iniciales de las variables de estado, y junto con las
entradas del sistema se calculan las variables internas. Estas serviran para el calculo de las
nuevas variables de estado cerrando el ciclo o algoritmo. Es importante sefalar que las
variables de estado dependeran directamente de las entradas del sistema y estas de los

datos caracteristicos de la torre de destilacion que se este simulando.

Las variables que se manejan en el modelo se pueden clasificar en 4 tipos:
1. Las entradas del sistema
Son aquellas constantes o variables que se necesitan para caracterizar la torre de destilacion



que se esta simulando. Estas dependen directamente de las caracteristicas fisicas del
sistema, las propiedades quimicas de los elementos de la mezcla que se maneje, los flujos

de alimentacion y extraccion del producto, etc.

2. Las variables de estado

Son las ecuaciones dinamicas que describen al sistema. Estas son de suma importancia
porque describen ciertas variables en el tiempo y por medio de ellas se calculan las demas
variables que existen en el modelo. Estas fueron obtenidas mediante balances de masa y de

energia del sistema.

3. Las variables internas del modelo

Son aquellas variables que se necesitan calcular para que el modelo funcione, y son
calculadas por medio de una ecuacion lineal. Existiran variables que por el problema de la
division por cero la ecuacion con la que se calculan dependera del valor puntual de las

variables de estado. Por lo tanto las variables internas se pueden dividir en dos formas.

Variables directas: Son aquellas que se calculan por una ecuacién lineal

Variables por eleccion: son aquellas que se representan por mas de una ecuacion lineal, y

dependeran directamente del valor puntual de las variables de estado.

3. Salidas del sistema
Para las salidas del sistema se podra simular cualquier variable que se quiera, siempre y
cuando el propdsito sea observar el comportamiento de la misma a través del tiempo. Estas

se dividen en dos y son las siguientes:

Alarmas del sistema: Estas son de suma importancia porque de ellas depende que el
modelo funcione correctamente ya que nos indican en la simulacion de la torre cuando el
sistema esta fuera de las condiciones reales de trabajo. Esto se debe al manejo de flujos
grandes de entrada en una torre de destilacién con caracteristicas fisicas pequenas (lados y

altura de los platos).

Salida del sistema: estas pueden variar dependiendo de las necesidades que se tengan
porque se puede simular cada una de las variables que se manejan en el modelo. Algunas

de las que se consideran mas importantes son las siguientes:



> Composicion de los componentes del producto destilado (fraccidn molar).

> Masa del producto destilado.

> La energia minima necesaria para los intercambiadores de calor.

> La capacidad minima requerida para las bombas hidraulicas que necesitan los

reflujos que van a los intercambiadores de calor.
> La capacidad minima requerida para las bombas hidraulicas que necesitan los
reflujos que se dirigen a platos superiores.

> Las temperaturas y presiones de trabajo para cada plato.

=1

Mimero de platos, componentes y
efectos de disefio

E I Salidas 1

Datos caracteristicos
de los platos tedricos

A

Flujos de
alimentacion

E I Salidas 2

Llaves de los ]

reflujos § extracciones

Rehervidores y
condensadares

[

Salidas 3
Coeficientes térmicos

del sistema C:)I
simulacidn
Entradas de constantes o
del sistema ’ill

P
Lt

Condiciones
iniciales

Calculos internos

Figura 3.7. Descripcion del modelo

3.9. Resumen de las variables del modelo
En esta seccién se describiran cada una de las variables que se usan en el modelo
multicomponente. Para describir las unidades de medida o de trabajo de cada variable se

ejemplicara usando el sistema internacional (Kilogramo, metro, segundo, grados Kelvin).

3.9.1. Variables definidas como entradas de los datos caracteristicos

Las variables definidas como entradas de los datos caracteristicos del modelo son aquellas
como su nombre lo dice que definen las caracteristicas esenciales de la torre que se esta
destilando. Estas pueden ser desde las caracteristicas fisicas de la torre de destilacion hasta
las propiedades quimicas de los elementos de la mezcla. Y son las siguientes:

4;,B;,C, (unidimensionales): son las constantes de Antoine para la sustancia o componente

J-



a = (0<a <1, unidimensional): es el coeficiente de compresibilidad de la mezcla gaseosa, y
se define como el porcentaje puntual del volumen al que se puede comprimir la mezcla
gaseosa

h,(m): es la altura de las valvulas de presién de los platos de destilacién

[, (m) : es una medida longitudinal de un plato de destilacién y corresponde a la altura

del plato

[, (m) es una medida longitudinal de un plato de destilacion y corresponde al ancho

del plato

13(m) : es una medida longitudinal de un plato de destilacion y corresponde al largo del

plato

l4(m): es una medida longitudinal de un plato de destilacién y corresponde al largo de

la seccion 1 del plato

I,(m): es una medida longitudinal de un plato de destilacién y corresponde a la altura

del vertedero

I,(m): es una medida longitudinal de un plato de destilacién y corresponde a la altura

de la conexidén entre las dos secciones del plato

1,(m): es una medida longitudinal de un plato de destilacidn y corresponde al diametro

de las tuberias de los flujos liquidos Ei,ﬁfk

Iy (m) es una medida longitudinal de un plato de destilacion y corresponde al diametro

de las tuberias de los flujos de vapor R, = E/

I,(m): es una medida longitudinal de un plato de destilacidn y corresponde al diametro
de las valvulas de presién

llo(m): es una medida longitudinal de un plato de destilacién y corresponde a la
distancia de separacion de la torre de destilacion y las tuberias de reflujo

