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INTRODUCCION 

El permanente desarrollo de los sistemas de computo propone horizontes cada dia mas 
amplios practicamente a todas las disciplinas cientificas propiciando a la vez, la solucién 
de muchos problemas complejos con relativa precision y rapidez. 

Ante un objetivo particular, la computadora puede ser una herramienta muy poderosa, a 
condicién de que los resultados que arroje sean, coherentes, razonables y confiables, pero 
satisfacer estas exigencias depende del hombre, no de la maquina. 

En el ambito de la i invéstigacion cientifica y tecnolégica, la representacién o la prediccién 

por medio de computadora de eventos y comportamientos naturales o inducidos, es una 
actividad que consume el tiempo y el interés de muchos investigadores en una gran 
cantidad de areas. La simulacién por computadora es hoy una actividad generalizada. 

! 

En la Industria Quimica, la simulacién mediante computadora de las transformaciones que 
en ella ocurren, es en la actualidad un apoyo muy importante para actividades tales como: 
Sintesis, Disefio, Analisis y Optimizacion de Procesos, Dimensionamiento de Equipo o 
Analisis de Sensibilidad. 

A este avance han coniribuido la aparicién de poderosas computadoras pero de manera 
muy importante ademas: 

i 

¢ La investigacion de algoritmos numéricos eficientes para solucionar extensos sistemas 
de ecuaciones no lineales y 

e El desarrollo de Métodos de Calculo Termodinamicos (Modelos Termodinamicos) 
capaces de representar una amplia variedad de propiedades fisicas, en particular el 
equilibrio de fases. 

A 

Existen métodos de solucién de ecuaciones que son muy eficientes para algunos 
problemas pero que resultan ineficientes o fallan completamente para otros problemas. 
Afortunadamente, a menudo es posible con base en argumentos fisicos, poner limites a los 
valores de las incégnitas y a continuacion hacer estimados iniciales. 

i 

Acercarse a la solucion de forma iterativa avanzando de un punto base a otro punto base, 
es la estrategia general que se emplea para solucionar conjuntos de ecuaciones no lineales. 

\ 

Puede considerarse en cambio, que los Métodos de Caélculo Termodinamico (Modelos 
Termodinamicos) constituyen la parte critica en la simulacién de un proceso en la medida 
en que su eficiencia depende, esencialmente, de la profundidad a la cual se han 
investigado las propiedades fisicoquimicas de una operacién unitaria particular. 

i . 

De este modo, no puede pensarse que el uso de un simulador de procesos resulte 
automaticamente en la solucién correcta de todos los problemas. 

! 

|
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Poner de manifiesto algunas de las causas mas frecuentes de tal falibilidad, hacer evidentes 

las dificultades que un trabajo de simulacién conlleva y, encontrar las explicaciones y las 
posibles respuestas ante tal problematica, son los objetivos en el presente trabajo, a través 
de la simulacién de una planta que podemos considerar no convencional, por sus 
caracteristicas operacionales y por la naturaleza fisicoquimica de los materiales que en ella 
se procesan. 

Reconocer las limitaciones que los simuladores comerciales actuales tienen, nos plantea la 
necesidad de considerarlos no como una caja negra, sino como un conjunto légico, 
estructurado y jerarquizado de rutinas matematicas, cuyo sustento tedrico se encuentra, 
principalmente, en los logros de la Fisica Molecular, la Quimica y la Termodindmica. Su 
utilizacion por consiguiente, exige una actitud planeada, sistematica y previsora por parte 
del usuario. Puede considerarse esta la tematica del Capitulo 1 y del Apéndice VI. 

En los Capitulos 2, 3 y 4 el lector encontrara descrita paso a paso la aplicacién de una 
estrategia desarrollada para simular una planta de produccién de Acrilonitrilo 

La relevancia de la Termodindmica queda de manifiesto a lo largo del trabajo y se 
remarca cuando su version cldsica se rescata, en el Capitulo 5, para analizar los usos 
energéticos de la planta en cuestién, empleando los resultados de la simulaci6n. 

Se espera que la estructura y redaccién de esta tesis pueda ser util a los interesados en 
esta area.



NOMENCLATURA 

a, b,c, d,e, f constantes en funciones de temperatura de parametros binarios 
a actividad 

a 4rea en una interfase 
@ parametro de energia en una ecuacién de estado 
5 parametro de volumen en una ecuacién cubica de estado 
A, B,C, D constantes en método Sum-Rates 

c densidad de energia cohesiva 
| 

C_ ntmero total de componentes en una mezcla 

E  relacién de equilibrio 

E energia 

€ flujo de energia a través de una interfase 
e, flux de energia que cruza una interfase 

f fugacidad 

Ff flujo de materia de algun componente en una corriente de alimentacién 

F flujo de materia bs alimentacion 
g energia de Gibbs 
g& gravedad 

g constante para los términos de energia cinética y potencial 
G parametro binario en el modelo NRTL 
h entalpia molar o especifica en una corriente liquida 

HT entalpia molar o especifica en una corriente vapor 
H entalpia de una reaccién 
H_relacién del balance de entalpia 
h coeficiente de transferencia de calor 
k coeficiente de transferencia de masa 

k constante de velocidad de una reaccion 
K constante de equilibrio de fases 

I flujo de materia de algun componente en una corriente liquida 
L flujo de materia en estado liquido 

m= parametro en las funciones Alpha de las ecuaciones cuibicas de estado 
M relacién del balance de materia 
n numero de moles 
N numero total de etapas 

WM flujo de materia a través de la interfase 

N flux molar a través de una interfase 
Pp parametro polar 

P presién i 

q parametro binario en una ecuacion cubica de estado
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Q flujo de energia en forma de calor 
r velocidad de una reaccion quimica 
R constante universal de los gases 
R relacion de reflujo 
S parametro de dimensionamiento de equipo 
s entropia molar o especifica 

S suma 
S flujo de materia en una corriente lateral 

S entropia total 
T temperatura 

u  energia interna molar o especifica 
v volumen molar o especifico 
v flujo de materia de algun componente en una corriente vapor 
V’volumen 

V flujo de materia en estado vapor 
W parametros binarios en la teoria cuasiquimica de Guggenheim 

W trabajo 
x composicion en fase liquida 
X vector de todas las composiciones de la fase liquida 
y composicion en fase liquida 
Y vector de todas las composiciones de la fase vapor 
Z composicion en alimentacion 
z numero de coordinacion 

z altura 

Z factor de compresibilidad 

LETRAS GRIEGAS 

coeficiente estequiométrico 
funcion Alpha en las ecuaciones de estado cubicas 

parametro de no aleatoriedad en el Modelo NRTL 
coeficiente de actividad 
parametro binario en ecuaciones clibicas de estado 
parametro de solubilidad 
eficiencia de Carmot 
ecuacion para el calculo de diversas propiedades 

parametro binario de energia en la ecuacién de Wilson 
parametro binario de Wilson dependiente de temperatura 
potencial quimico 

velocidad lineal de un fluido 
fraccion volumen local M
m
o
R
 
R
H
 

HA 
D
M
N
A
A
R
K
 

K
R
 

parametro dependiente de temperatura en ecuaciones cuibicas de estado
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% ecuacion para calculos hidraulicos en un plato 

t parametro dependiente de temperatura en ecuaciones ciibicas de estado 
T parametro dependiente de temperatura en el modelo NRTL 
g coeficiente de fugacidad 
® fraccion volumen 

y ecuacion para el clculo de variables definidas 
ew factor acéntrico | 

2 constante en las ecuaciones de estado cibicas 

SUBINDICES 

A atraccién 
A, B estados inicialy final de un proceso 
¢ estado critico 
D destilado 
e entrada a algun equipo 
i,j, k namero de componente 

m,p numero de etapa 
r propiedad reducida 
R repulsion 

s salida desde algun equipo 
relativo a las composiciones de la fase liquida 
relativo a las composiciones de la fase vapor 
teferido al medio ambiente e

-
 

& 

SUPERINDICES | 

E propiedad de exceso 

Ff relativo a una corriente de alimentacién 
T interfase 

k numero de iteracién 

L fase liquida 

o estado de referencia 

T transpuesta de una matriz 

V fase vapor 

S estado de saturacion
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Cap. 1 1 

CAPITULO 1 

MODELOS DE SIMULACION DE PROCESOS 

1.1 DEFINICION DEL PROBLEMA . . . 

El propdsito de la Simulacion de Procesos (SimPro) es reflejar lo mas fielmente posible la 
realidad de una planta o de cualquier proceso fisico y/o quimico particular propio de la 
Industria Quimica.* oe . 

Se trata de una tarea compleja e inacabada en la medida en que los procesos en cuestién 
involucran fendmenos diversos que por lo general ocurren simultaneamente y, en 
condiciones y. combinaciones materiales también distintas, por ‘consecuencia, el 
modelamiento matemético riguroso de ellos plantea exigencias tedricas y experimentales 
que, en ocasiones, no cuentan con respuestas satisfactorias. 

Los fenédmenos que cominmente ocurren en los procesos de Ingenieria Quimica son, la 
transferencia de masa, la transferencia de energia y/o de momentum asi como las 
Teacciones quimicas. . _. . oe : 

Entre los procesos usuales tenemos, el transporte de un fluido a través de una tuberia, el 
mezclado de dos o mas corrientes de un proceso, el énfriamiento/calentamiento o la 
evaporacién/condensacién de fluidos,: la compresién/expansién.de una corriente gas, la 
separacién de una corriente en dos o més fases (proceso flash), la recuperacién y/o 
purificacién de productos (columnas de: fraccionamiento, rectificacion, agotamiento, 
absorcién etc.), procesos de separacién de productos con reaccion quimica y procesos 
con multiples reacciones quimicas en una o mas fases. Ls 

Si bien la operacién y. el control de estos procesos se realiza mediante la Tegulacién de 
variables de proceso como_presién, temperatura, flujos de materia y de energia etc., los 
factores que originan y gobiernan esos procesos se explican en dos niveles: el 
macroscépico y el molecular. En términos macroscépicos, la Termodinamica Clasica y 
mas especificamente, la Termodindmica del Equilibrio de Fases (y/o del: Equilibrio 
Quimico)-contienen los elementos indispensables de la fundamentacién. En el plano 
molecular, el sustento tedrico se encuentra en los avances: alcanzados por la Fisica 
Molecular y se expresa a través de.la Termodinamica Molecular y la teoria-actual sobre 
los mecanismos de transporte de materia y energia. 

En la Termodinamica del Equilibrio Quimico y de Fases también se encuentran 
desarrollados los conceptos y los elementos tedrico-practicos que permiten-cuantificar los 
cambios que ocurren en procesos como los referidos arriba. No: obstante, los resultados 
de este tipo de determinaciones, en muchos casos no coinciden plenamente con la realidad 
pues, entre otras razones, conceptos como el de equilibrio no existen sino eventualmente 
y solo desde un punto de vista macroscopico.  
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I 

| 

Dicho de otra manera, reflejar de manera precisa las transformaciones que la materia suffre 
durante un proceso como los descritos antes, implica por una parte, considerar el tiempo 
como una variable adicional, y por otra, no solo comprender sino ademas, poder evaluar 
algunos aspectos del comportamiento molecular de la materia. En. este ultimo asunto es 
en donde se presentan las mayores limitaciones en la actualidad. 

Asi pues, atin cuando la SimPro ha avanzado notablemente sobre todo en los ultimos 25 

aiios, estimulada por la aparici6n de computadoras cada vez mas poderosas, se encuentra 
en pleno. desarrollo pues junto a los retos no superados, surgen -necesidades ‘que 
envuelven materiales con nuevas estructuras” ® por ejemplo, polimeros y biomoléculas, asi 
como procesos mas complejos” ° por ejemplo, destilacién reactiva, extraccién Feactiva, 
reaccion quimica con separacion a través de membrana, etc. 

Por supuesto, cuando la SimPro verdaderamente reproduce: d mundo real, es un 
importante auxiliar en el disefio y para el andlisis de procesos. ° 

‘ . cept . 

La mayoria de los simuladores comerciales existentes” han sido desarrollados bajo el 
enfoque-del equilibrio termodinamico y sin cambios en el tiempo (régimen estacionario) y. 
con ellos es posible, en principio, simular la totalidad de los procesos mencionados antes. 
Acerca de la calidad de las simulaciones obtenidas, se trata en el presente trabajo. «~~ - 

| 

En la ultima década, en esos simuladores se han introducido algunos avances que’ 
investigadores de todo el mundo han logrado en este campo. Bajo el enfoque de no- 
equilibrio, por ejemplo, aparecié el modelo, RATEFRAC de ASPEN PLUS para simular 
columnas de destilacién considerando las velocidades de transferencia inherentes. 

También en los ultimos afios, ASPEN PLUS y HYSIM han introducido al mercado, 

versiones de simuladores dinamicos (procesos a régimen no estacionario). ° 

Al respecto del enfoque de no-equilibrio, algunos de esos investigadores consideran que 
el desarrollo de este, esta supeditado ¢ en gran medida ala informacion experimental yo de- 

campo con que se cuente. 
I 

Con el fin de describir, al final del presente capitulo, un rnodelo general de simulacién que: 
incluye todos los enfoques sefialados asi como, una estrategia para simular una planta 
real, a continuacién se abordan los aspectos esenciales del modelo de simulacién basado" 
en el equilibrio termodinamico pata procesos ocurriendo’en estado estacionario. 

ra 

1.2 MODELO DEL EQUILIBRIO DE FASES 

Cuando ‘dos fases (por ejemplo liquido y vapor) se ponen en contacto, las sustancias que 
contienen tiendenia emigrar de una a otra fase, hasta que la composicién de ambas 
alcanza un.valor (presuntamente) constante. Una vez que se llega a este estado hipotético, 
se dice que las fases se encuentran en equilibrio. - 

* Para el presente trabajo se empled ASPEN PLUS V. 9.2 
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Cap. 1 3 

Generalmente, estas comiposiciones de equilibrio son diferentes entre una y otra fase, y es 

esta diferencia la que hace posible la separacién de los componentes de una mezcla por 

medio de alguna o varias operaciones de contacto de fases. 

Omitiendo cualesquiera otras influencias externas asi como efectos interface y de tensién 

superficial, ese estado ideal de equilibrio depende de variables tales como presién, 

temperatura, concentracién de las especies quimicas presentes y de la naturaleza 

fisicoquimica de ellas, y la representacién de ese estado a través de expresiones que 

relacionen tales variables, es el objetivo de la Termodinamica del Equilibrio de Fases. 

El equilibrio supone ademas homogeneidad completa dentro del sistema de modo que los 

valores de las variables que definen el equilibrio sean los mismos en cualquier punto de 

cada fase. 

La representacion matematica del modelo descrito se da mediante el concepto de 

potenciat quimico fundado por et fisico norteamericano . Willard Gibbs desde 1875, y 

consiste en la afirmacién de que tal cantidad, para cada componente, debe ser igual en 

todas las fases en equilibrio. 

Aplicado a un caso de contacto entre tres fases, digamos liquido-liquido-vapor, {a 

formulacion del estado de equilibrio entre ellas quedaria de la manera siguiente: 

pits pita aie (1.2-1)* 

Con la finalidad de relacionar el potencial quimico con variables que pueden medirse (en 

experimentos o directamente durante la operacion de una planta) y de las cuales depende 

el estado de equilibrio, se hace uso de funciones auxiliares como fugacidad y actividad. 

Estas funciones fueron establecidas por G: N. Lewis, empleando la formulacién clasica de 

la Termodinamica y generalizando el uso del potencial quimico a todo tipo de sistemas 

partiendo de su aplicacién a un gas ideal sometido a un cambio isotérmico. 

La representacién matematica de los resultados de Lewis es: 

BE pe + RT Inf A) (1.2-2)* 

en donde el superindice denota un estado de referencia unico. La definicion se completa 

con las siguientes acotaciones: 

f/yiP= 9; > I conforme P> 0 (1.2-3) 

Es decir, a bajas presiones un gas puro o en una mezcla de gases tiende a comportarse 

idealmente y su fugacidad toma el valor de la presion en el primer caso y el de la presion 

parcial en el segundo. 

  

* Bt desarrollo formal que conduce a estas relaciones se encuentra por ejemplo en 26 y 31
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Al cociente f/f’ Lewis le llamé actividad (a) y a la relacién f/iP se le conoce como 

coeficiente de fugacidad (g;). : 

Aplicando las ideas anteriores a la condicién fundamental (1.2-1) del caso de equilibrio 

liquido-liquido-vapor tenemos: : . 
i] 

glic f= gy... (12-4) f 

i soe . : 

El paso dado por, Lewis es importante porque traslada el criterio del equilibrio de fases 

establecido por Gibbs a un nivel de abstraccién menor. La definicién de fugacidad tiene 

como referente un modelo fisico de idealidad sélidamente sustentado en la teoria cinética 

de la materia (el! modelo del gas ideal) y, consecuentemente, considerada como una 

“presion corregida”, la fugacidad envuelve correcciones debidas a no-idealidades que 

pueden ser interpretadas en términos moleculares.”” 

A partir de este punto, el problema consiste en definir como se calcula la fugacidad de las 

fases en términos de las propiedades medibles de las cuales depende el estado de 

equilibrio. 

Si se dispone de los datos volumétricos necesarios en forma de una ecuacion de estado, 1a 

estructura matematica de la Termodinamica proporciona las relaciones basicas que 

posibilitan ese objetivo: 

RT In(ty.P=h" [(OV/an) 1, p, nj - RI/P JAP , (12-5) * 

RT In(t/y:P)= /(OP/ah)s, v.03 - RIV FAV - RTInZ (1.2-6) * 

En (1.2-5) se tiene la fugacidad de un componente i en una mezcla (f,) en funcion de P, T 

y composiciones, ello indica la conveniencia de contar con una ecuacién de estado . 

explicita para el volumen, tal como sucede en las ecuaciones de estado del tipo Virial, en 

cambio, en (1.2-6) las variables independientes son Y, T y composiciones lo cual impone 

la necesidad de una ecuacion de estado de tipo: 

| P= P(T, ¥, Fi Ig Pages Bq) (1.2-7) 

De estas, la forma, comtnmente empleada es la Ecuacién Cabica de Estado (ECE). En el 

Apéndice VI Seccién VI.1 se presenta un compendio de los aspectos mas importantes de 

las ECE. . 

El calculo de fugacidades mediante ecuaciones de estado, por lo general, resulta adecuado 

para sistemas en fase gas, sin embargo, la fugacidad de la fase liquida en muchos casos es 

conveniente evaluarla de otro modo. A continuacién se discute esta opcién.
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En la formulacion de la Termodinamica del Equilibrio de Fases encontramos el coeficiente 
de actividad (y;), funcién auxiliar debida también a Lewis, cuya referencia no es el modelo . 

del gas ideal, sino algun modelo de solucién liquida ideal: 

y= flied? (1.2-8) 

En general se considera como una solucién ideal a la que se forma sin desprendimiento o 
absorcion de calor (solucién atérmica) y sin cambio de volumen (mezcla isométrica), no 
obstante, esto solo ocurre en: 

1) Soluciones muy diluidas, y de manera aproximada en : 
2) Mezclas cuyos constituyentes poseen moléculas no muy distintas entre si (en tamafio, 

forma e interacciones moleculares 

Asi, como ejemplos del caso 1 se cuentan las soluciones liquidas que contienen gases o 

solidos disueltos. Para tales solutos f° toma el valor de H; !a constante de Henry, que es la 
fugacidad del gas o del solido i puro en un estado hipotético de-T y P puesto que estas 
especies no existen como liquidos a las condiciones de la mezcla. 

En relacién al caso 2 y para los solventes del caso 1 se considera que f= fF la 
fugacidad del componente puro a la T y P de la mezcla. Este estado de referencia da lugar 
ala llamada regla de Lewis-Randall.* 

Es importante observar que f"" es una fugacidad de componente puro en estado liquido 
y que su evaluacion demanda datos de presién vapor asi como de volumen de liquido. 
Esto se puede apreciar en Ja relacién siguiente: 

fP"= PS oS exp? (vP"/RT)AP] (1.2-9) . 

en donde a= P* y gS= (/P)F. Al factor exponencial se le Hama correccion de Poynting y. 

considera la compresién del liquido o sélido desde P;* hasta P. A presiones bajas este 
factor se aproxima a la unidad. 

Aplicados convenientemente a las soluciones reales, los modelos de idealidad 

mencionados posibilitan valores de y; alrededor de la unidad que, por lo tanto, denotan el 
grado de desviacion por no-idealidad. Asi pues, la expresién de interés a emplear en (1.2- 
4) es: 

f= xf? (1.2-12) 
Todo lo anterior nos lleva a establecer dos formas. basicas de solucionar el problema del 

equilibrio de fases. oo 

* Para mayores detalles sobre estos modelos de solucién ideal consultar 26 y 31
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Restringiendonos ahora al equilibrio. liquido-vapor, si ambas fases se representan por 

medio de una ecuacin de estado (es decir = y; Poi” y.f'= x; Pe?), al aplicar el criterio 

fundamental de equilibrio se obtienen las relaciones de equilibrio caracteristicas del 

método phi-phi: | 

xgt=yor 0 y/xe Ke of/oe (1.2-13) 

Cuando Ia fase liquida se representa con (1.2-12), se plantean las telaciones de equilibrio 

propias del método gamma-phi. . 

nxie= y; Po” 0) op/xeK=nh/Po” (1.2-14) 

En (1.2-13) y (1.2-14) K; es la constante de equilibrio de fases. 