M]’f(kg/mol): es el peso atomico del componente j considerando si la molécula es
diatomica, triatdmica, etc.

NP (unidimensional): es el numero de platos que conforman la torre de destilacién

NC (unidimencional): es el numero de componentes que conforman la mezcla total de

la torre de destilacion

P": es la presion de trabajo de las valvulas de vapor que se utilizan en el plato i

P* : es presion del lugar a donde es llevada la extraccion de vapor del plato-i



R re .z .
Vi . es volumen especifico del lugar a donde es llevada la extraccion de vapor del plato-i

Nv (unidimencional): es el numero de valvulas que tiene un plato tedrico

ﬂf (unidimencional): es el coeficiente de friccion que se tiene en las tuberias de los reflujos

B (l/mz): es el coeficiente de transferencia que tiene la mezcla liquida de los platos de la

torre de destilacion con el medio ambiente. Y se define como el porcentaje puntual de

pérdida por unidad de area cuadrada

B (1/m2>: es el coeficiente de transferencia que tiene la mezcla gaseosa de los platos de la

torre de destilacion con el medio ambiente. Y se define como el porcentaje puntual de

pérdida por unidad de area cuadrada

ﬂfc( *gz : Son las pérdidas de presion por friccion que se tienen en el rehervidor en el
\m*s

plato i

ﬂfc[ fz : Son las pérdidas de presion por friccidon que se tienen en el condensador en el
\m*s

plato i.

3.9.2. Variables definidas como entradas del sistema

Las entradas variables del sistema son los datos reales de la mezcla que entra a la torre de
destilaciéon. Como los flujos siempre son inestables en su composicion, no se pueden
considerar como entradas constantes. Por lo tanto a la misma entrada se le puede sumar un

ruido ya sea senoidal u otro que aproxime la variable a la realidad del proceso.

F* (kgj . es flujo de alimentacién liquido que entra al plato i

j: es la entalpia liquida con la que llega el flujo de alimentacién del plato i

7\ 7~ N\
)

zj . es la entalpia de vapor con la que llega el flujo de alimentacion del plato i

3

Vit (mj es el volumen especifico del flujo de alimentacion liquido que entra al plato-i
g

—F m3

Vi (kj : es el volumen especifico del flujo de alimentacién en forma que entra al plato-i
g



z,fj(ngfj Sl,unidimensional): es la composicién de la mezcla liquida del componente j del
flujo de alimentacion que entra al plato i (fraccién molar)
ZZ(OSZZ/ Sl,unidimensional): es la composicion de vapor del componente j del flujo de

alimentacion que entra al plato i (fraccion molar).

3.10. Ecuaciones de estado del modelo

El modelo de la columna de destilacion multicomponente descrito anterior seccion esta
compuesta por 174 ecuaciones o igualdades, en la cual de alguna forma estan relacionadas
entre si para calcular las variables mas importantes del proceso para paso de integracion,
aun es muy complejo, estos conjunto de ecuaciones se pueden presentar en la forma

matricial que describe claramente la interaccion de las diferentes variables.
GO _ 400 400+ BO) u(t) (3.175)

()= Cle)* () (3.176)

Donde: (¢) es variable de estado del sistema.

20=[76L 2020 (3.177)
PR S L XE TN A (3.178)
2 O)=ME M5 MG e MM e MM (3.179)

2o)=vr.viur vt (3.180)

u(t) es un vector de las entradas del sistema:

u(t)= [ul(t),uz(t),u3(t),u4(t)] (3.181)

u‘(f)=[FIL...F;P,JL[{L...H;j;,V1 ...VN,,,zfl...zﬁp,NCJ (3.182)

()= |Fy o FL B H T V22 (3.183)



() =005 HEL . HEL, %R" YR %Ry (3.184)

() =0% .00 RE! . %E!, %R %R .. %Ry | (3.185)

y(¢) es un vector de las salidas del sistema

2 2 2 a
J’(t): [xl,l 5x1,2"'xNP,NC5yl,l"'yNP,NC] (3.186)
3.11. Conclusiones
» Se realiza una descripcién de las variables que se utilizan en el modelo

multicomponente.

> Se detallan los reflujos internos con o sin intercambiadores de calor. Los cuales
no aparecen en el modelo de la columna de destilacidon binaria.