En la practica, él coeficiente de actividad (7) se determina a través de .Modelos 

Termodinamices de Solucién cuyas caracteristicas mAs sobresalientes se discuten en el 

Apéndice VI Seccién V1.2. ‘ 

La ley de Raoult es una simplificacién importante de las ecuaciones (1.2-14) y resulta 

cuando se aplican a un sistema sometido a una presién baja cuyos constituyentes son 

similares: : : , 

xP P= yP 0 oy x= K= POP (1.2-15) 

Dado que P? depende de T, las ecuaciones (1.2-15) muestran que cuando la. idealidad 

prevalece en ambas fases, la constante de equilibrio no depende de la composicion de la 

mezcla sino solo de la presion y de la temperatura. 

En oposicién a esto, las ecuaciones (1.2-13) y (1.2-14) ponen de manifiesto que en la 

generalidad de los casos, deben de considerarse las influencias de todas las variables que 

definen el estado de equilibrio. 

Para el ejemplo del equilibrio liquido-liquido-vapor propuesto al inicio de la presente 

formulacion, las relaciones de equilibrio quedarian como sigue: : 

rx Rta Px? tay Pe . (1.2-16). 
xP xf? = KE= 727 y yi xil= Ke yf fe/ Pov (12-17) 

| . 

En términos generales entonces, el equilibrio entre un par de fases que contienen C 

componentes, se define a través de C relaciones de equilibrio (una por cada componente) . 

del tipo (1.2-13), (1.2-14) 0 (1.2-17) y en ellas intervienen C-1 variables independientes 

de composicién por cada fase, ademas de la presion y la temperatura, es decir, un total de 

2C variables. Lo anterior indica que para solucionar ese sistema es imperativo definir 

anticipadamente C de ese total de variables.
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Segun la combinacién de variables que se seleccione, suelen realizarse los siguientes tipos 

de calculos para solucionar el problema: 

¢ Calculo de la temperatura en el punto de burbuja (BUBLT) 

Definidas X= (41, Xz.) Xcy) y P se determinan Y= (1, 2... ood y T 

¢ CaAlculo de la presién en el punto de burbuja (BUBLP) 

Dadas X= (xy, Xz...) Xe) y T calcular Y= (pz, Yar, You) YP 

¢ CAlculo de la temperatura en el punto de rocio (DEWT) 

Fijadas Y= (y1, yx. yo y P evaluar X= (x1, X2...5 xep yT 

e Calculo de la presién en el punto de rocio (DEWP) 

Especificadas ¥= (y1, ¥2.--1 Yew y T obtener X= (xy X35 xcpyP 

En Jas dos primeras combinaciones se emplea para chequeo la sumatoria de las relaciones 

de equilibrio: 

Sy= 3ixK;-1.0=0 parai=d,.., € (1.2-18) 

Para los calculos de punto de rocio, la relacién de prueba es: 

S.= 3: y/K;- 1.0= 0 donde i= J,..., C (1.2-19) 

1.3 MODELO DE SEPARACION MULTIETAPA (De equilibrio) 

En un dispositivo de separacién multietapa el fendmeno del equilibrio entre fases se 

efectiia tantas veces como numero de etapas (N) tenga el equipo, bajo condiciones de 7, 

Py composicién diferentes. De cada etapa emigran las corrientes resultantes hacia las 

etapas contiguas, pero antes de ingresar a ellas, cada corriente de salida puede o no verse 

disminuida. Ademas, a cada etapa puede estar entrando alguna corriente en estado liquido 

o vapor, dependiendo de sus condiciones. 

Con base en el esquema que se presenta en la Figura 1.1, a continuacion se establece el 

modelo general para este tipo de operaciones. 
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Para cualquiera de las etapas (p) se tiene el conjunto de ecuaciones siguiente: 

1) Una ecuacién de balance de materia para cada componente. Dado que se consideran'C | 

componentes, existen C ecuaciones de este tipo por cada etapa. 

Migs Lp-vXipes + VpsiVipss + Fptip~ (Lp + Sp tip ~ Vp + Sp')yig= 0 (13-1) 

2) Una relacién de equilibrio por componente, o sea, C relaciones de estas en cada etapa. 

Eig Yip - Kiprig= 0 (1.3-2) 

3) Sumatorias de las fracciones mol para i= J, .... C. Una para las composiciones de la 

fase vapor y otra para las de la fase liquida, es decir, dos ecuacignes en cada etapa. 

(S)p= Di Vip - 1.0= 0 (13-3) 

(SJp= Di Xip - 1.0= 0 (13-4) 

4) Ecuacién de balance de energia. Una por cada etapa. 

Hy, = Lp.shg.s + VpisHpst + FH" - Lp + Sp itp - (Vp + Sp')Hy- Qp= 9. (1.3-5) 

Donde los cambios de energia cinética y potencial son ignorados. 

Bajo esta forma el modelo consta por tanto de, 2C+3 ecuaciones por cada etapa, y para la 

columna completa se tienen N(2C+3) ecuaciones. Todas, excepto (13-3) y (1.3-4) son no 

lineales. 

Si se especifica el numero de etapas y para cada etapa se definen: 

© El flujo de alimentacion y. sus condiciones (Fp, Zip, Pp", Tp’) 

e Los flujos de las corrientes laterales (Sp, Sp’) 
© Elcalor transferido (Q,) 

© La presién (P, )- 

Et modelo queda con 2C+3 incégnitas o variables de salida en cada etapa (p): 

C variables de composicién de fase liquida (xip) 

C variables de composicidn de fase vapor (vip) 

1 valor del flujo liquido que abandona la etapa (L,) 

1 valor det flujo vapor saliendo de la etapa (V,) 

1 valor de la temperatura de la etapa (7p)
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Bajo estas circunstancias, el modelo queda entonces conformado por N(2C+3) ecuaciones 

y el mismo numero de variables desconocidas. La solucién de este sistema debe ser 

iterativa. 

Una variante util para la solucién del modelo se obtiene si se sustituye alguna de fas 

ecuaciones (1.3-3) 0 (1.3-4), por una forma de la ecuacion de balance de materia total 

que se deriva combinando dichas ecuaciones y la restriccién para las composiciones de la 

alimentacion (3; zip= 1), con la ecuacién Mf;, sumada sobre todos los C componentes y 

desde la etapa 1 hasta la etapa p.”* El resultado es: 

Ly= Vor + 3am (Fes - Sai - Sex’) - V1 m=1,..,p (13-6) 

Efectuando los mismos pasos pero sumando desde la etapa p hasta la N, se obtiene una 

relacién analoga: 

Vi= Lp + En (Fox-Sot-Sn')-Ly m= p,ptt,N (13-7) 

1.3.1 MODALIDADES DEL PROBLEMA 

Desde los afios 60 se han desarrollado técnicas sistematicas diversas que contribuyen a 

solucionar el modelo presentado, no obstante, hasta ahora ninguna de ellas garantiza la 

solucién de todos los problemas. La naturaleza del problema es determinante en este 

aspecto. 

Algunas de las dificultades que se presentan al solucionar el modelo presentado guardan 

relacién con la naturaleza termodinamica del problema especifico.** 

| 
¢ Caracteristicas fisico-quimicas de los componentes de la mezcla a separar, por ejemplo, 

grado de polaridad, volatilidad relativa, tamafio y forma de las moléculas 

¢ Condiciones de T, Py composicién del sistema 

© Modelo(s) termodinamico(s) seleccionado(s) para la prediccion del equilibrio 

¢ Parametros empleados de componentes puros y de mezcla 

Otras tienen que: ver con la sensibilidad que las ecuaciones del modelo guardan con 

respecto a las variables que contienen y a las fluctuaciones de los valores que dichas 

variables tomen en cada problema (tipo de separacién), por ejemplo: 

Numero de especies quimicas 
Numero de etapas de separacién (grado de pureza deseado) - 
Magnitud de los cambios de las velocidades de flujo de liquido y/o vapor 

Intensidad de la dependencia de los valores de con respecto a la composicién de la 

fase vapor 

Sensibilidad del balance de energia ante la temperatura y/o las velocidades ‘flujo 

e Valores iniciales de las variables supuestas o fijadas (Los tiempos de convergencia 

pueden depender de estos, en funcién del método de solucion de matrices empleado) 
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Algunos rasgos que diferencian a los algoritmos de solucién existentes son: 

a) El grupo.de variables que constituyen las especificaciones basicas 
b) La forma en que se combinan las ecuaciones del modelo. Esto determina si su solucién 

se lleva a cabo simultaneamente o por conjuntos separados de ecuaciones y el tamafio 
de las matrices resultantes 

c) La manera en que se organizan las ecuaciones (por componente o por etapa) y el orden 
en que se evaluan las incégnitas (algoritmo de solucién) 

d) Técnicas con las que se solucionan el conjunto o los subconjuntos de ecuaciones 

Para ilustrar lo anterior, a continuacién se describen de manera breve dos procedimientos 
comunmente empleados: 

1.3.2 ILUSTRACION I Método Sum-Rates”™ 6 

a) Las especificaciones del problema para usar este algoritmo son las mismas que se 
establecieron antes para el modelo general multietapa. 

b) Las ecuaciones se combinan de la forma siguiente: 

e Las relaciones de equilibrio, ecuaciones (1.3-2),,tomadas como yip= Kiptip Y Yipti= 
Kip+rXip+1, se sustituyen en las ecuaciones M;, (1.3-1) 

e En las mismas ecuaciones (1.3-1) se remplazan Lp; y Lp por sus equivalentes en‘ 
términos de la ecuacién (1.3-6). 

Como resultado se tiene: 

ApXip1 + BpXip + Cxiper™ Dp (1.3-8) 

en donde: . Ae One! (Fu ~ Sa = Sal) = V; asp sN 

By=-[Vpur+ Sof (Fn -S m= Sm} = V,4+5 5+, +8) )Kip] ‘Isp <N 

Ge Vows Kiptt Isp <N-I 

D,= - Flip Isp <N 

Las ecuaciones (1.3-8) constituyen un sistema de N*“C ecuaciones lineales con N*C 

variables desconocidas (todas las composiciones de fase liquida) cuya solucién exige dar 

valores iniciales de V, a lo largo de toda la columna (por ejemplo suponiendo flujo 
constante). Por supuesto, un calculo previo de todas las K;, también es necesario. 

Empleando las composiciones resultantes de la solucién de (1.3-8), y con el auxilio de tas 

relaciones (1.3-6 ), (1.3-7 ) y la expresin que le da nombre al procedimiento (L,“""= L,* 

 



Cap. 1 12 

> Xip), las N ecuaciones del balance de energia quedan c¢ como funciones exclusivamente 
delas N temperaturas de la columna. : 

En resumen, el modelo queda dividido en dos subconjuntos de ecuaciones que se 
solucionan ‘de forma independiente. Uno contiene N *C ecuaciones y el segundo N de 

ellas. : 

c) Las ecuaciones s (1. 3-8).se agrupan por componente. Por ejemplo para - I. 

| : By + Cpe,2= Dy pel 

L 

Axty1 + Byx12 + Coty 3= Dz p=2 

AxX12 + Bsx13 + Cix1,¢= Dz p=3- 

Anxyya + Brtiy + CyX1wur= Dy p=N 

constituye un subsistema de N ecuaciones cuyas incdgnitas’ son la composicién del 
componente 1 en cada una de las N etapas, es decir Xi= (x11, X12 wey 2 Xa) Para cada 
componente existe un subsistema semejante. : ‘ 

Organizados asi, y presentados en forma matricial, los‘C*N balances de materia se 
convierten en C diferentes matrices tridiagonales de tamafio N*N, y cada una de estas 
asocia un vector solucion para uno de los componentes. 

| 

d) El sistema recién descrito se soluciona aplicando el método de Thomas.” 

No obstante, los N balances de energia que, como se ha dicho, se solucionan separados de 
los balances de materia, forman un sistema no-lineal puesto que las entalpias, 
generalmente, son dependientes de la temperatura en forma no-lineal. 

En este caso se aplica el método de Newton-Raphson para aproximar iterativamente la 
solucién y ef método de Thomas nuevamente, para solucionar la matriz Jacobiana 
inherente al procedimiento de Newton-Raphson. 

Sum-Rates se recomienda para procesos de absorcién sin reboiler. 
soy . . 

1.3.3 TLUSTRACION II: Procedimiento Naphtali-Sanholm (modificado)"” 

a) Como en Sum-Rates,. deben especificarse flujos y. condiciones de todas las 
alimentaciones, también deben definirse las corrientes laterales, el perfil de presiones, el 
numero de etapas y las corrientes de energia en cada etapa, sin embargo, a diferencia de 
Sum-Rates, los :balances de energia alrededor de las etapas de domo y fondo 
respectivamente, son remplazados por las relaciones:
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dils= RoVrtS)') donde Ro= LAV +S) y di biw= Ly 

Ello obliga especificar los flujos de producto en ambos finales de la columna. 

b) La adaptacion del modelo comprende la sustitucién en las ecuaciones M;, y-H, de las 
relaciones siguientes: 

Xip@li/ Lp “Vip Vip Vp (13-9) 

L=Silep k= 1,...,C (1.3-10) 

Vip= Vedig™ Vp (Kighip/2t Kegl,y) — (1.3-11) 

E! modelo entonces toma la siguiente forma: 

C balances de materia para cada etapa: 

« Mig= (1+ SpA pli + (1+ Sp! Wyvig = Ip - Vpri-~fip = 9” (1.312) 

Una relacion de equilibrio en forma de relacién de punto de burbuja en cada etapa: 

Ei = Dt Kiplep ~ de hp* 0 ad 3-13) 

in balance de entalpia por cada etapa 

H, = (Lp + Sp'Jltp + (Vp + Sp'JHp - Lptltp1 - VortHpu - Fp,” -Q,=6 (13-14) 

El modelo consta entonces de (C+2) ecuaciones por etapa y el mismo numero de 
variables por determinar: C flujos de componente de la fase liquida /,, la temperatura de 

la etapa T, y el flujo total de vapor en la etapa V,. El procedimiento presente, no separa 
los balances de materia de los de energia para su solucion, 

c) En oposicion al método ‘Sum-Rates, en este caso las N(C+2) ecuaciones del modelo se 
agrupan por etapa, colocandolas en el orden que aqui fueron presentadas. Las variables 
por determinar se sitian como se mencionaron arriba: Ip, T, Vp 

d) E! modelo establecido es no-lineal, por ello su solucién se lleva a cabo por Newton- 
Raphson, con la peculiaridad de que el Jacobiano ahora es una matriz tridiagonal de 
bloques. Cada bloque es de tamafio (C+2)x(C+2). Nuevamente el método de Thomas 
puede emplearse. 

El procedimiento Naphtali-Sandholm modificado se recomienda para cualquier separacion 
multietapa en la cual Kip no dependa fuertemente de las composiciones de la fase vapor.
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1.3.4 CREACION DE BLOQUES PARA LA CONVERGENCIA” 

Como ha sido sefialado, para lograr la solucién de un Modelo se han derivado diversos 
procedimientos que en la practica se obtienen por experimentacién numérica. , 

Si el procedimiento es una secuencia bien definida de pasos que permite encontrar una 
solucion, se conoce como un algoritmo. oe 

En problemas de Ing. Quimica la solucion al modelo es real y fisicamente significativa, 
ello permite establecer criterios que orientan el camino hacia la solucién dado que en las 
ecuaciones de balance de materia y energia pueden aparecer soluciones multiples. 

Para decidir cual de las soluciones tienen significado fisico, deben establecerse 
argumentos fisicos. Por ejemplo, la imposibilidad de valores negativos de composicién, 
temperatura o presidn. . 

En los Apartados anteriores también se ha mostrado que el conjunto de ecuaciones que 
forman el Modelo puede solucionarse de manera directa, pero que suele ser mas facil 
romper o dividir el sistema en subconjuntos (blogues) y solucionar cada uno de ellos por 
separado. El resultado de tal reordenamiento es llamado particién. 

No hay un corte anico. Generalmente el mejor corte se determina no solo por la 
estructura de las ecuaciones sino por Ja forma en que las variables entran en las 
ecuaciones. 

Las formas de dividir ecuaciones en aplicaciones de procesos pueden sugerirse a si 
mismas a partir del conocimiento del proceso. No siempre es claro que es mas eficiente, si 

solucionar todas las ecuaciones de una vez o dividirlas en una serie de subconjuntos de 
ecuaciones. : 

Con frecuencia, ;la decision se apoya en consideraciones practicas tales como la 
estabilidad numérica y la eficiencia de los métodos de solucién de ecuaciones que se usan. 

I 

Ya que dentro de un simulador, un equipo (blogue) o un conjunto de equipos son en 
realidad una rutina de calculo que resuelve un subconjunto de ecuaciones, del mismo 
modo en que se pueden particionar ecuaciones, también es posible particionar un proceso 
quimico. 

En ocasiones es factible y conveniente dividir o particionar un proceso formando 
subconjuntos de blagues y entonces solucionar la simulacion por subconjuntos. 

Cuando existen corrientes de recirculacion, ya sea en equipos o entre equipos (externas), 

los valores de las variables en dichas corrientes son desconocidos, es decir, son incdgnitas 
adicionales en la simulacién. Para solucionar tales incégnitas, la respectiva corriente de 
recirculacién debe tratarse como un blegue de célculo adicional que como todos los
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demas, se somete a un proceso paulatino de convergencia y su funcién es forzar a que la 
corriente de salida sea igual a la de entrada. Para insertar ese blogue de convergencia, la 
corriente de recirculacién respectiva debe contarse. Formalmente, lo anterior equivale a 
declarar en el simulador una tear stream. 

Aun cuando se han sugerido algunos medios automaticos para particionar y dividir 
procesos complejos, el conocimiento del proceso y la inspeccién son con frecuencia 
adecuados para determinar un orden apropiado para los calculos. 

La partici6n o visualizacién del proceso en subconjuntos de bloques es generalmente 
obvia, pero la division o corte de corrientes puede ser mas dificil. Algunas veces es 
necesario cortar dos o mas corrientes simultaneamente. Generalmente, se busca minimizar 

el numero de corrientes de corte, pero esto puede no siempre ser la mejor estrategia. 

El objetivo de minimizar corrientes de corte se basa en la idea de que a menor numero 
de corrientes, menor numero de incdgnitas deben ser determinadas. La suposicién 
aqui, sin embargo, es que el numero de incégnitas en cada corriente es la misma y que 

cada incdgnita es tan dificil de solucionar como cualquier otra incégnita. Esto puede no 
siempre ser el caso. Puede suceder que la unica incégnita en una corriente sea la 
temperatura, mientras que en otra, todas las velocidades de flujo de componente y la 
presién sean desconocidas. Si suponemos que, es tan dificil de solucionar para una 
incdgnita como lo es para otra, nuestro criterio de corte no seria el numero minimo de 
corrientes sino el numero minimo total de incdgnitas. 

1.4 MODELO GENERAL DE SIMULACION 

De acuerdo con Ja descripcién que se ha hecho del modelo de simulacién multietapa 
basado en el equilibrio y a régimen estacionario, existe una variedad muy amplia de 
problemas de simulacién. 

Se ha puesto de manifiesto que a través de las relaciones de equilibrio (ecuaciones E;,), la 
naturaleza termodinamica del problema especifico influye de manera importante sobre los 
balances de materia y energia. 

También se ha hecho notar que el modelo presenta grados de sensibilidad distintos no 
solo frente a las peculiaridades termodinamicas sino ademas, ante las caracteristicas del 
proceso de separacién que se desea efectuar. 

La diversidad aumenta si consideramos, ‘como al inicio del capitulo se comenté, que los 

mismos procesos pueden ser objeto de otros enfoques como el de no-equilibrio y 1a 
simulaci6n dinamica. 

En virtud de tantas modalidades, cuando se aborda un problema especifico, como es el 

objetivo del presente trabajo, es. necesario identificar las demandas particulares y 
desarrollar métodos de solucién que satisfagan dichas especificidades.
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Lo anterior no significa el desarrollo detallado de métodos diferentes de solucion para 
distintos problemas sino, la derivacién de estrategias de simulacién para un problema 
especifico a partir de una estrategia general de.simulacion.° 

Esas estrategias especificas identifican los rasgos necesarios para un problema particular y 
omiten los aspectos prescindibles de una estrategia general de simulacion. 

Para visualizar con mayor claridad lo anterior, a continuacién se establece un modelo 
general de simulacion de procesos debido a Gani y Fredenslund.° 

1.4.1 ECUACIONES DEL MODELO GENERAL 

Ecuaciones de balance de materia v energia: 

M= M(np tpn Nips Tr Tp-t Tp Pm Ppt, Port fr Ti, PZ). (14-1) 
h 

Hy= Hp hp.» Hp Hp, Ly Lys Vp Vor Fr i) (1.4-2) 

Ecuaciones representando el equilibrio de fases: 

\mip'= 10” [K (tp, Tr Pp), tip] * (14-3) 
h 

Estas son relaciones algebraicas implicitas, es decir, ecuaciones algebraicas con mas de 
una variable desconocida por ecuaci6n, 

| 

Ecuaciones para calculo de transferencia de masa: 

Mig = A" [hy (p's Tm» Py)s Hy! (ttp'» Ty Pod] (1.4-4) 

Ecuaciones algebraicas explicitas para el calculo de otras propiedades termodinémicas: 

= Oty T> P,) (1.4-5) 

Ecuaciones para la hidréulica de plato: 

My= Hp Rp, Mp Tp Tp. Tptts Po Ppt Pret geomeiria de plato) (1.4-6) 

Ecuaciones que relacionan las variables de estado a variables de corriente y para el_calculo 

de variables definidas, por ejemplo, fracciones mol a partir de numero de moles, etc.: 

Ve W(t Tp, Pm Sp) (1.4-7) 

Ecuaciones que representan el términe de velocidad de reaccién y el término de calor de 

reaccion. (Para modelos de destilacion con reaccion quimica): 

I 

|
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rp=1(Kp’, @, Mp Tr Pp) (1.4-8) 

H,'-Htp Ty Pe) (1.49) 

1.4.2 SIMULACION DINAMICA VS ESTADO ESTACIONARIO 

El Modelo General. presentado solo contiene un cambio importante cuando la simulacién 
se leva a cabo en modo dinamico, las ecuaciones (1.4-1) y (1.4-2) representan ecuaciones 
diferenciales ordinarias. 

Las definiciones importantes entre ambos modos de simular se refieren a las técnicas de 
solucién de las ecuaciones. 

Como se mostré en el apartado 1.3.3, cuando se simula estado estacionario solucionar en 

conjunto el modelo ofrece mayor eficiencia pues, de esa forma se abarca un numero 
mayor de casos. A régimen dindmico, solucionar las ecuaciones diferenciales junto con las 
que no lo son, resulta eficiente solo para mezclas que contienen componentes 
supercriticos. En el caso contrario, se recomienda solucionar por separado las ecuaciones 
algebraicas implicitas junto con las ecuaciones del modelo termodinamico, cuando la 
simulacién dinamica tiene condiciones iniciales alejadas del estado estacionario. 

Cuando las perturbaciones alrededor del estado estacionario de referencia son pequefias, 

se recomienda solucionar ecuaciones algebraicas y diferenciales juntas. Como en el 
procedimiento de Naphtali-Sandholm modificado presentado arriba, si el modelo se 

aborda en conjunto, en la simulacién dinamica, es conveniente iniciar el algoritmo con 
alguna simplificacién, por ejemplo, solucionar las ecuaciones algebraicas separadamente. 

Trabajar con ambos modos de simulacién de una manera integrada, conectando uno u 
otro en cualquier momento, resulta ventajoso pues ello permite disefiar y analizar el 
comportamiento de columnas.de destilacién. 

1.4.3 MODELO DE NO-EQUILIBRIO (Generalidades) 

En procesos reales, las etapas casi nunca operan en el equilibrio, a pesar de que se busque 

alcanzar esta condicién mediante disefios apropiados y seleccionando las condiciones de 
operacion. 
Considerando el Modelo General presentado arriba, la diferencia entre el modelo de 
simulacién basado en el equilibrio, y un modelo basado en velocidad, es el uso de las 
ecuaciones (1.4-3) o (1.4-4), respectivamente. 

No obstante, un modelo de no-equilibrio puede guardar diferencias mayores. Por ejemplo, 
Krishnamurthy y Taylor'® elaboraron un modelo (que opera en estado estacionario) cuyos 

rasgos generales a continuacién se describen.
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a) Las torres empacadas y Jas columnas multietapa consisten de una secuencia de etapas 
de no-equilibrio, excepto en lo referente a la presion. 

b) La transferencia de masa y energia entre las fases, ocurre a través de una interfase 
c) Los balances de materia y energia se dividen en dos partes, una para cada fase 

d) Las ecuaciones para cada fase se conectan por balances de materia y energia alrededor 
de la interfase'y suponiendo que la interfase se encuentra en equilibrio termodinamico 

e) Los Procesos | de transferencia simultaneos a través de fa interfase, se modelan por 
medio de ecuaciones de velocidad y coeficientes de transferencia. 

f) Las resistencias que ambas fases ofrecen a la transferencia se modelan por separado 
con ecuaciones de velocidad para cada fase 

g) El modelo se formula de manera que sus ecuaciones y el método de solucién de ellas, 
resultan notablemente independientes del método empleado para predecir las 
velocidades de transferencia asi como de las propiedades termodinamicas y fisicas del 
sistema \ 

h) Las ecuaciones se solucionan simultaneamente, usando el método de Newton-Raphson 
| 

Las ecuaciones de balance de materia correspondientes son: 

Mop'= (1+S)' Vip - Vigst - fig! + Ae 0 (1.4-10) 
1 

Miy'= (14S, y Aadlin ~ tip - fig += 0 (14-11) 
t . 

donde: Y= {Nip "da, Ai; = SN ip'dadp (14-12) 

representan las ganancias o pérdidas netas de la especie i debidas a transporte interfase. 
i 

Nj, ¢€s el flux molar de la especie i en un punto particular en la dispersién de dos fases, y 

da, representa el area diferencial interfacial a través de la cual el flux pasa. 
t 

Dado que se supone que no hay acumulacién de materia en la interfase (J): 

| Mig'= My! - Mig'= 0 (14-13) 

Balances de energia 

H,"= (1+S_'V,) VpHp - VrsHpt1 + Op" - Fp" H,” + &,"= 0 (1.4-14) 

Hy! = (148, pL phy - Lpsltps + Qy' - Fy'h,” - E,= 0 (14-15) 

Aqui: €,)= Se p'da, E,'=fej'da, —_ (14-16) 

representan las ganancias y las pérdidas de energia por el transporte en la interfase, ep es 
el flux de energia en algun punto particular de la dispersion.
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EI balance.de energia alrededor de la interfase (/)es: 

H,'= &,"- €,'=0 (1.4-17) 

Relaciones _de Equilibrio. La interfase es una superficie que no ofrece resistencia al 
transporte y donde prevalece el equilibrio, asi estas ecuaciones relacionan las 
composiciones de ambas lados de la interfase. 

Eiig!= KipXig' -Yip'=0 =. (14-18) 

(Sp! = DTiVig' - 1= 0 (Sdp’ = Siig! - 1=0 i= 1, 2,..,C (14-19) 

Relaciones de Transporte 

Los autores proponen un modelo no trivial de transporte que incluye coeficientes de 
transferencia de masa multicomponente (Kim' y Kin"), los cuales dependen de las 
velocidades de transferencia de masa mismas, dependencia que también sucede con los 
coeficientes de transferencia de calor (hy h “). 

Por tanto, los flux molares son relaciones no lineales implicitas de la forma: 

NUENG Kim, Y's Dey N mip m= 1, 2, ..., C) i= 1,2,..,C-1 (14-20) 

NESNEhcnt, Xm, Xm, Na, m= 4, 2y vey CQ) i= 4, 2, vee C-l (14-21) 

Los flux de energia tienen la forma: 

-e=e"(h, FTN a) (14-22) 

et=e'h 1, T,NZ) (14-23) 

Para la integraci6n de los flux de materia y energia en las ecuaciones (1.4-12) y (14-16), 
se supone que el estado de la interfase es el mismo en toda ella, en cualquier etapa. 
También se supone que los coeficientes de transferencia de masa son constantes en todas 
la etapas. Ademas, imponiendo una forma particular a los perfiles de composicién dentro 
de las fases, la integracién tiene la forma: 

Mig!= N ig! p= Nip’ lism’ Oy Yup's Yong Jor (To'Jan' Tp’, N mp’, m= 1, 2...C] (14-24) 

Mag'= N igh y= Mey’ lise! Oy Xmp!, mp Jen (To am To's N mpis m= 1, 2..C] (14-25) 

E =e 9 a= Ey (hp! Gy (Tp Jaw Ty's Om Jon N mp’) (1.4-26) 

E,'e p'a,= Ey! (hp dy (Tp Jan To's (6m Jan N mp") ‘(1.4-27)
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| 

En estas ecuaciones, la cantidades con subindice av, representan las condiciones 

promedio en las respectivas fases. 
. 

Las opciones de perfil de composicién consideradas son: 
I : . 

© , Sila composicién de fase es constante en toda ella, (Yep Jav= Vie/Vo ¥ Oasp dav big/Lp 

e Si la composicion al interior de la fase varia linealmente entre los valores de entrada y 

salida, Omp'av™ OSV Vip’ p)/2 ¥ (esp Jar G/L ytlip./Lp./2. 

e Cuando la variacion es exponencial, las composiciones promedio son los promedios 
logaritmicos de tos valores de entrada y de salida. 

Las temperaturas promedio se calculan de manera similar. 

Para un mismo sistema, uno puede obtener una idea de Ia eficiencia de los procesos de 
transferencia. de masa y/o calor si se comparan los resultados de una simulacién de 
equilibrio con la de un modelo basado en velocidad. 

| . 

La evaluacion de los coeficientes de transferencia de masa requiere propiedades 
termodinamicas adicionales si se compara con la evaluacién de las constantes de 
equilibrio. : : 

Cuando se modela destilacién reactiva, si la cinéticas de las reacciones se conocen, las 

ecuaciones (1.4- -8) y (1.4-9) se convierten en ecuaciones algebraicas explicitas y entonces, 
ambos enfoques (equilibrio y no-equilibrio) alcanzan Ja solucién. 

Bajo el enfoque de equilibrio, si a cinéticas se desconocen, se enfrenta un problema de- 
equilibrio quimico' y de fases simulténeo, pues la ecuacién de velocidad de reaccién es 

implicita y porque las propiedades del equilibrio de fases no pueden ser calculadas sin 
conocer las condiciones del equilibrio quimico. 

| 

En cambio, si el modelo de simulacién se basa en velocidad, el problema no se puede 
solucionar 

1.5 ESTRATEGIA PARA LA SIMULACION DE UNA PLANTA REAL 
De acuerdo con lo expuesto hasta aqui, dependiendo del mado.en que se Ileve a cabo la 
simulacién (dinamica o estado estacionario) de ta clase de modelo (equilibrio o no- 
equilibrio) y del tipo de mezclas que se trate, el conjunto de ecuaciones que integran el 
Modelo a_ solucionar, toma formas diferentes, requiere diferentes modelos 

termodinamicos y distintos conjuntos de parametros y, por tanto, exige distintas técnicas 
de solucién. Esto significa una gran variedad de situaciones y de potenciales dificultades a. 

resolver. 6 

Puede entonces ser conveniente, adoptar de una tactica que posibilite un trabajo de 
simulacién ordenado y sistematico, sin menoscabo de las particularidades de cada caso.
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Por el contrario, dicha tactica debe propiciar la diferenciacién entre aspectos generales y 
especificos asi como, la solucion de los problemas inherentes. 

De acuerdo con la literatura consultada y con la experiencia propia, una vez definido el 
modo de simulacién y la clase de modelo a solucionar, la problematica que impone la 
simulacion de una planta quimica:se puede sumarizar en esencialmente dos aspectos, el 
Modelo Termodinamico (ver detalles en el Apéndice VI) y la Convergencia. Légicamente, 
antes de encarar tal problematica, es imprescindible una comprensién clara de los aspectos 
claves del proceso a simular. 

A continuacion se propone la Estrategia que en el presente trabajo fue aplicada al caso de 
una Planta de Produccién de Acrilonitrilo. 

A) CONOCIMIENTO DEL PROCESO A SIMULAR 

A.1 Aqui se implican el chequeo del balance de materia de la planta completa y de los 
equipos, la determinacion de los rangos de presién y temperatura en los que se 
trabaja, el establecimiento de la fincion que desempefia cada equipo en el proceso 
total, asi como, la comprensién de la naturaleza especifica del proceso que ocurre en 
el interior de cada unidad, y las caracteristicas especiales que la planta posee. 

Tal conocimiento demanda el examen del Diagrama de Flujo del Proceso, de los 
Manuales de Operacién de la Planta, de la literatura apropiada del caso y, si es 
posible, de una inspeccién directa de lo que sucede en la planta. 

A.2 Cumplidos los fines sefialados en A.1 y conocidas las capacidades del Simulador a 
emplear, se definen los limites y los alcances posibles de !a simulacién a desarrollar. 

B) SELECCION Y ADAPTACION DE LOS MODELOS TERMODINAMICOS 

B.1 Esta parte del trabajo de simulacion inicia con la determinacién del tipo de mezcla 
presente, para lo cual es conveniente contar con una tabla de propiedades para todos 
los componentes (por ejemplo, punto de ebullicidn normal, propiedades criticas, 

factor acéntrico, momento dipolar y volumen liquido estandar). 
B.2 Con base en A.l, A.2 y B.1 y atendiendo a criterios como los descritos en el 

Apéndice VI Apartado VI.3.1, es posible desarrollar un proceso de seleccién del o 
los Modelos Termodinamicos afines al tipo de mezcla definido. 

B.3 Si el o los Modelos Termodinamicos seleccionados no satisfacen convenientemente 
las expectativas (basadas en informacién de disefio y/o datos experimentales o de 
planta), es necesario proceder a la busqueda y prueba sistematicas de nuevas 
combinaciones de parametros de interaccion binaria y, en ultima instancia, a poner en 
sintonia con las necesidades de la simulacion el mejor de los conjuntos de parametros 
probados. Este ultimo recurso exige la deteccién de las combinaciones y de los 
valores mas sensibles asi como la aplicacion de cuidadosos criterios de validacién. 

Véase el Apartado VI.3.2 del Apéndice VI y el Capitulo 3 del presente trabajo.
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C) CONVERGENCIA EN EQUIPOS 

C.1 En la medida de la complejidad de los procesos ocurriendo en el interior de los 
diversos equipos de la Planta, resulta conveniente simular tales unidades de manera 
separada inicialmente. Por ejemplo, colummas de separacion grandes con extracciones 
laterales, con recirculaciones 0 conectadas a equipos periféricos. De igual manera 
cuando se llevan a cabo procesos de separacién dificiles, como la destilacion 
azeotropica 0 acompafiados de reacciones quimicas. 

I 

C.2 Si el equipo. y/o ta planta a simular cuentan con recirculaciones, de ser posible, 

conviene elegir (definir en el simulador) como corrientes de -corte aquellas que 

contienen el menor numero de componentes.” Implantar una cortiente de corte 
equivale a adicionar un bloque de calculo (convergencia) al proceso que se simula. 

C.3 Explorar las posibilidades de los algoritmos de convergencia disponibles en el 
simulador qué se esté empleando, es una medida necesaria pues no todos conducen a 
Ja convergencia de los equipos, sobre todo para casos complejos. 

D) CONVERGENCIA DE LA PLANTA 

D.1 Una integracion gradual de los equipos simulados es recomendable. 
, . . 

D.2 Las regiones (0 bloques) del proceso donde existen equipos interconectados resulta 
obligado simularlas separadamente, antes de intentar su unién a otras partes de la 

planta. 

D.3 Como una primera fase en la simulacion de la planta completa, al converger de 
manera integrada los diferentes bloques, si existen recirculaciones externas, resulta 

apropiado no conectarlas. 

\ 
D.4 Si al definir (conectar) las recirculaciones externas la simulacién de Ja planta en su 

conjunto -no converge, se hace necesario explorar otros caminos. Por ejemplo, si se 
cambian algunas corrientes de corte, se modifica el orden de calculo o bloque de 

convergencia, puede también ser Util probar distintos métodos de convergencia o, en 
ultima instancia, adoptar como estrategia un algoritmo de convergencia escalonada 
como fue el caso en el trabajo presente (Véase el Capitulo 4).
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CAPITULO 2 

CARACTERIZACION DEL PROBLEMA ESPECIFICO 

2.1 ANALISIS DEL DIAGRAMA DE FLUJO DEL PROCESO” 

El objeto de estudio en el presente trabajo es la planta productora de Acrilonitrilo de 
Petrdleos Mexicanos, instalada en el Complejo Petroquimico Independencia de Sn. Martin 
Texmelucan, Puebla, México. 

El disefio de esta planta se basa en la reaccién entre Propileno, Amoniaco y Oxigeno 
sobre un catalizador de Bismuto-Molibdeno conocida como Amo-Oxidacion. El reactor 
es de lecho fluidizado. El proceso fue desarrollado y comercializado por Standard Oil 
Company Sohio en la década dé los afios 60 y con el se produce mas del 90 % del 
Acrilonitrilo mundial actualmente. Un proceso alternativo empleado se basa en la misma 
reacci6n pero el reactor es de lecho fijo.”* 

La planta en cuestion fue disefiada para producir 150 toneladas/dia (6250 kg/h) de 
Acrilonitrilo de alta pureza. En la Figura 2.1 se esquematiza el reactor con las 
alimentaciones y la corriente de producto. 

Los compuestos alimentados entran al reactor en estado vapor y reaccionan 
exotérmicamente. La energia liberada se ocupa para mantener la temperatura de la 
reaccién (455 °C) y para generar vapor de alta presién por medio de serpentines que se 
encuentran en el interior del reactor. 

La constitucién promedio del efluente del reactor (corriente no. 4), de acuerdo con la 
informacién de disefio, es la siguiente: 

COMPONENTE Formula Flujo (kg/h) 

Acrilonitrilo C3H3N 6649 

Acetonitrilo C2H3N 267 

Acido Cianhidrico CHN 881 

Agua HO 10656 
Acido Acrilico C3H,O, 94 

Acroleina C3H,O 56 

Monoxido de Carbono* co 562 

Didxido de Carbono* Cco2 1766 

Propileno* C3Hg 176 

Propano* C3Hg 614 

Amoniaco NH; 196 

Oxigeno* O2 1472 

Nitrégeno* No 39080 

FLUJO TOTAL (kg/h) 62469
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* Se trata de los componentes ligeros de la mezcla. 

Esta corriente, se enfria a 232 °F antes de ingresar al proceso de recuperacién- 

purificacion. 

El proceso consta entonces de tres secciones, REACCION, RECUPERACION Y 

PURIFICACION. Las dos ultimas son el motivo del presente trabajo y pueden 

visualizarse en el diagrama simplificado de la Figura 2.2.* 

La seccion de RECUPERACION comprende los siguientes equipos principales: 

Identificador’ Equipo Funcién primordial 

ADA-101 Torre de apagado: _—_ Enfria adiabaticamente el efluente del reactor 
AEA-139 Posenfriador: Enfria y separa en dos fases la corriente no. 5 
ADA-103 Torre absorbedora: Elimina los componentes ligeros 

ADA-104* Torre recuperacién: Separa el Acetonitrilo par destilacién extractiva 
ADA-105* __ Fraccionador: Elimina de! proceso el Acetonitrilo 
AFA-111 Decantador: Separa la fase acuosa de la organica 

En la secci6n de PURIFICACION se encuentran: 

ADA-106 Despunte/Secadora: Elimina Acido Cianhidrico 

AFA-116 Decantador: Extrae Agua de ADA-106 
ADA-107 Columna-producto: Quita organicos ligeros y residuos de polimero 
AFA-117 Decantador: Elimina Agua residual” 

* Como puede verse en la Figura 2.2 estas dos columnas trabajan de manera 
interconectada. 

2.1.1 BALANCE DE MATERIA 

En la Figura 2.2, también pueden apreciarse las salidas del proceso a través de las cuales, 
los componentes que acompafian al Acrilonitrilo al salir del reactor, se van eliminando 

hasta obtener el producto casi puro en !a corriente no. 34. Una descripcién global de tales 
corrientes de salida, de acuerdo con el Diagrama de Flujo del Proceso (DFP) seria: 

Corriente no. 8: En ella se eliminan, la mayor parte (un 82 %) del agua del proceso, el 
NH; que no reacciono, el Acido Acrilico, la Acroleina que polimeriza y una pequefia 
fraccion del Acrilonitrilo (disuelto y polimerizado). 

* Los Diagramas completos de las tres secciones se encuentran en el Apéndice I. 
* Con Ja finalidad de confrontar sin dificultad los resultados del presente trabajo con la informacién del 

DFP, se hace uso de la misma nomenclatura. 

“La informacién correspondiente no se encuentra en el Diagrama de Flujo del Proceso 
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Corriente no. 7: En esta separan los componentes ligeros y un 15 % del Agua total. 

Corriente no. 21: Aqui se suprime al Acetonitrilo. 

Corriente no. 23: En esta corriente se pone fuera al Acido Cianhidrico. 

Corriente no. 31: En el DFP esta corriente no contiene informacién, sin embargo, como 
se hara notar mas adelante, es muy importante para la simulacion del proceso. 

Los datos precisos que el DFP suministra para las corrientes hasta aqui mencionadas, nos 
permite establecer el balance de materia total alrededor de la planta que se presenta en el 
Cuadro 2.1. Adicionalmente, también con datos extraidos del DFP, en el Cuadro 2.2 se 

muestra el balance de materia correspondiente a la torre de apagado (ADA-101). 

Observando las columnas encabezadas como DIFERENCIAS en ambos Cuadros, pueden 
establecerse las siguientes consideraciones: 

« El balance de masa total muestra una pérdida neta injustificable de 46 kg/h de 
material. 

© 356 kg/h de Acrilonitrilo salen del proceso no como Acrilonitrilo smo como polimero. 
El DFP los reporta como HEAVIES saliendo del fondo de la torre de apagado. 

e De acuerdo con ef Cuadro 2.2, 224 (63 %) de aquellos 356 kg/h de Acriloniirilo 
polimerizan en la torre de apagado. 

e Aparentemente, 76 ky/h de Acido Cianhidrico, se convierten en CYANIDES en la 
torre de apagado y salen de ella en la corriente no. 8. 

e Existe un excedente de 12 kg/h de Agua. 

© Los 56 kg/h de Acroleina que ingresan al proceso desaparecen sin justificacién 
aparente. La mitad de ellos en ADA-101 

« Los datos para NH3, H2SO, y SULFATOS correspunden aproximadamente a la 
neutralizacion completa [2 NH3 + H2SO, = (NH4)2S0,] que en ADA-101 debe ocurtir 
para impedir el paso del NH; a las siguientes etapas del proceso. 

En el funcionamiento de la planta, efectivamente, se ha observado Ia frecuetite 
acumulavién de polimero en distintos equipos, principalmente, en el fondo de ADA-101 

pero también, en ADA-106, ADA-107 y dentrc de algunos intercambiadores causando 
taponamientos periddicos y obligando a patos parciales. 