» El modelo obtenido incluye las variables mas importantes que rigen la destilacion
multicomponente, muchas de las cuales se obvian en el modelo de la columna
binaria.

» Se representa el modelo multicomponente en forma matricial que describe
claramente la interaccion de las diferentes variables.



CAPITULO IV

Aportes

4.1. Aportes

4.1.1. Aporte tecnolégico

El principal aporte de este trabajo fue encontrar un modelo teérico fisico-matematico
aproximado que describa el comportamiento e interacciones de las variables para casos
generales que puedan adaptarse a cualquier columna de destilacién que utilice mezclas con
un comportamiento aproximadamente ideal.

El modelo disefiado permite la prediccion y comparacion de una manera légica para
pronosticar los resultados. El uso de este modelo hace posible la simulacion controlada en
situaciones donde experimentos directos serian impracticos o prohibitivos por el costo. Una
vez que este modelo matematico sea validado, el mismo podra utilizarse para estudiar y
predecir el comportamiento de las columnas de destilacion multicomponentes en las
ndustrias metalurgicas y quimicas. Ademas si se requiere la fabricacion de una torre de
destilacion, lo mas recomendable es que el disefiador realice diferentes tipos de pruebas
para los rangos de funcionamiento a través de un modelo matematico, con el fin de observar
y comprender el comportamiento del sistema, y llegar a tener los criterios necesarios para

obtener el mejor disefo de la torre de destilacion que se desee.

4.1.2. Aporte econémico

El modelo obtenido después de validado y verificado puede ser utilizado para la
simulacion, control y optimizacién de las columnas de destilacion tanto binarias como
multicomponentes. Esto contribuye al aumento de la calidad de los productos destilados
y disminuye el costo de produccion de las industrias donde existen las unidades de

destilacion.

4.1.3. Aporte ecologico

El modelo matematico obtenido podra utilizarse para predecir el comportamiento de las
columnas de destilacién cuando cambien los parametros que las rigen sin que acudir a
la experimentacion de laboratorio. Esto contribuye a la disminucién de la cantidad de
reactivos quimicos que se vierten al medio ambiente. Ademas el control riguroso del
proceso permite disminuir el impacto ambiental causado por el vertimiento de gases

contaminantes hacia la atmodsfera.



CONCLUSIONES
1. Se obtiene un modelo tedrico fisico - matematico para una torre de destilacidon

multicomponente con las siguientes caracteristicas:

> Es aplicable para un numero de platos y componentes indefinidos en el proceso

de destilacion.

» Es adaptable para las torres de destilacion en dependencia de los parametros

constructivos.

> Es aplicable para diferentes tipos de flujos de alimentacién, cualquier numero y

lugar tanto de reflujos internos como de intercambiadores de calor.

» El modelo incluye las pérdidas de calor al medio ambiente y por friccion.

» El modelo contiene multi-reflujos internos y multi-intercambiadores de calor por

lo que puede ser utilizado en cualquier caso.

2. El modelo obtenido utiliza para los balances de masa y energia, formulas conocidas y

validas en la fisica y fisico-quimica moderna.



RECOMENDACIONES

1. Validar el modelo tedrico fisico- matematico disefiado para simular el comportamiento
de las columnas de destilacion multicomponente en las industrias metalurgicas y

quimicas.

2. Introducir otras relaciones o ecuaciones matematicas que permitan la aplicacion del
modelo para cualquier tipo de gas y no solo para aquellos con comportamientos

cercanos a los gases ideales.
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ANEXOS.
Anexo 1.

Desarrollo y Obtencidon De La Temperatura De Salida T Del Fluido Calentado.

TN Fc
TH
dQ ldx

Figura 1. Corte transversal del intercambiador de contracorriente

Si se cortara transversalmente un intercambiador de calor a contracorriente y se
considera una longitud drcomo se muestra en la figura 8.1, el calor

proporcionado por el liquido caliente sera igual a (Schmitz, K. A., 1995):

dQ:—FC*CP*CZ*dx (1)

La cantidad de calor recibido por el flujo de calor vaporizado es:

T-T dT
dQ="""N=_F *C,*% 2
="M =FrC, @)

R es la resistencia térmica equivalente del intercambiador. Las dos cantidades de

calor
definidas previamente son iguales a:
T-T, dT

= Fr 0 (3)

Integrando esta ecuacion a lo largo del intercambiador se obtiene:

X=X,

e_FC*CP*R — k1 * (T N TN) (4)



Cuando x=x,, T =7, entonces:

()

= " ©)

Por lo tanto la temperatura de salida 7, del fluido de calentamiento en funcién del

gasto

de este fluido F_y de su temperatura de entrada 7, al rehervidor es:

k

Ts:(Te_TN)*e_F7+TN (7)

El coeficiente K se determina ya sea a partir de los datos experimentales o a

partir de los datos de construccion del intercambiador.
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Anexo 2. Destilacion de la mezcla compleja de los hidrocarburos