Por lo tanto, las inconsistencias mas sobresalientes del balance de materia total, basado en 

los datos de disefio, se deben a ia polimerizaciOn de una fraccién no bien cuantificada del 
Acrilonitrilo sobre todo en ADA-101 y, al parecer, a que con la Acroleina sucede algo 
semejante, dada su gran tendencia a polimerizar en un ambiente ademas muy propicio 
(Entre los catalizadores que inician ta polimerizacién de la Acroleina se encuentran el 

Oxigeno, el calor y sustancias alcalinas como el Amoniaco“).
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CORRIENTES SALIDA 
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Temperature [C] 
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Mass Flow (KG/HR]} 
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ACRYLIC 
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co 
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SULFATOS 
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85.0 
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10113 

42 

6 

8769 
94 

76 
366 

760 

31 

30 

7 

VAPOR 

37 

0.65 
45320 

1649 

562 
1766 

176 
614 

1472 
39080 

SALIDAS 
TOTAL 

62999 

6293 

267 
805 

10668 
94 

562 
1766 
176 
614 

1472 
39080 

76 
366 

760 

BALANCE DE MASA TOTAL (VALORES DE DISENO) 

PLANTA DE ACRILONITRILO, SN. MARTIN TEXMELUCAN PUE. 
KKK TK HR KK IR KT KK KK ERK RK EHR KERR KK KEKE 

21 

LIQUID 

38 

520 

trace 
261 
12 

247 

ENTRADA 
TOTAL 

63045 

6649 
267 
881 

10656 
94 

56 
562 

1766 
176 
614 

1472 
39080 

196 

- 576 

Kee RRR RR KEK TKK’ 

CUADRO 2.1 

(1997) 

23 34 

VAPOR LIQUID 

29 50 

0.435 
796 6250 

6250 

793 

3 

DIFERENCIAS
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°232.0 

0.88 
63045 

6649 
267 
881 

10656 
94 
56 

562 
1766 
176 
614 

1472 

39080 

196 
S76 

8 

LIQUID 

85 
1.150 
10113 

76 
366 

760 

18 

LIQUID 

118 

5.53 
14485 

14357 

14 

114 

VAPOR 

85 
0.85 

68108 

6443 
261 
824 

16882 

28 
562 

1766 
176 
614 

1472 

39080 

  

BALANCE DE MASA ALREDEDOR DE ADA-101 (COLUMNA QUENCH O DE APAGADO) 

PLANTA DE ACRILONITRILO, SN. MARTIN TEXMELUCAN PUE. 1997 

27 TOTAL 
ENTRADAS 

LIQUID 

40 
5.63 . 
691 78221 

60 6709 
267 

5 886 
626 25639 

94 
56 

562 
1766 
176 
614 

1472 
39080 

14 

114 

196 

576 

TOTAL DIFERENCIAS 
SALIDAS 

78221 "0.0 

6465 - 224 

267 0.0 

824 - 62 

25651 + 12 
94 0.0 

28 - 28 

S62 : 0.0 

1766 0.0 
176 0.0 

614 . 0.0 

1472 0.0 

39080 0.0 

76 | + 62 
366 : + 252 

‘ - 196 
- 576 

760 + 760
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Aun cuando, en el DFP el Acido Acrilico se reporta totalmente disuelto en la corriente no. 

8 que sale del fondo de la torre de apagado, en el desarrollo de este estudio se encontré 
que en realidad el mecanismo de su eliminacién puede ser mas complejo, en virtud de dos 
factores **!: su tendencia a polimerizar en presencia de agua y oxigeno, y su capacidad de 

asociacion.® A pesar de que la cantidad presente de este compuesto es pequefa 
comparada con los solventes principales de la mezcla (Agua y Acrilonitrilo), se 
presentaron algutios problemas para su separacién completa originados, probabiemente, 
en los factores indicados. De estas dificultades se da cuenta en los siguientes capitulos. 

2.1.2 CONDICIONES DEL PROCESO 

En el Cuadro siguiente se concentran los datos mas relevantes relativos al disefio de 
equipo y a las condiciones de proceso de las columnas existentes en las secciones de 
RECUPERACION y PURIFICACION. 

CUADRO 23 

; CONDICIONES DE DISENO Y DE PROCESO 

No. de No.de = Paomo  Prondo Taomo Tondo  Quond Qretoil 
Identificador reciclos Etapas® kg/cm? ke/em? °C °C Mkecal/h Mkcal/h 

ADA-101 2 5° 1.65 165 85 85 0 0 

AEA-139 1 1 1.65 165 35 35 10296 0 

ADA-103 Jd 64 1.15 155 37 24.2 2043” 0 

ADA-104 2 90 1.07 19 75 118 0 11708 

ADA-105 1 15 1.07 1.25 94 107 1457 0 

ADA-106 2 62 1.13 1.53 32 90 6954+427° 1389 

ADA-107 1 50 =. 280mm 480mm 45 64 1650 1499 
| 

* Et numero de etapas no incluye condensador ni reboiler 

* Se trata de las etapas de equilibrio equivalentes al empaque que esta torre tiene 

* La columna absorbedora no tiene condensador. El valor corresponde a la energia que 
pierde su corriente de recirculacion en los vaporizadores de Propileno-y Amoniaco y en el 
intercambiador AEA-107. Ver Seccién de Recuperacién (Hoja 1/2) en el Apéndice I 
* Se trata de la suma de la energia cedida en el condensador y en et intercambiador lateral 
AEA-117 Ver Secci6n de Purificacién en el Apéndice I 

Para apreciar mejor la informacién presentada en el presente capitulo, y obtener una idea 
aproximada de la naturaleza del problema de simulacién que se tiene, es conveniente 
referirse al Diagrama de Flujo de la Simulacién (Apéndice II) en donde se pueden 

® Este tipo de sustancias tienden, principalmente a bajas temperaturas y casi independientemente de la 
presién, a dimerizar en la fase gas. Por consecuencia, emplear el supuesto de gas ideal puede conducir a 
errores considerables.
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examinar con mayor detalle la configuracién de los equipos y la forma en que se integran 

entre si.” 

2.2 PECULIARIDADES DE LA PLANTA 

Como se desprende del Cuadro 2.3, la planta opera en el rango de presiones bajas 

En el mismo Cuadro 2.3, puede constatarse que la planta incluye columnas de tamafio 

considerable, cuatro de un total de seis tienen 50 platos o mas. 

Debido a la alta produccién de energia por la exotermicidad de tas reacciones que 

ocurren en el reactor, la planta es autosuficiente en energia 

En los diagramas simplificados de la Figura 2.2 y en el Diagrama de Flujo del Proceso 

(Apéndice I) puede observarse como las corrientes de recirculacién 18, 27, 30 y 33 

interconectan practicamente todos los equipos de la planta. Con ello se busca 

garantizar, una buena recuperacién de producto y un alto aprovechamiento del Agua 

utilizada que, en su mayor parte, se genera en el reactor. 

El proceso contiene un espectro amplio en tipos de separacion el cual abarca, desde los 

mas simples hasta algunos de los més complejos: Flash, fraccionamiento, absorcién, 

absorcién con polimerizacién, separacién liquido-liquido, destilacion extractiva. 

Con la ayuda del Diagrama de Flujo de la Simulacién (Apéndice I), es posible 

comprobar que la configuracién de las columnas es no convencional pues en ellas se 

cuentan una o mas de las variantes siguientes: 

Extracciones laterales 

Una o mas recirculaciones 
Interconexién entre columnas . 
Recirculaciones conectadas a intercambiadores y/o separadores liquido-liquido 

© Las convenciones adicionales de nomenclatura en el Apéndice IT son: 

Los puntos del proceso en que confluyen o se dividen corrientes el DFP no los identifica, sin embargo, 

el simulador usado exige para estos casos la definicién de mezcladores y divisores de corriente, 

respectivamente, a estos dispositivos les hemos asignado para su identificacién, una M o una D segun 

el caso seguida de un guién y un numero progresivo. 

En el DFP tampoco poseen nomenclatura las corrientes de recirculacién de las columnas, a estas las 

reconocemos en nuestra simulacién como sigue : R-identificador de columna-vocal mayiscula . 

* Aqui ta vocal mayiscula Ileva orden alfabético y define segmentos distintos de una misma corriente. 

de recirculaci6n. 

En ADA-101 existen dos recirculaciones y para distinguirlas, se refieren como R1 y R2. 
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* La operacién de esta: planta es de alto riesgo por la naturaleza de los materiales 
organicos que se manipulan. 

- Propano. Inflamable y explosivo 
- Propileno. Inflamable y explosivo 
- Acido Cianhidrico. Altamente toxico, se absorbe por Ja piel, explosivo, polimeriza 
Tapida y muy exotérmicamente 

- Acrilonitrilo. Altamente inflamable, explosivo, toxico y muy reactivo. Se absorbe por 
la piel 5 ne 

- Acetonitrilo. Inflamable y altamente téxico 
- Acroleina. Muy toxi¢o, altamente inflamable y reactivo 

2.3 DEFINICION DE LIMITES Y ALCANCES DE LA SIMULACION 

Tomando en cuenta los sefialamientos de los Apartados anteriores, y las limitaciones de el 
simulador de procesos empleado (ASPEN PLUS V 9.2), la representacion de la planta en 
cuestion se realiz6 bajo:las siguientes restricciones y convenciones: 

1) La simulacién del proceso comprende Ia totalidad de los equipos en las secciones de 
Tecuperacion y purificacién. La simulacién del reactor no fue parte de este trabajo. 

2) La polimerizacién ;del Acrilonitrilo y de la Acroleina no se simulé, por tanto, las 
pérdidas de Acrilonitrilo discutidas en el presente capitulo , en nuestra simulacién 
aparecen como produccién en. la corriente 34 que abandona la columna de producto 
(ADA-107). En cuanto a la Acroleina, de acuerdo con algunos de los criterios 
establecidos en el apartado VI.3.1 del Apéndice VI, se decidié omitirla de la simulacion 
casi por completo. Solamente se consideraron 0.5 kg de este componente, como muestra 
de lo que sucede con-el si se considera su interaccién con el Agua y el Acrilonitrilo como 
solventes y no su polimerizacion. 

3) La conversion de.una parte del Cianhidrico en “cianuros” no se considerd, por tanto, 
en nuestra simulacién la casi totalidad del Cianhidrico se elimina en ADA-106 

4) La reaccién de neutralizacién del NH3 que se lleva a cabo en ADA-101, no fue 
representada en nuestro caso. Por esta razn, para poder confrontar los resultados de la 
simulacién de cada‘equipo y de la planta en su conjunto con la informacion del DFP, el 
NH; fue eliminado de la corriente no. 4. 

5) Aun cuando el Acido Acrilico se encuentra en una proporcién pequefia, relativamente, 
se analizaron las peculiaridades del comportamiento de este compuesto descritas antes. 
Los conflictos para la separacion de este componente se sefialan en el capitulo siguiente. 

Las limitaciones asumidas no alteran en lo esencial la consecucién de los objetivos del 
presente estudio. | , 
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CAPITULO 3 

ADECUACION DE LOS MODELOS TERMODINAMICOS 

3.1 CARACTERIZACION DE LA MEZCLA A SEPARAR 

De acuerdo con las consideraciones establecidas en el Apéndice VI, el conocimiento de 
las caracteristicas fisicoquimicas de los componentes, que en nuestra simulacién 
constituyen las corrientes de proceso, permite establecer los criterios iniciales acerca de su 
comportamiento cuando se encuentran combinados, especialmente, si sus mezclas han de 
hallarse en.estado liquido. : 

Con tal finalidad se elaboré el Cuadro 3.1 donde se presentan los datos necesarios para 
identificar algunos rasgos importantes de los constituyentes y de la mezcla que se simula. 

CUADRO 3.1 

PROPIEDADES TERMODINAMICAS DE COMPONENTES 

Componente Formula Top T P. Dipm o v"(liquido)’ 

Acrilonitrilo C3H3N 350.5 536.0 45.6 -3.5 0.35 66.237 

Acetonitonitrilo C.H3N 354.8 545.5 48.3 3.5 0.327 52.858 

Acido Cianhidrico CHN 298.9 456.7 53.9 3.0 . 0.388 53.558 

Agua H,0 373.2 647.3 221.2 1.8 0.344 18.059 

Acido Acrilico C3H,02 414.0 615.0567 - 0.56 68.927 
Acroleina C3H,0. 326.0 506.0 51.6 2.9 0.33 67.190 

Monoxido de C co 81.7 1329 350 01 0.066 53.558 
Didxido de C co, --- 304.1 73.8 00 0.239 53.558 

Propileno C3He 225.5 364.9 460 04 0.144 80.857 . 
Propano C3Hg 231.1 369.8 42.5 0.0 0.153 87.144 

Oxigeno On 90.2 1546 504 0.0 0.025 53.558 

Nitrégeno No 774 1262 33.9 0.0 0.039 53.558 

Tip= Punto.de ebullicion normal, °K T.= Temperatura critica, °K 
P.= Presion critica, bar Dipm= Momento dipolar, debyes 
= Factor acéntrico v™ Volumen Estandar Liquido 

Fuente: Reid, Prausnitz and Poling” 

* Bl standard es 20 °C como liquido y los valores fueron extraidos de ASPEN PLUS 

Como una forma de confirmacién, se extrajeron los valores que ASPEN emplea de Typ, Te. 
y P. para todos los componentes del problema, y se calcularon los correspondientes
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valores del factor acéntrico. Las unicas diferencias notables con respecto a la informacion 
del Cuadro 3.1 (Reid) fueron las siguientes: 

CUADRO 3.2 

DIFERENCIAS ENTRE DATOS DE ASPEN Y LOS DEL CUADRO 3.1 

P, @ 

' Reid ASPEN %DIF Reid ASPEN -%DIF 
Acrilonitrlo | 456 448 -1.75 .035 0.3498 .. 0,057: 
Acetonitrlo ' 483 483 0.0 0.327 0,3379 » 43.33 
Acido Cianhidrico 53.9 53.9 0.0 0.388 0.4099 +5.64 
Agua * 221.2 220.55 -0.29 0.344 0.34486 40.25 
Acido Acrilico 56.7 566 -0.18 0.56 0.5383 -3.87 
Acroleina 516 50.0 3.10 0.33 0.3198 -3.09 

Las diferencias de mis de 3 % en los valores del factor acéntrico se pueden considerar 
importantes y sui efecto deberia ser apreciable cuando se emplean ecuaciones de estado 
para gases no ideales. En el caso presente, como se ver en el siguiente apartado, 
solamente. en un equipo se hizo uso de una de esas ecuaciones y, a juzgar por los 
resultados, las dificultades no aparecieron debido a la compensacién entre discrepancias 
negativas y positivas.que se evidencia en la tabla anterior. 

Del examen de los datos en el Cuadro 3.1, se pueden obtener las siguientes ideas: 

© Todos los productos organicos (exceptuando al CO y al CQ) y el agua son 
condensables a condiciones ambiente. El resto forma el grupo de componentes ligeros. 

« Todos los componentes no ligeros de la mezcla son sumamente polares. Et valor 
extremo de polaridad corresponde al Acido Acrilico y guarda relacién con su 
capacidad de asociacién. 

e El grupo de componentes no condensables son practicamente no polares. 

e Considerando al volumen como un indicador de las dimensiones de las moléculas, la 

caracteristica sobresaliente resulta ser que todas los componentes de la mezcla poseen 
un tamafio 3 veces (o mas) superior al del Agua. Entre ellos las diferencias no son 
notables. Este es un indicador del influyente papel del Agua en el problema. 

¢ La diferencia de 4.3 °C en el punto de ebullicién normal entre el Acrilonitrilo y el 
Acetonitrilo, evidencia dificultades para su separacién y explica el empleo de 
destilacion extractiva. 

e Los altos valores del factor acéntrico, sobre todo para los organicos y el agua, 
previenen sobre un probable comportamiento no ideal de estos compuestos si se 
encuentran mezclados en la fase vapor. 

i 

Las restricciones Limpuestas, las observaciones anteriores, y ‘el hecho de que la planta 
opera en el rango de bajas presiones (ver capitulo 3), nos conducen a suponer que las
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mezclas que se manejan son altamente no ideales en su fase liquida y que puede esperarse 
comportamiento ideal de la fase vapor. 

3.2 ELECCION DE LOS MODELOS TERMODINAMICOS - 

Las temperaturas moderadas del proceso (Cuadro 23) y las conclusiones en el apartado 

anterior, nos indican que para describir el comportamiento de las fases liquidas del 
proceso, es apropiado emplear alguno de los modelos de coeficiente de actividad. 

La fase vapor puede trabajarse con el modelo de gas ideal, y para los gases no 
condensables, dande se encuentren, es conveniente emplear la ley de Henry. 

Dentro de los modelos de coeficientes de actividad disponibles se probaron, WILSON, 
NRTL y UNIQUAC no obstante que, al definir los componentes durante las corridas, el. 
experto del simulador impuso siempre el modelo NRTL. 

UNIFAC se descarté por las impresiciones propias de su naturaleza predictiva. 

En el CUADRO 3.3 se presentan los resultados de esta fase de seleccion de modelos. 

CUADRO 33 

MODELOS TERMODINAMICOS SELECCIONADOS 

Equipo Fase liquida Fase gas . . No condensables 

ADA-101 NRTL-i | Gas ideal Henry 
AEA-139 ~ . NRTL-1 Gas ideal Henry 

ADA-103 NRTL-! Gasideal. . Henry 
ADA-104 NRTL-1 Gas ideal 
ADA-105 NRTL-1 Gas ideal 
ADA-106 .., SR-POLAR SR-POLAR 
ADA-107 _ _ WILSON Gas ideal 
Decantadores NRTL-1 Gas ideal . 

Un conjunto de aclaraciones deben hacerse con respecto a este primer resultado. 

e A pesar de que las. conclusiones precedentes sefialan la factibilidad de considerar 
comportamiento ideal para la fase vapor, las combinaciones seleccionadas .(Cuadro 
3.3) fueron resultado de probar cada uno de los modelos (NRTL, UNIQUAC y 
WILSON) acoplados a cuatro opciones diferentes de ecuacién de estado. 

e En esta etapa, los modelos elegidos no reprodujeron completa y fielmente los 

resultados esperados. Su eleccién se dio en funcién del mejor grado de aproximacion a 
la separacién de los constituyentes mas importantes, el Agua y el Acrilonitrilo. 
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e La eleccién de SR-POLAR para ADA-106 y de WILSON para ADA-107, fue obligada 
ante la ineficiencia de todos los demés modelos probados. El modelo SR-POLAR se 
basa en la propuesta de Schwartzentruber'y Renon’® y se describe, al igual que el 
Modelo de WILSON” en el Apéndice VI. 

© De acuerdo con lo que en Ia literatura se afirma, en todos los equipos donde ocurre 
equilibrio liquido-liquido, el modelo apropiado es NRTL . 

¢ En NRTL en’ realidad hubo que emplear valores distintos de‘ algunos parametros 
binarios para las columnas de apagado y recuperacidn. Sobre esto se informa mejor én 
el Apartado siguiente. 

e La ley de Henry fue de gran utilidad en los equipos en que aparece, pues los modelos 
de coeficiente de actividad describen con dificultad el comportamiento de los 
componentes ligeros de la mezcla, Particularmente a bajas concentraciones. 

| 

3.3 ADECUACION DE LOS PARAMETROS DE INTERACCION BINARIA 

Como se ha explicado, ninguno de los modelos termodinamicos probados pudo 
representar completamente las separaciones deseadas desde un principio. 

Ei examen comparativo de los resultados que arrojaron NRTL, WILSON y UNIQUAC 
(con los parametros binarios que por default ocupan), al aplicarlos a distintos equipos 
permitio observar, en la mayoria de los equipos, ligeras ventajas del primero sobre los 
otros dos. Con base en este criterio, NRTL fue elegido como modelo base para la 
simulacién, pero ademas, por la flexibilidad del mismo sustentada en el empleo de ay 
como se argumenta en el Apéndice VI y debido a que, de aciterdo con la informacion 
existente, es el mejor para representar equilibrio liquido-liquido, situacion que se presenta 
én varios sitios de la planta. 

La adaptacion rigurosa de NRTL a los requerimientos de separacién en cada equipo, fue 
el paso siguiente, esto es, la localizacién de los parametros binarios que mejor reproducen 
los datos de las corrientes de salida de los distintos equipos, de acuerdo con la 
informacién del DFP. 

Ya se ha sefialado que en el caso de la columna de despunte/secado (ADA-106), la 
solucién no se encontré con NRTL sino, mediante el modelo SR-POLAR de ASPEN. En 
tal equipo solo fue necesario imponer, adicionalmente, una especificacion para control de 
temperatura. ~ : 

r 1 

En este proceso de adaptacién se > enfrentaron varias dificultades, de las principales a 
continuacion se informa.
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CASO 1. Torre de apagado (ADA-101): El problema a solucionar fue garantizar la 
eliminacion casi total del Acido Acrilico de la corriente principal del proceso. 
Es. decir, la corriente no. 8 del fondo de la torre de apagado debe Ilevar 
aproximadamente los 94 kg. de Acido Acrilico que ingresan en la corriente no. 
4, evitando al maximo arrastrar con el Acrilonitrilo. (Ver diagramas de los 

equipos que se mencionan aqui, en el Apéndice Il). Las dificultades se originan, 
como ya se ha mencionado en el capitulo anterior, en que este componente 
ademas de ser soluble en Agua, tiende a asociarse al parecer formando dimeros. 

CASO 2. Columna de recuperacién (ADA-104): En virtud de la cercania entre los puntos 
de ebullicién de Acrilonitrilo y Acetonitrilo, la extraccién de este ultimo, se 

leva a cabo agregando Agua que lo arrastra por la parte media de esta torre 
enviandolo en la corriente de vapor no. 16 hacia la columna de fraccionamiento 
(ADA-105) en donde es eliminado. El conflicto a resolver fue lograr la 

extraccion de Acetonitrilo necesaria para evitar la contaminacién del producto 
final. 

CASO 3. Columna de producto (ADA-107): El sistema que circula por esta torre es 

esencialmente Agua-Acrilonitrilo, y para los propdsitos de este equipo, el 
modelo de WILSON resulto mas apropiado que NRTL, sin embargo, una 

adaptacion se hizo necesaria. 

Mediante diversas pruebas, en los tres casos se confirmé que las interacciones binarias 

determinantes involucraban al Agua (solvente cuya relevancia se destacd antes) y la 

solucién se obtuvo a través de los siguientes: 

ETAPAS EN.LA ADECUACION DE PARAMETROS 

1. Fijando flujos de entrada, condiciones de proceso y especificaciones de equipo asi 
como valores iniciales de las corrientes de corte, se realizaron pruebas sistematicas 
para todos los parametros binarios existentes en los bancos de datos de ASPEN. Estos 
bancos se identifican por los nombres siguientes: 

VLE-LIT Parametros binarios provenientes de la literatura, ajustando la fase 

vapor con el modelo de gas ideal 
VLE-IG Datos binarios acoplados con la ecuacién del gas ideal 
VLE-RK Valores obtenidos de forma asociada a la ecuacién RK 
VLE-HOC _Parametros evaluados con'la ecuacién HOC” para la fase gas 
LLE-ASPEN Datos binarios para equilibrio liquido-liquido 

2. Se exploré la informacién correspondiente en DECHEMA Chemistry Data Series™ y, 
bajo las condiciones establecidas en las pruebas arriba mencionadas, se examinaron los 
parametros hallados. : 

* Eouacién de estado de tipo virial de Hayden-O’Connell que considera en su segundo Coeficiente virial 
asociacién y enlaces quimicos en la fase vapor. 
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3. De todos los datos sujetos a prueba, se eligié la combinacién que mejor reprodujo los 
resultados buscados. En ninguno de los casos conflictivos sefialados antes, se logré 
igualar completamente las separaciones deseadas. 

4. Con base en los mejores parametros encontrados, como ultima alternativa; donde esto 
fue necesario, se procedié mediante prueba y error a localizar el valor més sensible de 

- ellos, modificandolo de manera que se alcanzara la composicion de salida buscada para 
cada caso. (Sintonizacién de los Parametros Binarios de! Modelo) 

I : 
La ultima medida tomada resulté obligada en los Casos 1, 2 y 3, puesto. que, el trabajo 
presente no incluyd en su proyeccién la posibilidad de efectuar mediciones experimentales 
y de no asumirse la referida decision, en el producto (Acrilonitrilo de alta pureza) 
resultante de fa‘ simulacion, habria quedado un alto contenido de Acido Acrilico, 
Acetonitrilo y Agua. : 

Con el fin de offecer una idea concreta de la forma en que se realizaron las acciones 
anteriores, en seguida se presentan los datos mas representativos del proceso seguido 
para resolver el caso de la torre de apagado (CASO 1). 

CUADRO 3.4 

RESULTADOS DE LAS SIMULACIONES INICIALES DE ADA-101 
CON BASE EN ESTOS SE SELECCIONO NRTL PARA ESTE EQUIPO 

(Los Parametros empleados fueron los que por default Aspen instala en cada opcidn) 

Contenidos Principales (kg/h) 

Modelo Corriente Acrilonitrilo Agua Acido Acrilico 
de Salida 

NRTL 5) 6655.369  16793.072 . 32,042 
8() 53.698 8846.488 62.657 

UNIQUAC 5 (v) 6655.644 16789.598 39.158: 
8 (I) 53.439 885.274 55.598 

WILSON: 5 (v) - '6664.708 — 16791.895 47.787 
' 8a 44.470 8850.825 . 46.955 

Valoresde 5(v) - 6443.000  16882.000 0 
Disefio | 8 (1) 42.000 8769.000 . 94.000 

En el CUADRO 33.4 se presentan las diferencias surgidas al simular con los modelos 
listados, la columna de apagado (ADA-101). Se ha indicado ya que el problema en este 
caso consiste en lograr que en la corriente no 5, vaya la menor cantidad de Acido Actilico 
y la mayor cantidad de Acrilonitrilo. Confrontando los resultados con los valores de 
disefio puede apreciarse que en los tres casos se recuperan alrededor de 200 kg. mds de 
Acrilonitrito, esto se debe esencialmente a que no se esta simulando la polimerizacién
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parcial del Acrilonitrilo. La eliminacién del Acido Acrilico en la corriente liquida no. 8 es 
el problema inicial. 

Comparando NRTL con WILSON resulta que con este ultimo, se salva mas Acrilonitrilo 

pero se elimina Acido Acrilico en una cantidad notablemente menor. Los resultados con 
UNIQUAC son comparables a los de NRTL con excepcién en el Acido Acrilico donde, 
nuevamente, NRTL guarda una pequefia ventaja. 

Esta primera inspeccion hizo preferible a NRTL. Mediante una revisién posterior de los 
parametros binarios disponibles e investigados entre Agua y Acrilonitrilo, se logré reducir 
la cantidad de Acrilonitrilo perdido en la corriente de deshecho no. 8. 

La segunda fase fue la implementacién de los 4 pasos de adaptacién descritos arriba, que 
para el Caso | se sintetizan en el CUADRO 3.5. Se encontré que los parametros que 
introducen mayor sensibilidad a los resultados son los correspondientes a‘la combinacién 
binaria Agua-Acido Acrilico. 

Cc U ADRO 35 

ADECUACION DE PARAMETROS (NRTL) PARA ADA-101 
RESULTADOS DE SIMULAR ADA-101 

CON DISTINTAS COMBINACIONES DE PARAMETROS 

Contenidos Principales (kg/h) 

Parametros Examinados Corriente Acrilonitrilo Agua Acido Acrilico 
de Salida 

VLE-IG (Para Todas las 5 (v) 6655369  16793.072 32.042 
Combinaciones Binarias) 8) 53.698 8846.488 62.657 

VLE-RK (Para Todas las. 5 (v) - 6654.996  16805.754 32.350 

Combinaciones Binarias) 8 () 54.220 8836.207 62.354 

VLE-HOC (Para Todas las 5 (v) 6653.366  16865.184 5.641 
Combinaciones Binarias) 8a) 55.847 °8775,123 88.201 

VLE-HOC con RK $5 (v) 6653.349 16865.354 5.385 

para H,0-Acido Acrilico 8) *. §5.855 8774.899 88.462 

VLE-HOC con IG 5 (v) 6653.348 16865.271 $.552 

para H,O-Acido Acrilico 8d) - 55.862 8775.016 88.292 

VLE-HOC con Trybula-74 5 (v) 6653.254 16862.963 19.238 
para H,0-Acido Acrilico 8d) 55.699 8776.301 74.517 

VLE-HOC con Linek-74 © 5 (v) - 6653.590 16865.836 . 4.050
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| 
pata H,O0-Acido Acrilico 8d) 55.524 - 8773.940 89.854 

En este Cuadro las siglas empleadas se refieren a la identificacién de los bancos de datos 
presentada arriba. Para comparacion ver datos de diseffo al final del CUADRO 3.4. 

Trybula-74 y Linek-74 son los nombres de los autores y el afio en que se reportaron los 
parametros correspondientes encontrados en DECHEMA Chemistry Data Series para la 
combinacion Agua- -Acido Acrilico. 

| 
Para una mejor comprension de la informacién en el CUADRO 3. 5, a continuacion se 
presentan los valores de los parametros correspondientes a la combinacién Agua-Acido 
Acrilico-que fueron sometidos a prueba: 

Agua= i Adido Acrilico= j 

RK IG Trybula-74 — Linek-74 Linek-74 
; (Modificado) 

by 924.2531 931.2616 563.7859 596.0402 150 

bi -300.0066  -301.9981 314.2820 -90.47846 -90.47846 

Ci 0.3 0.3 0.8368 0.2764 0.2764 

En la informacion, mostrada en el CUADRO 3.5 se aprecia el acercamiento gradual hacia 
uno de los objetivos (ver ultima columna del Cuadro), la eliminacién del Acido Acrilico 
por la corriente no. 8, sin embargo, fa recuperacion de Acrilonitrilo en la corriente 
opuesta (no. 5) no mejoré notablemente. Para lograr este objetivo, se tomé como base 
para las pruebas siguientes el ultimo conjunto de parametros con Linek-74 para H,O- 
Acido Acrilico, al cual se le denomina NRTL-2, y se buscaron mejores resultados 
examinando los diversos valores disponibles en ASPEN para la combinacién Acrilonitrilo- 
Agua. 

La sintesis de las corridas efectuadas son ese fin se presenta a continuacién. 

CUADRO 36 

RESULTADOS DE SIMULACIONES DE ADA-101 
PROBANDO EN NRTL-2 DISTINTOS PARAMETROS BINARIOS 

PARA ACRILONITRILO-AGUA 
SE BUSCA LA COMBINACION QUE MENOS ACRILONITRILO DEJE 

EN LA CORRIENTE LIQUIDA NO. 8 
: a 

MODELO: NRTL-4 Contenidos Principales (kg/h) 

Parametros Examinados Corriente Acrilonitrilo . Agua - Acido Acrilico 
‘de Salida . 

IG Para la combinacién 5 (v) *  6653.094 16865.898 - 4.052
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Acrilonitrilo-Agua 8D 56.023 8773.884 89.852 

RK Para la combinacién 5(v) 6653.130 16865.893 4.051 
Acrilonitrilo-Agua 8 (I) 55.987 873.889 89.853 

LLE-ASPEN Para la combi- 5 (v) 6656. 164 16865.137 4.080 

nacién Acrilonitrilo-Agua 8 (1) + 52.929 8774.563 89.757 

LIT Para la combinacion 5 (v) : 6660.503 16865.596 3.991 
Acrilonitrilo-Agua 8() 48.443 8773.450 89.810 

Los valores de los parametros mencionados en el CUADRO 3.6 son: 

Acrilonitrilo= i Agua=j 

IG RK LLE-ASPEN LIT 

ai -3.69870 
aii 4.855 
by 275.3241 267.3266 1417.888 482.4171 

bi 1043.763 1049.0920 -546.604 -1058.389 

Cy 0.3 0.3 0.2 - 0.4394 

Asi pues, el modelo NRTL-2 con los parametros LIT para la combinacién Acrilonitrilo- 
Agua constituye la mejor opcién para representar el comportamiento de la columna de 
apagado. 

No obstante, el conflicto subsiste dado que aun con el grado de eliminacién de Acido 
Acrilico logrado, el producto final quedaria con un contenido elevado de este 
componente. 
De tal modo, el ultimo paso (el no. 4) de la adaptacién fue necesario para este Caso 1. 
Los valores de los parametros finalmente usados para la combinacién Agua-Acido 
Acrilico, se encuentran en la ultima columna de los datos al pie del CUADRO 3.2 

Para los Casos 2 y 3 se efectuaron revisiones semejantes a la presentada hasta aqui. 

EI conjunto de parametros finalmente empleados para la simulacign de ADA-101 se 
pueden ver en el Apéndice IIT Modelo NRTL-2. Los otros dos conjuntos de parametros 
(NRTL-1 y WILSON) que aparecen en el mismo Apéndice, son resultado de procesos 
analogos al descrito antes. . . 

Finalmente, cabe recordar que los resultados de la simulacion aislada de un equipo 

coinciden solo parcialmente con los que se obtienen para el mismo equipo en la 

simulacion de la planta completa (ya integrada). 

3.4 ESPECIFICACIONES DISCREPANTES



Cap. 3 44 

Como parte de|los ajustes necesarios para llegar a representar de forma lo mas 
aproximada posible los resultados de las separaciones involucradas, hubo que establecer u 
obtener algunas especificaciones ligeramente diferentes a las reportadas en el DFP 

CUADRO 3.7 

PoUPOs CON ESPECIFICACIONES DIFERENTES 

Equipo Variable Valor de disefio Valor simulado %Dif - 

AEA-139 Qcedido (Mkcal/h) 10296 10180 -1.13 

ADA-103 Flujo reciclo (kg/h) 90543 90640 0.107 
Pécmo (kg/om?) 1.15 12 4.35 
Qeltido (Mkcal/h) 2043 1861 8.91 
Agua en domo (kg/h) 1649 1489.3 -9.68 
Corriente no. 7 

ADA-104 No. etapas 91 90 

Qreboit (Mkcal/h) 11708 : 11976 2.29 

Flujo extraido en corriente 2788 3018 8.25 
no! 16 (kg/h) 

ADA-105 AP (kg/cm?) 0.180 0.250 38.9 
Paomo (kg/cm?) 1.07 1.12 4.67 
Qeina (Mkcal/h) 1457 1554 6.66 
Frace. masa Acetonitrilo 0.502 0.4781 4.76 
Corriente no. 21 . 

ADA-106 — RRyuass 3.8015 3.3460 -11.98 
Qeons (Mikcai/h) 695 ' 707 1.73 

ADA-107 — Qreboin (Mikcal/h) - 14990 1528.73 1.98 
Ques (Mkcal/h) 1650 1679.15 1.77 

De acuerdo con el Cuadro 3.7, el mayor niimero de diferencias y las m4s importantes 
ocurrieron en la torre absorbedora (ADA-103) y el subsistema que forman las columnas 
de recuperacion y rectificadora-de Acetonitrilo (ADA-104 y ADA-105). Todos estos 
equipos (incluido el posenfriador AEA-139) fueron simulados con NRTL-1 y, al parecer, 
la causa esencial ;de estas discrepancias se encuentra en las predicciones ligeramente 
erréneas que el modelo hizo de los contenidos de Agua para estos equipos. 

Tal hecho es evidente en la salida del domo de ADA-103 en donde, con los gases ligeros 
emigra Agua en estado vapor, pero, la simulaciOn arroja casi 10 % menos de la que el 
DFP reporta para esta corriente. 

I, 

|
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En el subsistema ADA-104/ADA-105, las dificultades para eliminar el Acetonitrilo se 
reflejan con claridad en el numero de cambios que hubo. que ‘hacer a condiciones de 
proceso pero, particularmente, en el obligado incremento de mas de 8 % en la extraccion 
lateral. de ADA-104 y en la composicién invertida en la mezcla Acetonitrilo-Agua 
abandonando ADA-105 (corriente no. 21), pues de acuerdo con el DFP esta corriente 
debe contener mas Acetonitrilo que Agua y, en la simulacion nunca se pudo lograr sino lo 
contrario. 

Nuevamente, NRTL-1 no fue capaz de reproducir el equiibrio reportado en al DFP. 

3.5 SIGNIFICADO DE LA ADECUACION DE PARAMETROS 

Se ha informado ya, que tres ‘adaptaciones de parametros binarios fueron necesarias para 

poder representar la planta en su conjunto. Los parametros afectados yk los equipos en que 
se efectuaron tales modificaciones son: < - 

Parametros Adaptados Equipo Modelo - 

Agua-Acido Acrilico ADA-101 (Torre de Apagado) NRTL-2 
Agua-Acetonitrilo ADA-104 (Columna de Recuperacién) NRTL-1 
Acrilonitrilo-Agua .ADA-107 (Columna de Producto) WILSON 

Las consecuencias se pueden apreciar comparando los diagramas binarios x-y de las 
combinaciones respectivas, elaborados con los parametros originales y con los $ parametros 
modificados. 

Las Graficas 3.1 y 3.2 muestran que las curvas de equilibria liquido-vapor para el par 
Agua-AcidoAcrilico, cambiaron notablemente, no obstante,.las Grdficas 3.3 y 3.4 
permiten reconocer que el rango de composiciones en el que opera la Columna de 
Apagado se encuentra entre 0.994 y 0.9973 para el Agua y entre 0 y 0.0027 para el Acido. 
Acrilico, esto quiere decir que el conflicto se circunscribe a una pequefia regién del 
diagrama de equilibrio en su extremo superior derecho. Probablemente, los parametros 
empleados por ASPEN provienen de datos experimentales de equilibrio que no abarcan la 
region necesaria para este caso, por esta razon fue necesario proceder a su sintonizacion. 

Dicho de otra forma, al ocupar los parametros existentes y probados en este trabajo ha 
ocurrido una extrapolacion que, evidentemente, resulté inadecuada. 

A juzgar por las Graficas 3.5 a 3.7, una situacién semejante ocurrié con la combinacién 
Acrilonitrilo-Agua en la Torre de Producto (ADA-107) pues, nuevamente la regién de 
operacion en este equipo esta entre 0.997 y 1 de fraccién mol para el Acrilonitrilo o sea, 
las composiciones del Agua aqui son del orden de las milésimas, y justamente para este 
caso, la seccion del diagrama de equilibrio mas claramente alterada con las modificaciones 
hechas a los parametros correspondientes (comparar Graficas 3.5 y 3.6), fue la seccién 

del extremo superior derecho, es decir, la regién de alta concentracion de Acrilonitrilo, la 

regién importante para la separacién ocurrida en esta columna.
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Una evidencia mas que sustenta la hipdtesis expuesta es que, en el caso de la combinacién 
Acrilonitrilo-Agua los conflictos para su separacién no se manifestaron en los equipos 
anteriores, donde el Agua acompaifia al Acrilonitrilo. en proporciones mayores a las que se 
presentan en la torre de producto. 

Algo completamente diferente se desprende de la adaptacion que se hizo a los parametros 
de la combinacién Agua-Acetonitrilo. La Grafica 3.8 muestra el comportamiento de 
equilibrio liquido}vapor de esta mezcla binaria de acuerdo con los parametros RK de 
ASPEN. La curva muestra, consistentemente con la informacién experimental, la 

existencia de un azedtropo. Este azedtropo se desplaza arbitrariamente cuando se 
representa (en la Grafica 3.9) el equilibrio con los parametros binarios modificados para la 
misma combinacién Agua-Acetonitrilo. 

En contraste con lo anterior, la Grafica 3.10 evidencia como la modificacién hecha a los 

parametros, permitio representar el arrastre del Acetonitrilo por el Agua, hacia la parte 

media/inferior de la columna de recuperaci6n (ADA-104) donde es extraido en una 
corriente vapor. | 

I . soa 

Esta ambivalencia de la adaptacién hecha se acentia si observamos que el valor que se 

modificé fue'el de ay (Cj en la nomenclatura de ASPEN), el cual como se sefiala en el 
Apéndice VI puede compararse al inverso del numero de coordinacién, es decir, al 
inverso de un numero entero que fluctia entre 4 y 12. Por tanto, ag= J (ver Apéndice II) 
valor que permitié efectuar la extraccién de Acetonitrilo en ADA-104, escapa a toda 
justificacin tedrica. 

La hipotesis que para el caso se propone es que, si bien la separacién deseada se obtuvo, 
el valor del parémetro modificado produjo una inconsistencia con el equilibrio binario 
liquido-vapor entre Agua y Acetonitrilo que realmente ocurre. Una solucién consistente al 
problema debera incluir parametros evaluados con datos de equilibrio ternario 

Acrilonitrilo-Agua-Acetonitrilo.
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CAPITULO 4 

ESTRATEGIAS DE CONVERGENCIA 

4.1 INTEGRACION GRADUAL DE LA SIMULACION | 

La simulaci6n se inicié abordando cada uno de los equipos por separado. La gran 
interdependencia entre los equipos producto de las varias recirculaciones externas, y la 
complejidad de los procesos ocurriendo en la mayoria de las columnas, hace 
improcedente la simulacién . integral del ‘proceso en las tapas _iniciales. 
Consecuentemente, los resultados de la simulacién de equipos independientes distan 
notablemente de los resultados de la planta ya integrada. 

Un segundo momento en la simulacion por equipos se refiere a la busqueda de 
resultados mas cercanos a los reportados en el DFP. En esta etapa, se puso atencion ya 
no solo en el Acrilonitrilo y el Agua, sino en todos los componentes de la mezcla. En 
los casos conflictivos (ver Capitulo 3) se probaron valores de parametros binarios 
encontrados en Ia literatura. . . 

Para la realizacion de esa tarea, se considerd y se confirmé que los parametros binarios 
determinantes son los que invotucran a los diversos componentes con el Agua y con el 
Acrilonitrilo. 

Con la misma finalidad, en los casos con mayores dificultades, se examinaron pequefios 
ajustes a las condiciones de disefio y cuando fue necesario, se establecieron 
especificaciones ad hoc. En el Capitulo 3 se presentan las variaciories finalmente 
adoptadas. 

En esta fase de‘la simulacion fue necesario integrar las regiones del proceso donde 
mayor interdependencia existe entre equipos, por ejemplo, las columnas de 
recuperacion (ADA-104) y fraccionamiento de Acetonitrilo (ADA-105) con los 
decantadores cercanos (ver Apéndice II.C). Otro caso interesante fue integrar la torre 
absorbedora, su ‘recirculacién y los vaporizadores de amoniaco y propileno (ver 
Apéndice HB) 

Como’ una etapa intermedia hacia la simulacion de la planta completa, se encontro 
conveniente trabajar en tres bloques: 

BLOQUE 1 : Enfriamiento-Absorcién. (ADA-101/AEA-139/ADA- 103) 

BLOQUE 2: Eliminacién de Acetonitrilo (ADA-104/ADA-105/AFA-11 1) 

BLOQUE 3: Purificacién (ADA-106/ADA-107) ©
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© Conectar las récirculaciones externas fue la ultima fase del gradual proceso de 
simulacién 

4.2 ALGORITMO DE CONVERGENCIA ESCALONADA 

La cuatro corrientes de recirculacion externas que la planta tiene son : 

No. de corriente . Procedente de Con destino a 

18 | ADA-104 (fondos)  ADA-101 
27 | ADA-106 (fondos) ADA-101 
30. ADA-107 (fondos) ADA. 104 
33 | ADA-107 (domo) ADA-104 

De estas, las dos ultimas son las que mas influyen en el proceso convergencia de la planta 
pues, ponen en contacto a dos de los equipos mas sensibles para la simulacion. 

Después de diversas pruebas, se observé que una de las herramientas de ASPEN PLUS 
denominada TRANSFER, favorece notablemente fa consecucién de resultados. Asi pues 

se empled para representar las recirculaciones mencionadas. 

La caracteristica de esta herramienta es que, en lugar de conectar en el diagrama de flujo 
dos equipos con la corriente de reciclo correspondiente, desde un manejador de objetos 
se invoca, la transferencia de los resultados.de la corriente de salida de un equipo, hacia 
una corriente dé entrada de otro equipo. Esta ultima, adopta la informacién transferida 
para los calculos siguientes. 

El método de convergencia que ASPEN ocupa por default, para las corrientes de corte, es 
el de WEGSTEIN, sin embargo, al parecer la utilizacién de la herramienta. TRANSFER 
inhibe su accién sobre las corrientes sujetas a transferencia asumiéndose en la practica, un 
simple procedimiento de sustitucién sucesiva para la convergencia de estas. 

También se efectuaron pruebas con el método de BROYDEN, sin embargo, ninguna 
mejoria notable fue observada. 

La seleccién de las corrientes de corte en los ciclos internos, si resulté importante para 
lograr una relativa estabilidad en los calculos, y garantizar una ruta segura hacia la 
convergencia. 

' . 

Ante la imposibilidad de lograr la convergencia de fa planta completa (con todas las 
recirculaciones externas conectadas) en un solo paso, y vistas las ventajas de la 
transferencia de informacién entre corrientes, finalmente se adoptéd un algoritmo de 
convergencia escalonado, cuya simplicidad se paga con tiempos de cémputo cercanos a 
las dos horas. 

1) Converger la planta sin conexion externa alguna 
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2) Establecer la transferencia correspondiente a la recirculacion en la corriente 18 y 
levara a cabo la corrida 

3) Declarar 1a transferencia equivalente a la recirculacién de la corriente 27 y correr la 
simulacién. 

4) Definir con TRANSFER las recirculaciones restantes y ejecutar el programa 
nuevamente. 

4.3 OTRAS CARACTERISTICAS DE LA SIMULACION 

Todos los equipos simulados contienen recirculaciones que podriamos llamar no 
convencionales que introducen. un grado de dificultad adicional, especialmente cuando 
estas incluyen en su recorrido una separacién liquido-liquido (ADA-104, ADA-107, pero 
sobre todo ADA-106). 

El retorno a etapas de separacion contiguas de las corrientes. de recirculacion, no fue 
posible en Ja simulacién, cuando la masa a recircular extraida lateralmente de una columna 
es considerable con relacién a sus respectivos flujos internos, pues ASPEN detecta en 
esos sitios zonas de flujo tendiendo a cero y finalmente reporta imposibilidad de 
converger. Por esta raz6n en fa simulaci6n realizada, los retornos con estas caracteristicas 
se establecieron hacia la misma etapa de donde se extrae la recirculacion (ADA-104 y 
ADA-106). 

ASPEN no acepta dos salidas del fondo de una columna, por ello, donde el DFP indica 
situaciones de esta naturaleza, se opto por extraer la corriente completa del fondo y 
dividirla por fuera (ADA-101). 

Con la finalidad de determinar su contribucién al trabajo perdido total (ver Capitulo 5), se 
simularon los vaporizadores de amoniaco y propileno, AEA-105 y AEA-104 
respectivamente, en su relacién con la corriente de recirculacién de la torre absorbedora 
(ADA-103). Estos vaporizadores se simularon con el auxilio de una combinacion de dos 
mddulos de ASPEN para cada caso : una valvula expansora y un intercambiador de cator. 

Como ya se ha mencionado antes, la corriente no. 31 saliendo del decantador en el domo 

de ADA-107, no contiene informacién en el DFP, sin embargo, en la simulacién llevada a 

cabo la existencia de ésta es imprescindible para obtener el Acrilonitrilo producto sin 
exceso de Agua. 

4.4 BALANCE TOTAL DE MATERIA 

En el Cuadro 4.1 se encuentran los resultados de la simulacién solo para las corrientes 

que entran y abandonan el proceso. La pertinencia de los resultados globales de la 
simulacién puede verse en el balance respectivo, en la ultima columna del Cuadro cuyo 
encabezado es DIFERENCIAS. 

En la corriente no. 34 se observa que el Acrilonitrilo obtenido contiene una escasa 
cantidad de impurezas (del orden de las 82 ppm), de estas, el 83 % corresponden a la
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Acroleina cuya sinjulaci6n parcial (solo se incluyeron 0.5 kg/h), como se advirtid en el 
Capitulo 2, fue solo demostrativa dado que ella debid haberse separado como polimero, 
primordialmente.- | 

La cantidad de Acrilonitrilo obtenida, excede en aproximadamente 352 kg/h a la 
produccion marcada en el DFP en correspondencia con las restricciones adoptadas en el 

Capitulo 2. 

Amen de las omisiones convenidas en el Capitulo 2, los resultados para la corriente no. 31 
constituyen la diferencia més sobresaliente con respecto a la informacion del DFP. Su 
presencia result imprescindible para la simulacién realizada. 

Comparando los resultados de las corrientes 8, 7, 21 y 23 con la columna ENTRADA 
TOTAL, puede apreciarse con claridad la casi completa separacién de Acido Acrilico en 
la primera, de ligeros en la segunda, del Acetonitrilo en la tercera y del Acido Cianhidrico 
en la cuarta. 4 

t . 

Con la finalidad de que el lector pueda verificar mejor la aproximacién de ia simulacién 
realizada, en el Apéndice IV se presentan los resultados para todas las corrientes cuya 
informacion se encuentra en el DFP mismo que aparece en el Apéndice I. 

Con ef mismo propdsito se incluyen en el Apéndice V los perfiles de temperatura y de 
flujo obtenidos en cada torre. 
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® CUADRO 4.1 

Al RESULTADOS DE SIMULACION: BALANCE TOTAL DE MATERIA 

PLANTA ACRILONITRILO, SN. MARTIN TEXMELUCAN PUE. 1997 
MM c----------- C-----+----- Q~~-----+--C---------- C----------C---------- CQ----------- 

a CORRIENTES SALIDA 8 7 21 23 34 

FASE LIQUID VAPOR LIQUID VAPOR LIQUID 

a Temperature [C]} 84.0 36.4 38.1 27.9 51.5 
Pressure [KG/SQCM] 1.650 1.200 2.000 1.130 0.435 
Mass Flow  [KG/HR] 9013.773 45149.387 541.608 884.522  6602.260 

a ACRILO 45.266 trace trace 0.001 6601.720 
ACETO 8.023 < 0,001 258.922 trace 0.055 
CIANIDRI 11/131 trace trace 869.870 trace 

| AGUA 8855.212 1489.296 282.674 4.864 0.037 
ACRYLIC 93.889 0.100 0.011 trace trace 

®@ ACROLEIN 0.005 0.005 0.021 0.448 
di co 0.002 561.937 0.061 

CO2 0.127 1759.485 6.388 
PROPYLE 0.002 175.884 0.114 
PROPANE 0.002 613.896 0.102 
OXYGEN 0.007 1471.781 0.212 
NITROGEN 0.108 39077.004 2.888 

a CORRIENTES SALIDA 31 SALIDAS ENTRADA DIFERENCIAS 

di FASE LIQUID (TOTAL) (TOTAL) 

' Temperature [C] 43.0 
Pressure ([KG/SQCM] 0.368 . 
Mass Flow  [KG/HR] 25.931 62217.481  62217.5  -0.019 

ACRILO 2.057 6649.044 6649.0 +0.044 
ACETO < 0.002 267.002 267.0 +0.002 

a CIANIDRI trace 881.001 881.0 +0.004 
AGUA 23.856 10655.939  10656.0 -0.061 

e ACRYLIC 94.000 94.0 0.0 
ACROLEIN v.08 6.497 0.5 -0.003 
co 562.000 562.0 0.0 
co2 1766 .000 1766.0 0.0 

| PROPYLE 176.000 176.0 0.0 
| PROPANE 614.000 614.0 0.0 

OXYGEN 1472 .000 1472.0 0.0 
. NITROGEN 39080.000 39080.0 0.0 

e 

e 

o
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CAPITULO 5 

ANALISIS DEL TRABAJO PERDIDO EN LA PLANTA 

Como un ejemplo de los usos que pueden darse a los resultados de la presente simulacion, 
con base en ellos, ‘se llevé a cabo la evaluacion del trabajo perdido en cada uno de los 
equipos principales de la planta. Para tal fin, como informacion adicional ASPEN evalué 
las entalpias y las entropias para cada corriente del proceso. 

5.1 ANTECEDENTES DEL CONCEPTO 

Las transformaciones de materia y energia son la razén de ser de la industria de procesos. 
Para su estudio, la Termodinamica es una de las herramientas primordiales. 

En la realizacién ‘del trabajo descrito previamente, sobresale 1a utilidad que esta rama 
cientifica tiene, particularmente, en el ambito del Equilibrio de Fases y de la interpretacion 
del comportamiento molecular (Termodinémica Molecular). 

Tales aspectos de la Termodindmica tienen sus raices en las nociones y principios 
fundamentales de-ella, aun cuando la presencia de estos ultimos, deje de ser explicita una 
vez que se pasa de la formulacién del problema a la busqueda de soluciones especificas. 

EI problema que: aqui se trata, la determinacion del trabajo que no se aprovecha en la 

Planta de Acrilonitrilo del Complejo Petroquimico Independencia de PEMEX, sobresale 
explicita y claramente la utilidad de ese micleo original de conceptos y leyes denominado 
usualmente Termodinamica Clasica. 

La idea de Trabajo Perdido forma parte de los conceptos fundamentales de la 

Termodinamica, surge con ellos, sin embargo, su utilidad no se hizo presente sino mas de 

medio siglo después de su aparicién, cuando la universalizacién del uso y mal uso de los 
energéticos puso de relieve la necesidad de racionalizar su explotacién y empleo. 

El trabajo perdido, como los conceptos de Calor, Trabajo, Energia Interna, Entropia 
Procesos Reversible e Irreversible asi como las leyes que los vinculan, aparecen aiios 
después de que se pusieran en practica las innovaciones técnicas propias de su estudio. Es 
decir, la Termodinamica no siguiéd el mismo camino que otras disciplinas cientificas, en su 
etapa inicial, y este es un rasgo distintivo de ella. 

De hecho, cuando Thomson, Kelvin y Clausius formularon sistematizada la primera ley de 
la Termodinamica (entre 1847-1850), apoyados en las experiencias de Carnot y Joule, las 

locomotoras y los buques ya eran de uso comun.* 

La primera dificultad importante en la evolucion de la Termodinamica fue comprender la 
naturaleza del calor y su relacién con la temperatura. Desde tiempos de Galileo y Da 

Vinci, pasando por Bacon, Black, Cavendish y Boyle se conjetura acerca del fendmeno de
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transferencia de calor hasta llegar al siglo XVIII con la Yeoria del Caldrico cuya 

influencia se prolonga hasta el final del siglo XIX. 

Aunque conservando la idea del Calorico, los estudios sobre la transformacién del calor 
en trabajo del francés Sadi Carnot (publicados en 1824), junto con las investigaciones de 
Joule de 1840 (inspirado en los estudios de Rumford de 1798 en Alemania) acerca de la 
transformacion inversa, es. decir. de trabajo en calor, constituyen el origen de la 
Termodinamica como ciencia. 

En particular, muchos de los postulados de Carnot en su estudio sobre maquinas térmicas, 
contienen las semillas de la segunda ley de la Termodinamica y de conceptos como 
Entropia y Trabajo Perdido. 

Al analizar su famoso CICLO compuesto de dos pasos isotérmicos y dos adiabaticos 
Carnot se da cuenta” que, la diferencia de temperatura entre dos o mas cuerpos tiende a 
desaparecer espontaneamente al fluir el calor de los mas calientes a los mas frios sin 

producir trabajo util, por tanto, una maquina térmica eficiente debe disefiarse de manera 
que no existan flujos de calor desaprovechables durante su operacién. Al mismo tiempo se 
planted una pregunta clave: {Que fraccién del calor cedido. a una maquina térmica es 
aprovechable?. : 

Carnot demostré que, en una maquina térmica ideal, la cantidad de trabajo posible de 
obtener, depende de las temperaturas entre las que funciona esa maquina: térmica, pero no 
obtuvo la relacién matematica correspondiente. Esto fue hecho en 1854 por Rudolf 
Clausius. 

La hipotesis crucial de Clausius y Carnot fue precisamente que el proceso es ideal y por 
ello pudiera realizarse en los dos sentidos, esto quiere decir en términos actuales, que el 
proceso se verifique de manera tal que no existan pérdidas de energia por friccién es 
decir, irreversibilidades. 

De acuerdo con Clausius, la eficiencia de tal maquina térmica esta dada por la siguiente 
relacion: 

Eficiencia= Wossenido /{ Qsuministrada] = (Qeuministrato ~ Qrechazado) Qsuministrado 

que suele presentarse como: C= 1-Qrecharado/Qeuministrado . (5.1) 

© también como: C= 1-T ST jucnte (5.2) 

donde T, es la temperatura absoluta def medio al cual se entrega la energia no 

transformada en trabajo por la maquina térmica y Tysente, evidentemente mayor que Ty, es 
la temperatura, también absoluta, del medio del cual procede la energia que se desea 
transformar a trabajo. 
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Combinando (5.1) con (5.2) se obtiene: 
I 

' Qreraande Tot Qractnisredd Tree 0 (6.3) 

Donde el cociente OT es independiente def proceso dice Clausius, asi, los valores de Q/T 
solo dependen del estado inicial y final, que'son estados de equilibrio pues el proceso-es 
reversible. Es decir, Q/T es una funcién de estado y con esta conclusién, ‘Clausius se 
convierte en el responsable del concepto de Entropia. 

En la terminologia actual las conclusiones de Clausius y Carnot y algunas implicaciones 
practicas de ellas serian (Bazia’): : 

CONCLUSIONES 

a) Ninguna maqitina térmica puede ser més eficiente que una maquina reversible, 
comparando su desempefio entre. niveles de temperatura iguales 

b) Todas las maquinas térmicas reversibles que operan entre los mismos niveles de 
temperatura tienen la misma eficiencia 

c) La eficiencia de una maquina térmica reversible depende exclusivamente de los niveles 
de temperatura de la fuente (Tjsene= 71) y del receptor (T») de calor y esta dada por la 
siguiente expresi6n: 

' = 1-T/T; (5.4) 
: 

d). Una maquina térmica irreversible tiene una eficiencia menor que una maquina 
reversible si se compara su funcionamiento entre iguales niveles de temperatura. La 
eficiencia de dicha maquina irreversible disminuye conforme su comportamiento se aleja 
de la reversibilidad es decir, a medida que aumentan las irreversibilidades. (Las 
irreversibilidades consumen trabajo) 

IMPLICACIONES PRACTICAS 

« Es imposible transformar toda la energia térmica en mecanica, una parte de ella 
siempre se desecha al receptor térmico de baja temperatura. 

e En un proceso de transformacién de la energia continuo, la temperatura del receptor 
térmico no debe cambiar, para ello, su capacidad receptora debe ser muy grande. Este 
requisito lo satisface el aire atmosférico. 
La eficiencia'del proceso crece si la temperatura de la fuente aumenta, por ello se 
puede afirmar que, la | energia térmica es de mayor calidad a temperaturas superiores 

d
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5.2 LAS LEYES DE LA: TERMODINAMICA Y EL TRABAJO PERDIDO’ - 

5.2.1 NOCIONES DE EQUILIBRIO Y REVERSIBILIDAD 

El camino que conduce a una definicion clara y aplicable del concepto de Trabajo 
Perdido, parte de las ideas de equilibrio y reversibilidad. 

En un estado de. equilibrio los valores de la propiedades de estado no cambian 

notablemente con el tiempo ni ante variaciones ligeras de las condiciones externas 

En la actualidad se considera que, un proceso reversible ocurre si el sistema se mantiene 
en un estado de equilibrio virtual a través de todo el proceso, desde este punto de vista, 
un proceso reversible conecta una serie de estados de equilibrio. 

Lo anterior exige que la diferencia del potencial (de temperatura, de presién y/o quimico) 

entre el sistema y sus alrededores, el cual es la causa del proceso, sea solamente 

infinitesimal de forma tal que la direccién del proceso puede ser invertida, mediante un 
incremento o diminucidn infinitesimal, segin el caso, del potencial de que se trate. 

Cualquier proceso real ocurre irreversiblemente (particularmente los que se dan 

espontaneamente) por tanto, puede pensarse que un proceso reversible es como un limite 

al que un proceso se puede aproximar, pero nunca alcanzarlo. En este sentido, es 
conveniente tener presentes las siguientes consideraciones. 

Un estado de equilibrio interno sucede si las propiedades del sistema son uniformes, es 
decir, conserva la homogeneidad, aun cuando pueda estar sufriendo un proceso 
irreversible como resultado de una interaccién con sus alrededores. Es el caso de los 

procesos cuasi-estaticos. 

Los procesos cuasi-estdticos, son una aproximacién entre proceso real y proceso ideal o 
reversible, que cuando resulta valida, da lugar a importantes aplicaciones de la 
Termodinamica. 

5.2.2 ENTROPIA E IRREVERSIBILIDAD 

Aplicando los resultados de Clausius expresados en fas ecuaciones (5.3) y (5.4) a 
cualquier proceso ciclico en el cual el sistema regresa a su estado inicial se obtiene: 

EQn/T=0 (5.5) 

en donde, T es la temperatura del sistema a la cual se efectua la transferencia de calor y el 
subindice “rev” enfatiza la naturaleza reversible del proceso. 

* EI contenido de esta seccién 5.2 se basa en el trabajo de Bazua.’ 
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Para un proceso reversible no ciclico, la cantidad Y Q,./T es una funcién de los estados 
inicial (A) y final (B) solamente, y se entiende como la suma de los cocientes O/T alo 
largo de cualquier proceso reversible entre esos estados de equilibrio ¢ igual al’ cambio de 
entropia del sistema: 

. Sp-Sa= (ZX Qre/T)a-38 (5.6) 

Si ahora consideramos una maquina térmica irreversible, su eficiencia debe ser menor que 
la de la maquina reversible, es decir: 

Givers 1-T/T; donde Sire= W/Qs 

Como W= 0-Q:, sustituyendo en las relaciones anteriores se obtiene: 

| OVTAOYT:< 0 (6.7) 
donde Q; es negativo puesto que representa la energia que el sistema desecha. 

Para cualquier proceso ciclico irreversible se concluye que: 

(LQTS 0 (5.8) 
{t . 

Incluyendo en una sola’ expresién los resultados de (5.5) y (5.8) se tiene que para 
cualquier proceso ciclico: 

ZO/T<0 (5.9) 

donde el signo de igualdad corresponde a los procesos reversibles y la desigualdad a los 
irreversibles. 

i 

Con la finalidad de resaltar el resultado contenido en (5.9), se propone lo siguiente: 

@ Aplicando (5.9) considérese un proceso ciclico cualquiera {reversible o irreversible) 
entre el estado inicial'A y el estado final B: 

SOT= (LOD ase+(EOMsuS0 (5.10) 

¢ Supéngase ahora que la trayectoria inversa B-» A representa un proceso reversible, 
por lo tanto, de acuerdo con los argumentos que llevaron a (5.6): 

(2 O/T) a-.4= Sa-Sp © (5.11) 

¢ Combinando fas relaciones (5.10) y (5.11) y multiplicando por -1 la desigualdad 
resultante, se tiene: . 

 
@
g
e
a
e
a
a
e
a
e
o
a
o
o
o
0
n
e
a
g
e
a
e
o
e
e
e
e
e
e
o
o
e
e
e
e
e
e
e
o
e
o
e
o
e
e
q
e
o
e
e
e
?
d
 

s
e



v,
s 

v
s
e
 

o
u
e
u
e
u
e
o
u
e
o
e
e
e
e
o
e
e
e
e
e
e
c
e
c
l
U
C
c
e
c
m
l
C
C
m
c
C
c
R
e
w
c
m
c
C
c
C
9
@
C
O
c
U
C
O
R
C
c
C
O
@
C
O
C
U
C
O
U
U
C
O
C
U
C
O
U
C
U
C
O
8
l
U
8
 

Cap. 5 67 

SpS42 (2 O/Dasa (5.12) 

Esta ultima desigualdad nos informa que: 

« En un proceso con transferencia de energia la entropia del sistema siempre aumenta 
* Si la transformacion del sistema sucede reversible y adiabaticamente la entropia del 

mismo permanece constante . 
e Cuando una transferencia de energia se lleva a cabo reversiblemente, el cambio de 

entropia es igual a 2 Q/T solamente 

e En procesos con transferencia de energia ocurriendo irreversiblemente, el cambio de 

entropia es mayor que  Q/T, lo cual quiere decir que, las irreversibilidades, cualquiera 
que sea su origen, producen entropia 

¢ Por consecuencia, cualquier proceso irreversible aunque suceda adiabaticamente, es 
causante de que la entropia aumente 

Dicho de otra forma: la entropia de un sistema crece debido a dos razones, por 
transferencia de calor y por las irreversibilidades del proceso. 

Dado que los procesos reales son irreversibles en mayor o menor medida, todos los 

procesos generan entropia y esta generacion (S,) esta dada por: 

S.= SrSa(Z Dae (5.13) 

Desde un punto de vista practico entonces, S, es una forma de medir las 
irreversibilidades. 

En el cuadro siguiente se encuentra una relacién sobre las razones de irreversibilidad 

comunes en la ingenieria de procesos. 

CUADRO 5.1 

CAUSAS DE IRREVERSIBILIDADES 

1. Mezclado de corrientes que difieren en alguna propiedad: presién, temperatura o 
composicion 

2. Transferencia de calor a través de un gradiente de temperatura en cualquier equipo, 
por ejemplo, intercambiadores de calor. 

3. Expansion subita de una corriente sin recuperacion de trabajo, por ejemplo, en una 
valvula 

4. Transformacion de trabajo en calor a causa de la friccion 

® por rozamiento de partes mecanicas. en movimiento por ejemplo, bombas, 
compresores, turbinas, expansores 

e por el flujo de gases y liquidos
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5. Transformacion de energia eléctrica en calor debida a 

| 

© resistencias eléctricas 

© pérdidas en motores elfctricos 

6. Reacciones quimicas que se llevan a cabo en condiciones alejadas del equilibrio 
termodinamico (velocidades altas de reaccién) 

3.2.3 LA ENTROPIA EN SISTEMAS ABIERTOS 

En sistemas que intercambian materia con el exterior a través de corrientes de entrada y 
salida, debe considerarse la entropia que cada una de.esas corrientes contiene. 

La ecuacién siguiente representa el balance de entropia alrededor de un equipo o de una 
seccién de una planta como se representa en la Figura 5.1: 

O/T size + x SM. = J5M, + A(SsieMais) - Sp (5.14) 
Ol 22] [3] (4) [5] 

Donde cada término pose el significado siguiente: 

[1] flujo de entropia por transferencia de calor desde el exterior hacia el sistema 
[2] y [3] flujos de entropia asociados a todas las corrientes de entrada y salida 
[4] acumulacién de entropia en el sistema 
[5] generacion de entropia por irreversibilidades ocurridas en el interior del sistema - 

Con base en (5.14) pueden establecerse algunas variantes: 

Si el proceso es reversible O cuasi-estatico, [5] es cero 
Si el proceso se da a régimen permanente [4] es cero 

Cuando el proceso es adiabatico [1] se hace cero 
En un sistema cerrado,;[2] y [3] no existen 

Para un sistema desplazandose a régimen permanente en un proceso reversible y 
adiabatico, [2]= [3] solamente. 

Cuando la transferencia de calor no ocurre isotérmicamente, [1] es la integral / 6Q/Tria y 
para evitar su evaluacién se emplea la media logaritmica de las temperaturas inicial y final 
del sistema. ; 

I 

5.2.4 DETERMINACION DEL TRABAJO PERDIDO (Régimen Estacionario) 

Como se desprende de lo afirmado antes, cuando en un proceso se transfiere energia en 
forma de calor, esta nunca puede ser aprovechada totalmente. Seguin lo visto, la cantidad 
maxima de calor que se puede transferir es proporcional a la eficiencia de Carnot, 
independientemente de si el sistema la recibe o entrega al exterior. Tal limitacion no existe



Cap. 5 69 

FIGURA 5.1 ESQUEMA DE UN SISTEMA ABIERTO 
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cuando la energia se transfiere como trabajo. Haciendo uso del concepto de calidad 
introducido al final del Apartado 5.1, puede decirse que el trabajo posee un 100 % de 
calidad y el calor no. En virtud de lo anterior para poder relacionar uno con otro, es 
necesario transformar Q para representarlo como energia de la misma calidad que W, 
esto es el trabajo equivalente: 

| W= QOC1-To/T fuente) (5.15) 

De acuerdo con esto, el trabajo mecanico equivalente que en total se suministra al sistema 
© que el sistema recibe es:! 

We W+Q(1-To/Tpuentd)= (W+Q)-QUT ST fuente] (5.16) 

Expresion en ta cual, QU-T/T, "jsent) €S uN trabajo equivalente al calor verdaderamente 
transferido al sistema. 

Para obtener el término ((W+Q) se debe recurrir al balance de energia alrededor del 
sistema correspondiente, en este caso, alrededor de ia Figura 5.1: 

ENTRADAS= SALIDAtACUMULACION 

(HW+S. [GitgvetV/2gIMF 

(1) [2] 

=3; [UrtgvgtV/2g)M.PAl(utgygerV/2g)siaMnin} (5.17) 
3] [4] 

En (5.17) los términos representan: 

{1] La energia total transferida durante el proceso en forma de calor y trabajo 

[2] La energia que entra al sistema en todas las cortientes de entrada, como entalpia, 
energia potencial y cinética. 

{3] Las energias cinética, ‘potencial y la entalpia que salen con las corrientes de salida del 
sistema. 

[4] Cantidad de energia que se acumula como energia interna, potencial y/o cinética. 

Aplicando ahora (5.17) a procesos ocurriendo a régimen permanente, se tiene que: 
I 

(W+Q)= 3. Metgv e+ Vg) MP EAh gg AV/2g) Me] (5.18) 

Similarmente, de (5.14) puede obtenerse Q para procesos en estado estacionario como 
sigue: 

C= [X8M,E SMS, JT as (5.19)
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Sustituyendo estas ultimas dos expresiones en (5.16) se obtiene:. 

We Ed (htguget 2g e8T oT cise T poense) MF 

Xd (htge/gt V/2ge- ST oT sist Vjuente) Me}+ (ToT vis Vpuente)Sg -' (5.20) 

Ahora bien, (5.20) representa el total de energia involucrada en un proceso sucédiendo en 
estado estacionario pero, en este total estan incluidas las posibles pérdidas (disipacidn) 
motivo del estudio presente, las cuales se evaluan comparando el proceso hasta aqui 
descrito, con uno equivalente ocurriendo reversiblemente (esto es, idealmente) 
estrictamente a las mismas condiciones, para que la comparacién adquiera sentido. 

Asi pues, se afirma que dl trabajo equivalente perdido (Wap es: 

(Wop= W.- (Widest G. 21) 

De.acuerdo con las conclusiones alcanzadas en.los apartados anteriores, para tal proceso 
reversible se tiene que, Tin Tyeente ¥ S,= 0, por lo tanto: 

(Woiseat= Lal h geet V'/2ge8Ty) MF LA ht gu get V/2gesTy) Me] (5.22) 

y la diferencia entre (5.20) y (5.22) nos da el resultado buscado: 

(W)= (28M, 5. 8M.) ToT Tpeente) (TOT ed Tce) Sy (6.23) 

Si en (5.23) se sustituye S, por su valor de la ecuacién (5.14) para procesos estacionarios, 

se obtiene una expresion equivalente: 

(Wye EsMeEsM)-OronelTo (5.24) 

De igual manera, si en (5.24) se eliminan los términos de entropia de las corrientes de 
entrada y salida mediante la misma ecuaciOn (5.14) se obtiene otra ecuacién andloga: 

(Wdp= ToS, +OU/7, ie 1/Tyuente) ] (G.25) 

En esta siltima ecuacion se hace evidente que el trabajo perdido se debe a: 

e La generacién de entropia dentro del sistema (S,) 
« El aumento de entropia por la irreversibilidad en la transferencia de energia a través del 

gradiente de temperatura (Tyis- Tuente) 

Como en el caso de sistemas cerrados, las irreversibilidades del proceso son las 
responsables de que se necesite mas energia que la minima o ideal para efectuar el 
proceso. :
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El trabajo perdido es propercional a el incremento total de entropia y To es la 
constante de proporcionalidad. 

Si en la ecuacidn (5.16) sustituimos solo el balance de energia expresado en la ecuacion 
(5.18) se obtiene: - 

W= Slot gilectV 2g) MP EM EVE AV 2g) Me POT ST pucite (5. 26): 

Con las ecuaciones (5. 22), (5.24) y (5.26) se pueden realizar los célculos de energia con 
los cuales, se lleva a cabo el andlisis termodinamico de un proceso. 

En términos pricticos, (W, representa el potencial de ahorro de energia en el 
Proceso, por tanto, reducir su valor equivale a disminuir el consumo de energia, para. 
ello hay que reducir las irreversibilidades del Proceso, es decir, los gradientes de 
presidn, temperatura, yo composicion. 

Algunos cambios posibles en un proceso que conducen a reducir las perdidas de energia 
son: . 

| 

CUADRO 52 

MODIFICACIONES FACTIBLES PARA AHORRAR ENERGIA 
| 

1. El agua de retorno all domo de una caldera debe. tener la mayor temperatura posible 
para acercaria a la temperatura del agua del domo 

2. Aumentar la presién a la cual se genera vapor para. disminuir el gradiente de 
temperatura entre el agua en ebullicion y los gases de combustion : 

3. Eliminar valvulas de expansion y poner en su lugar turbinas que recuperen trabajo 
4. Operacién del equipo motriz (bombas, compresores, turbinas) cerca de su punto de 

mayor eficiencia ; 

5. Remplazar equipo motriz que tenga baja eficiencia por otro con disefio mas apropiado 
y que opere cerca de su punto de mayor. eficiencia 

6. Disefiar los procesos de separaciOn a contracorriente para acercar en composicién a las 
corrientes que se deben mezclar 

7. Localizar apropiadamente el plato de alimentacin auna columna de destilacién 
8 . Aumentar el factor de potencia evitando !a transformacién de energia eléctrica en calor - 
9. Disefio de los reactores quimicos para que la curva de operacion esté cerca de la curva 

de equilibrio 
10.Integracién térmica de procesos para reducir los gradientes de transferencia de calor 
11 Instalar equipos recuperadores de calor como precalentadores de aire de combustién, 

generadores de vapor de baja presién, precalentadores de agua de alimentacién de 
calderas. | 

| . 
El autor cuyo estudio hemos seguido’ recomienda la siguiente metodologia:
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CUADRO 33 

METODOLOGIA PARA EL ANALISIS TERMODINAMICO DE PROCESOS 

a) Establecer condiciones de operacion del proceso que se desea estudiar. Se debe 
procurar que la operacion sea estable y representativa de las condiciones normales de 
operacién. . 

b) Efectuar mediciones de temperatura, presién, flujo y composicién de las corrientes de 
proceso. En lo posible las mediciones deben ser simultaneas y del mayor numero 
posible de corrientes de proceso y de servicios (vapor, agua, gas, combustible, 

electricidad) : 
c) Dividir el proceso en secciones de modo que se conozcan las condiciones de las 

corrientes de entrada y salida. Cada seccién se consideraré como un sistema 
termodinamico abierto. De preferencia se procuraré que cada seccién incluya el menor 
numero de equipos posibles. Las corrientes de los servicios deben quedar fuera del 
sistema, de modo que sea clara la cantidad de trabajo o calor suministrada al proceso. 

En este caso se entiende por servicio la corriente que suministra energia al proceso 
d) Efectuar los balances de materia y energia en cada seccién. En caso de que no se 

cumplan, deberd revisarse las condiciones de las corrientes de proceso y servicios 
regresando al punto b). En caso de persistir la inconsistencia de los balances de materia 
y energia, sera necesario revisar los medidores y garantizar que las lecturas reflejen 
correctamente los valores de las propiedades que se miden 

e) Calcular la generacion de entropia, el trabajo perdido y la energia ideal o trabajo 
equivalente minimo, en cada seccién del proceso y poner los valores obtenidos en una 

tabla, En esta tabla se incluira el calor, el trabajo y el trabajo equivalente que necesité 
cada seccién del proceso 

f) Calcular la eficiencia con que utiliza la energia en cada seccién del proceso / 
g) Listar las causas de irreversibilidades presentes en cada una de las secciones del 

proceso 
h) Proponer modificaciones el proceso que tiendan a reducir las irreversibilidades, sobre 

todo en las secciones donde se tienen los valores mas altos de trabajo perdido y las 
condiciones mas desfavorables de eficiencia de uso de la energia 

6.3 ALGORITMO Y CONDICIONES PARA EL CALCULO 

Para el calculo de las irreversibilidades ocurridas en el proceso, nos basamos en los 

resultados del balance de energia y en los calculos de entropia proporcionados por 
ASPEN. Esta informaci6n aparece en los reportes que para cada corriente del proceso se 
ofrecen en el Apéndice FV. Una vez evaluadas las irreversibilidades, se determin6 el 

trabajo perdido en cada caso. , 

Los calculos se efectuaron para todos los equipos y partes del proceso, sin embargo, 
reportamos aqui solo los resultados mas significativos. Omitimos por ejemplo, bombas e 

intercambiadores ubicados en recirculaciones externas, mezcladores, y valvulas. La 

temperatura de referencia fue de 25 °C (Ty= 298°K).
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El algoritmo de calculo empleado fue el siguiente: 

0) Establecer la seccion de interés 
1) Ubicar las corrientes de entrada y las corrientes de salida asi como sus valores de 

Flujo, # y s, para la seccién escogida 
2) Evaluar el Q y W correspondientes 
3) Calcular AH 

4) Verificar que AH= ow 

5) Obtener AS sist i 
6) Determinar AS,pea 

D Calcular AS Tote= (Sy)r' 

8) Evaluar Wp 

Para el calculo de la temperatura logaritmica media Ti, se consideraron las siguientes 
condiciones para las cortientes auxiliares en los intercambiadores : 

a) Cuando en un intercambiador de calor se enftia con agua, la temperatura de entrada de 
esta se tomo de 25 °C! . 

b) Cuando se enfria con salmuera, dicha temperatura se consideré de -4 °C (La 

informacién sobre este dato en el manual de operacién de la planta es confuso) | 
c) Debido a la carencia de informacién sobre las condiciones de operacién de estos 

intercambiadores (del! lado de la corriente fria), se procurd, siempre que fue posible, 
establecer diferencias'de 10 °C como minimo entre la salida de la corriente fria y la 

’ entrada-de la corriente caliente. En los enfriadores con agua se impuso una 
temperatura de salida,wnica igual a 30°C ; 

d) En el caso de los hervidores, la energia que se ocupa en la planta procede de vapor 
ligeramente sobresaturado de baja presién. Sus condiciones de entrada fueron : 

T= 156°C 
P= 4.8 kg/em? Abs. 
S= - 0.593 kcal/(h-°K) 

A la salida, dicho fluido caliente sale condensado y con los siguientes valores para sus 
propiedades: 

T=149.7°C | 
P= 4.8 kg/cm” Abs 

= - 1,789 keal/(h-°K) 

De esta manera la transferencia de calor se lleva a cabo a 149.7 °C. 

En el Apéndice V se encuentran la informacion empleada y los resultados de estos. 
calculos para cada una de las partes del proceso.
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Como un ejemplo de la forma en que se aplico el algoritmo propuesto, se presenta el caso 
del Posenfriador AEA-139 cuya configuracién puede verse claramente en la hoja % del 
Diagrama de Flujo de la Simulacion (Apéndice ID, en el extremo derecho. 

Corrientes de entrada : 5 

Corrientes de salida: 6,9 

Q= -10.23885 MMkcal/h 

W= Waca-ia9 . 

W= 5.429854 kw= 4671.8464 kcal/h= 0.0046718464 MMkcal/h 

DATOS DE CORRIENTES: 

Corriente Flujo kg/h =H MMkcal/h S kcal/(kg-°K) 

5 68267.125  — -50.677 ~0.059 

6 $1552.766 = -2.202 -0.004 

9 16714.365 — -58.709 -2.023 

AH= -10.234 MMkcal/h 
Q+ W =-10.234178 MMkcal/h 

AH=Q+W 

RESULTADOS : (AS en kcal/(h-°K), Wp en kcal!/h) 

ASsist AS atred AStota= (Sg)r Wp 

-29991.611  34072.712 4081.101 1216168.1 

Para el cdlculo de AS area se determiné la temperatura logaritmica media (T;,,) con base en 

el perfil de temperaturas siguiente : : 

  85.1°C - > 35.9°C 

Corriente caliente (Acrilo) 

30°C < 25°C 

Corriente fria (Agua) 

  

Ti= 25 °C= 298 °K 
T2= 30 °C= 303 °K 
Tin™ 300.5 °K 

AS atrea= 10238850/300.5= 34072.712 kcal/(h-°K)
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5.4 SINTESIS DE RESULTADOS 

CUADRO 54 

IRREVERSIBILIDADES Y TRABAJO PERDIDO 

PLANTA DE ACRILONITRILO, SN. MARTIN TEXMELUCAN PUE. 1997 

Sistema Subsistema’ 4S, kcal/h-°K _§, Total keal/h-°K 
  

ADA-101 1892.2407 

(Apagado) 

AEA-139 i 4081.101 

(Posenfriador) 

ADA-103 " *  1713.7675 

(Absorbedora) 
Columna ! 1223.5311 

Recirculacién 490.2365 

ADA-104 ' 4102.7710 

(Recuperacion) ' 

Columna : 3917.7607 

Recirculacién 185,008 

AEA-113/AFA-111 | 725.62676 

(Sobre ADA-104) . 

ADA-105 : 1027.58 

(Fracciona Aceto) 
i 

ADA-106 1267.3055 

(Elimina Cianhidrico) 
Columna , 10934078 

Recirculacién 106.8829 

ADA-107 , 1523.1253 

(Producto) 

AEA-104 202.8680 

(Vaporiza Propileno) 

AEA-105 . 312.8100 
(Vaporiza Amoniaco) . 

TOTALES: 

W, Mkcal/h 

563.887 

1216.1 

510.703 

1222.626 

216.237 

306.218 

377.657 

453.891 

60.455 

93.217 

5020.991 

YW, 

11.23 

24,22 

10.17 

24.35 

431 

6.10 - 

7.52 

9.04 

1.20 

1.86 

100.0
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Con la finalidad de destacar posibles razones de estos resultados, a continuaciOn se 
tabulan algunos datos de los equipos sujetos a analisis, de acuerdo con los resultados de la 
simulacion . . 

Equipo No. de etapas Energia Usada Gradientes de % de W, 
Mkcal/h Temperatura 

ADA-101 5 0.0 147 : 11.23 

AEA-139 1 -10180 49.1 24.22 . 

ADA-103 64 -1353 24.16 y 34.96 10.17 

ADA-104 90 +11976 46 : 24.35 

ADA-105 15 0.0 13 6.10 

AEA-113 1 -2146.687 32.1 431 

ADA-106 64 +1389 60.7 7.52 

ADA-107 51 -1529 19.2 9.04 

AEA-104 1 +500.5 31.4 1.20 

AEA-105 1 +852.5 14.5 1.86 

ADA-104 concentra el 24.35% del trabajo perdido, y esto coincide con que es la columna 
que mas trabajo de separacion realiza y la que mayor cantidad de energia ocupa aun 
cuando, su gradiente de temperatura no es el mas grande. Este alto consumo de energia es 
caracteristico de las destilaciones azeotropicas. 

Es notable que el segundo lugar en trabajo perdido lo ocupa AEA-139 con un cantidad 
casi igual a ADA-104, pero con una sola etapa de contacto liquida vapor, sin embargo, 
maneja una cantidad de energia equivalente a la que se ocupa en la columna de 
recuperacién. Su gradiente de temperatura también es comparable al de ADA-104. 

Los lugares tercero y cuarto los ocupan ADA-101 y ADA-103 respectivamente, y el 
trabajo perdido en ellas es comparable. En el caso de la columna de apagado, la razén de 
sus itteversibilidades se observa en el enorme gradiente de temperaturas entre la corriente 
efluente del reactor y el caudal de Agua de enfriamiento. Debe destacarse también que 
como resultado de ese contacto en este equipo ocurre la evaporacion de mas de 6000 
kg/h de Agua. 

En ADA-103, la absorcién sucede con una extraccion de energia a través de la corriente 
de recirculacién del equipo cuyo valor es comparable a los flujos de energia en ADA-106 
y ADA-107, y por esta razén, al interior de la torre se producen dos gradiente de 
temperatura de 24 y 35° (ver perfiles de temperaturas en el Apéndice V) que parecen 
explicar la escala en que se pierde trabajo en este equipo. 

Del resto de segmentos del proceso cuyas pérdidas se evaluaron, lo mas sobresaliente es 
que los vaporizadores, con su fase de expansion altamente irreversible, no contribuyen 

mas que con 3.06 % al trabajo perdido total. 
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' -CONCLUSIONES 

Las dificultades que presento la simulacion de Ja planta estén en correspondencia: - 
directa con las caracteristicas de los procesos de separacién que en ella ocurren y con 
la naturaleza de la mezcla a separar (una mezcla altamente no-ideal). 

i 
En la torre de apagado (ADA-101) la problematica tuvo que ver con, el algoritmo para 
la convergencia de este bloque, la representacion de las reacciones quimicas que en 
este equipo ocurren, los, parametros de modelo para la combinacion Agua-Acido 
Acrilico y la ubicacién ‘de las corrientes de corte correspondientes a las dos ° 
recirculaciones de la torre. 

En la columna absorbedora (ADA-103) los conflictos se refieren al algoritmo 
convergencia y a la integracion del sistema de transferencia de calor en su recirculacién 

En la torre de recuperacion (ADA-104) las dificultades se dieron en tomo a los 
parametros de modelo para la descripcién del sistema Agua-Acrilonitrilo-Acetonitrilo 
por la presencia de dos azedtropos binarios y, una convergencia ligeramente inestable 
por su interdependencia con ADA-105, pero sobre todo, con un decantador en 1 donde 
ocurre equilibrio liquido-liquido (AF A-111) 

En ADA-106, donde se separa el Acido Cianhidrico, se enfrentd la inestabilidad en la 
convergencia relacionada con la configuracién de la columna (recirculacion interferida 
por el decantador AFA-116) y el empleo de Modelos Termodinamicos diferentes en la 
columna y en su equipo periférico. 

En ADA-107 la torre de producto, fue la interdependencia entre columna y decantador 
(AF ‘A-117) la dificultad mas importante. 

En término generales, las soluciones se encontraron de la siguiente forma: 
e . . 

* Exploracién de distintos algoritmos de convergencia en cada equipo 
e Examen y seleccién de-entre distintos juegos de parametros de Modelo 
* Sintonizacién de algunos parametros de Modelo. (Agua-Acido Acrilico, Agua- 

Acetonitrilo, Acrilonitrilo-Agua) 
@ Variaciones pequefias en algunas especificaciones de disefio 
® Pruebas con distintas ubicaciones de las corrientes de corte 

4 

Integrar la simulacion de la planta en su conjunto no fue posible en una sola corrida. 

La solucién a este conflicto se dio mediante la adopcién de un algoritmo de 
convergencia escalonado.., 

Los problemas dominantes fueron: 

e Garantizar procesos de convergencia estables y seguros 
© Disponer Parémetros de Modelo confiables y dentro de los rangos de composicién 

{y temperatura) que los diferentes equipos demandan
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La aproximaci6n alcanzada en el balance de materia total es buena (del orden de los 20 

grs.) 

El producto obtenido (Acrilonitrilo) se encuentra en el rango de alta pureza. 

En cuanto al analisis que sobre el uso de la energia en la planta se hizo, se deduce que 
las pérdidas evaluadas se deben, principalmente, a los altos caudales de energia 
transferida en forma de calor en el Posenfriador (AEA-139) y en la columna de 
recuperacién (ADA-104) donde ocurre una destilacién extractiva que, por naturaleza, 
demanda grandes cantidades de energia. 

Quedaria pues la posibilidad de reducir el trabajo perdido en la planta, aprovechando 
simultaneamente la energia que en el Posenfriador se transfiere por la via de su 
modificacién: 

a) Empleando no agua de enfriamiento sino precalentando agua para calderas 
b) Aproximando las temperaturas del /ado caliente 1o mas posible (15 0 20°C). Esta 

medida obligaria a modificar el area del equipo . 

Un simulador de procesos, no remplaza lo mas util de todas las herramientas, el 
sentido comin. Siempre hay que usar el juicio (basado en el conocimientc) para 
evaluar los errores de simulacién o resultados sospechosos para encontrar sus 
origenes.  
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APENDICE I 

Diagrama de Flujo del Proceso (DFP) 

(Informacion de disefio) 

IA Seccién de Reaccién 

I.B Secccién de Recuperacién (Hoja 1/2) 

I.C Secccién de Recuperacion (Hoja 2/2) 

LD Secccién de Purificacién
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APENDICE I 

Diagrama de Flujo de !a Simulacién 

II.A Columna de Apagado y Posenfriador 
{1.B Absorbedora y Vaporizadores de Amoniaco y Propileno 
ILC Columnas de Recuperacion y Rectificadora 
II.D Columnas de Despunte/Secadora y de Producto
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APENDICE Ill 

Parametros de Interaccién Binaria Empleados 

TH.A Modelo NRTL-1 

I1I.B Modelo NRTL-2 

TII.C Modelo de Wilson
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Description: 

Estimate 
CompiID i: 

roe J: 

aij 
aji 

bij 
bjt 
cij 
aij 
eij 

ei 
Eij 

fji 
Tlower 

Tupper 
Des¢ription: 

pecinate 
ompID i: 

1a J: 
aij 

aji 
bij 
bid 

tJ i 
sij 
ji 
aj 

fji 
Tlower 
Tupper 

NO 
ACRILO 
ACETO 
0.0 
0.0 
-191.1689 
266.1179 

- 3000000 
0.0 

o
o
o
o
 

o
o
0
o
o
 

39.70000 
81.80000 

NO 
ACETO 
AGUA 
-1.3354 
2.0855 
662.0521 
-58.2283 
1 
0 
0 
0 
QO. 
0 
0 
1 o

o
o
o
0
0
0
o
o
 

000.000 

PARAMETROS BINARIOS: 

..Enter binary correlation coefficients 
ParamName NRTL DataSet 1 

Temp Units C 
ACRILO 
CIANIDRI 
0.0 
0.0 
-293.9694 
174.1139 

- 3000000 

o
o
o
o
0
o
 

o
o
o
o
°
o
 

14.90000 
78 .00000 

.Enter binary correlation coefficients 
ParamName NRTL DataSet 1 

Temp Units C 
AGUA 
ACRYLIC 
0.0 
0.0 
931.2616 
-301.9981 
- 3000000 

.0 
-0 
.0 
.0 
.0 

100.4000 
120.5000 

o
o
o
0
0
0
 

MODELO NRTL-1 

VLE-IG 

ACRILO 
AGUA. 
-3.698700 
4.855000 
1417 .888 
-546.6045 
- 2000000 

VLE-LIT 

AGUA 
ACROLEIN 
0.0 
0.0 
744.0173 
590.2866 
-4400000 

o
o
o
o
o
 

o
o
o
o
°
o
 

18 .35000 
92.10000 

Units: METCKGCM 

Databanks 
Prop Units 

LLE-ASPEN 

ACRILO 
ACROLEIN 
0.0 
0.0 
98.90760 
-52.43750 
-3000000 

e
o
o
o
0
9
0
 

o
o
o
o
0
0
o
 

36.80000 
56.10000 

Units: METCKGCM 

Databanks 
Prop Units 

ENRTL-RK 

AGUA 
CIANIDRI 
0.0 
0.0 
505.5000 
0.0- 
- 3000000 
0.0 

o
o
o
 

o
o
o
 

0.0 
10.00000 
110.0000
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i PARAMETROS BINARIOS: MODELO NRTL-2 

C----------- C----------- C---------- C---------- C---------- C---------- C----------- 
Description: : Units: METCKGCM 

-Enter binary correlation coefficients... .. cece eee eee eee eee 
ParamName NRTL DataSet 2 Databanks VLE-IG LLE-ASPEN 
Estimate j Temp Units C Prop Units 
CompID i: ACRILO ACRILO ACRILO ACRILO 

j: ACETO. CIANIDRI AGUA ACROLEIN 
aij 0.0 0.0 0.0 0.0 
aji 0.0 , 0.0 0.0 0.0 
bij -185.3703 -293.9694 482.4171 98 .90760 
bji 258.9670 174.1139 1058 .389 -52.43750 
cij - 3000000 - 3000000 -4394000 .3000000 
dij 0.0 ‘ 0.0 0.0 0.0 
eij 0.0 0.0 0.0 0.0 
eji 0.0. 0.0 0.0 0.0 
fij 0.0 | 0.0 0.0 0.0 
fji 0.0 0.0 0.0 0.0 
Tlower 39.70000 14.90000 70.00000 36.80000 

Tupper 81.80000 78.00000 100.0000 56.10000 
Description: r Units: METCKGCM 

. Enter binary correlation coefficients.......... ec ect eee eee eens 
ParamName NRTL DataSet 2 Databanks VLE-LIT 

Estimate i Temp Units C Prop Units 
CompID i: ACETO AGUA AGUA AGUA 

j: AGUA : ACROLEIN ACRYLIC CIANIDRI 
aij 0.0 © 72 .36990 0.0 0.0 
aji 0.0, 32.13950 0.0 0.0 
bij 183 .5923 ~3899.128 150 505.5000 
bji 665.1194 -89.80150 -90.47846 ‘0.0 
ecij -2858000 . 2000000 0.2764 . 3000000 
dij 0.0. 0.0 0.0 0.0 
eij 0.0 | -9.983500 0.0 0.0 
eji 0.0 -5.460000 0.0 0.0 
fij 0.0°; 0.0 0.0 0.0 
fji 0.0 0.0 0.0 0.0 
Tlower 80.00000 ~8.000000 0.0 10.00000 

1000.000 110.0000 Tupper 95.00000 85.50000 

C
o
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o
e
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PARAMETROS BINARIOS: MODELO DE WILSON 

C-a-- een ene Ce een nner ne Co-- n-ne eee Cerne ern Caw er nn nnee Ce -e n-ne ene C+------2--- 
Description: Units: METCKGCM 

-Enter binary correlation coefficients........... cee 
ParamName WILSON DataSet 1 Databanks VLE-IG VLE-LIT 
Estimate NO Temp Units C Prop Units 
CompID i: ACRILO ACRILO ACRILO ACRILO 

j: ACETO CIANIDRI AGUA ACROLEIN 
aij 0.0 0.0 0.0 0.0 
aji 0.0 0.0 0.0 0.0 
bij -201.7438 -108.5237 -1200 30.54610 
bji 130.9430 232.1270 -2150 -76.31100 
cij 0.0 0.0 0.0 0.0 
eji 0.0 0.0 0.0 0.0 
dij 0.0 0.0 0.0 0.0 
dji 0.0 0.0 0.0 0.0 
Tlower 39.70000 14.90000 0.0 36.80000 
Tupper 81.80000 78.00000 1000.000 56.10000 

Description: Units: METCKGCM 

..Enter binary correlation coefficients.... 0.0.0.0... cece cece cece ences neee 
paramvane WILSON DataSet 1 Databanks 
stimate NO Temp Units C Prop Units 

CompID i: ACETO AGUA AGUA ACETO 
j: AGUA ACRYLIC ACROLEIN H3N 

aij - .8487000 0.0 0.0 0.0 
aji 1.015800 0.0 0.0 0.0 
bij ~386.6064 170.0969 -600.1302 -170.3321 
bji -707.3456 -893 .9687 -774.7945 246.8443 
¢ij 0.0 0.0 0.0 0.0 
¢ji 0.0 0.0 0.0 0.0 

ij 0.0 0.0 0.0 0.0 
ji 0.0 0.0 0.0 0.0 

Tlower 60.00000 100.4000 18 .35000 9.000000 
Supper 94.90000 120.5000 92.10000 140.5000



  
  

APENDICE IV 

Resultados de la simulacién 

IV.A Corrientes Principales del Proceso 
IV.B Perfil de Temperatura en Cada Columna 
IV.C Perfil de Flujo en Cada Columna
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@ RESULTADOS DE LA SIMULACION: CORRIENTES 4 A.8 

e Conn cccccrn- Cre nw ere ee C---------- Crone nnn ane C---- 3c ree C---------- C-----2----- 

e Display STREAMS 4 5 6 7 8 

Units: From ADA-101 AFA-139 ADA-103 D-2 

@ Farmat: CHEM_M To ADA-101 AEA-139 ADA-103 

Phas VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR LIQUID 
@ Temperature [C] 232.0 85.0 35.9 36.4 "84.0 

Pressure [KG/SQCM] 1.685 » 2.650 1.650 1.200 1.650 
Vapor Frac 1.000 * 1.000 1.000 1.000 0.000 
Mole Flow {KMOL/HR] 2276 .559 2615 .400 1727 .474 1601.743 494.309 
Mass Flow [KG/HR] . 62217.500 68249.172 51754.785 45149.387 9013 .773 
Volume Flow [CUM/HR] 57863.648 48132.492 27432.340 35028.250 '9.684 

eo Enthalpy [MMKCAL/H -28.382 ~50.562 “°-2.084 -9.260 ~33.096 
Mass Flow [KG/HR] 

CRILO 6649 .000 6657 .088 6044.314 trace 45.266 
CETO 267.000 258.979 155.667 « 0.001 8.023 

CIANIDRI 881.000 869.913 767.709 trace 11.131 
AGUA. . 10656.000 16791.840 1117 .936 1489 .296 8855 :212 
ACRYLIC 94.000 1.029 0.056 0.100 93.889 
ACROLEIN 0.500 0.569 0.529 0.005 0.005 
co. 562.000 561.998 561.990 561.937 0.002 
¢co2 - 1766 .000 1765 .873 1765.124 1759 .485 0.127 
PROPYLE 176.000 175.998 175.986 175.884 0.002 
ROPANE 614.000 613.998 613.986 613.896 0.002 
XYGEN 1472 .000 1471 .993 1471.966 1471.781 0.007 
ITROGEN 39080.000 39079.891 39079.520 39077.004 0.108 
3N 

ont . [KCAL/KG] *456.171 -740.835 ~40.272 -205.085 -3671.653 
S| [KCAL/KG- 0.079 -0.059 -0.004 0.008: -1.955
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RESULTADOS DE LA SIMULACION: CORRIENTES 9 A 13 

Cn ---- 2-5-3 - Conn ene ---- C- wee neon e C------+--- C~--------- C----------+ Coon en en eee 

Display STREAMS, 9 10 11 12 13 
Units: . From D-3 ADA-103 “M-2 M-3 ADA-104 
Format: CHEM.M To M-2 ABA-108 M-3 ADA-104 AEA-~113 

Phas LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID VAPOR 
Temperature [C] | 36.2 25.6 77.6 77.2 “72.1 
Pressure [KG/SQCM} 5.000 1.600 1.600 ‘1.500 1.070 
Vapor Frac 1 0.000 0.000 0.000 0.000 1.000 
Mole Flow [KMOL/HR] 887.926 5233 .147 6121.074 6172 .567 253.143 
Mass Flow (KG/HR] 16494.383 98621.430 115115.813 116297.758 9762.384 
Volume Flow [CUM/HR] 17.220 102.756 126.716 128.134 6924.102 
Enthalpy (MMKCAL/H -58.653 -342.084 -395.209 -397.869 2.731 
Mass Flow {KG/HR] 

ACRILO ' 612.774 6044 .314 6657.088 7021.086 7407 .371 
ACETO t 103.312 155.667 258.979 258.983 0.068 
CIANIDRI . 102.205 767.709 869.913 904.183 904.183 
AGUA k 15673.900 91638.688 107312.586 108092.086 1436.195 
ACRYLIC . . 0.973 - §,.944 6.917 6.920 - 0.066 
ACROLEIN of 0.040 0.524 0.564 1.867 1.867 
co -0.008 0.053 0.061 0.073 0.073 
CO2 0.749 5.639 6.388 8.597 8.597 
PROPYLE 0.012 0.102 -0.114 0.137 0.137 
PROPANE 0.0123 0.090 0.102 0.122 0.122 
OXYGEN 0.027 0.185 0.212 0.254 0.254 
NITROGEN " 0.371 2.517 2.888 3.451 3.451 
H3N 

HMX [KCAL/KG] -3555.901 -3468.610 -3433.091 -3421.079 279.739 
SMX [KCAL/KG- -2.038 -2.034 -1.888 -1.884 -0.077
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e RESULTADOS DE LA SIMULACION: CORRIENTES 14 A 18 

@C--- rrr rte C----------- C---------- C---------- C--+-+-+------ C---------- C----------- 

Display STREAMS 14 15 16 17 18 
Units: From. AFA-111 AFA-111 ADA-104 ADA-105 AGA-115 

@ Farmat: CHEM_M To M-4 AGA-112 ADA~-105 AGA-114 M-1 

Phas LIQUID LIQUID VAPOR LIQUID LIQUID 

Temperature [C] 40.0 40.0 112.1 106.9 118.1 

Pressure {KG/SQCM] 1.060 1.060 1.630 1.370 3.000 
Vapor Frac 0.000 0.000 1.000 0.000 0.000 
Mole Flow (KMOL/HR] 45.119 208.024 158.886 136.888 797.292 

@ Mass Flow [KG/HR] 873.426 8888 .959 3018 .000 2476.393 14364.118 
Volume Flow [CUM/HR] 0.955 11.717 3184.706 2.734 15.987 
Enthalpy [MMKCAL/H -2.804 ‘3.354 “8.553 ~9.104 -53.052 
Mass Flow [KG/HR] 

ACRILO 72.051 7335 .321 trace trace trace 
ACETO 0.003 0.065 277.078 18.156 trace 
CIANIDRI 34.270 869.914 trace trace trace 
AGUA 764.197 671.998 2740.749 2458.074 14363.202 
ACRYLIC 0.003 0.063 0.173 0.162 0.916 
ACROLEIN 0.035 1.832 trace trace 
to 0.012 0.061 trace trace 
‘02 2.209 6.388 trace trace 
ROPYLE 0.022 0.114 trace trace 

PROPANE 0.020 0.102 trace trace 
XYGEN 0.041 0.212 trace trace 
on 0.563 2.888 trace . trace 
3N 

HMX ([KCAL/KG] -3210.867 377.352 -2833.873 -3676.237 -3693.291 
smMx (KCAL/KG- -1.893 -0.620 -0,.483 -1.907 ~1.886
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RESULTADOS DE LA SIMULACION: 

C----------- Cr--~- n+ +--- C---------+- C---------- C---------- C--------- 

Display STREAMS 19 20 21 23 
Units: From ADA-105 D-6 D~6 ADA-106 
Format: CHEM_M To AEA-115 ADA-105 

Phas VAPOR LIQUID LIQUID VAPOR" 

Temperature [€] 94.0 38.1 38.21 27.9 
Pressure [KG/SQCM} 1.120 2.000 2.000 1:130 
Vapor Frac 1.000 0.000 0.000 1.000 
Mole Flow {KMOL/HR] 153.833 131.835 21.998 32.719 

Mass Flow [KG/HR] 3787 .468 3245.861 541.608 884.522 
Volume Flow [CUM/HR] 4275 .804 4.179 0.697 719.253 
Enthalpy [MMKCAL/H -5.456 -6.007 -1.002 1.009" 
Mass Flow {KG/HR] 

ACRILO I trace trace trace 0.001 
ACETO 4 1810.646 1551.724 258.922 trace 
CIANIDRI ' trace trace trace 869.870 
AGUA t 1976 .744 1694 .069 282.674 4.864 

ACRYLIC ' 0.078 0.067 0.011 trace 
ACROLEIN 0.021 
co - 0.061 
Cco2 6.388 
PROPYLE 0.114 

PROPANE 0.102 
OXYGEN 0.212 

NITROGEN | 2.888 
H3N | 

HMX [KCAL/KG] -1440.575 -1850.760 -1850.761 1140 .696 

SMX [KCAL/KG- -0.351 -1.483 -1.483 0.301 

CORRIENTES 19 A 25 

25 
AEA-117 
AFA-116 
LIQUID 

40.0 
1.200 
0.000 

406.400 
18691 .000 

~ 24.457 
6.348 

17199.605 
0.115 
3.274 

1476.000 

0.082 
11.923 

trace 
trace 
trace 
trace 
trace 
trace 

339.623 
-0.650
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RESULTADOS DE LA SIMULACION:: CORRIENTES 26 A 30 

C--+--------- C-- ne nee eee C---------- Cannacecne- Crowe anne ene Crowne eee Cane e ene nn- 

Display STREAMS 26 27 28 29 30 
Units: From AGA-119 . ADA-106 ADA-107 D-7 
Format: CHEM_M To ADA-106 M-i ADA-107 AEA-~120 

Phas LIQUID LIQUID LIQUID VAPOR LIQUID 
Temperature {C] 40.2 40.2 88.5 44.2 43.3 
Pressure {[KG/SQCM] 3.000 3.000 1.530 0.381 3.000 
Vapor Frac 0.000 0.000 0.000 1.000 0.000 
Mole Flow. [KMOL/HR] 370.536 35.864 139.441 213.832 6.374 - 
Mass Flow (KG/HR] 18009 .586 681.413 7323 .049 10310.000 308.522 
Volume Flow [CUM/HR] 23.519 0.721 15.342 15115.313 0.405 
Enthalpy. [MMKCAL/H 8.631 -2.332 * 5.029 6.382 0.144 
Maps Flow {KG/HR] 

ACRILO 17146 .248 53.356 7281.988 9733 .636 291.947 
ACETO 0.113 0.002 0.063 0.029 0.001 
CIANIDRI 3.230 0.044 trace trace trace 
GUA 848.065 627.936 39.200 534.041 15.306 
CRYLIC "0.081 0.001 0.062 trace 

EGROLBIN 11.849 0.074 1.737 42.295 1.268 
‘0 trace 
‘02 trace 
PROPYLE trace 
ROPANE trace 
XYGEN trace 

NITROGEN trace 
H3N 

om [KCAL/KG] 479.219 ~3422.281 686.661 618.957 465.812 
Ss [KCAL/KG- -0.608 71.982 -0.484 -0.097 -0.606
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RESULTADOS DE LA SIMULACION: CORRIENTES 31 A 37 

C--------2-- Cn nn-- reece e Cree renee Cee nnn nenne C---+------- Coreen eee Conn rene ene 

Display STREAMS | -31 32 33 34 37 
Units: From AFA-117 D-7 ADA-107 ADA-107 AEA-110 
Format: CHEM_M To 4 ADA-107 AGA- : ADA-103 

. Phas LIQUID. LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID 
Temperature [C] -! 43.0 . 43.3 : 63.4 51.5 37.8 
Pressure [KG/SQCM] 0.368 3.000 0.653 0.435 5.000 
Vapor Frac 4 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 
Mole Flow [KMOL/HR] 1.363 206.095 7.280 124.423 5107.415 
Mass Flow {KG/HR] 25.931 9975 .548 386.337. 6602.260 92016,000 
Volume Flow [CUM/HR] 0.028 13.091 0.520 8.716 93.790 
Enthalpy: ([MMKCAL/H -0.089 (4,647 0.269 4.554 ~347.411 
Mass Flow [KG/HR} 

ACRILO \ - 2.057 9439 .636 386.268 6601.720 trace 
ACETO i < 0.001 . 0.028 0.007 0.055 0.001 
CIANIDRI ‘trace trace trace trace trace 
AGUA : 23.856 494.879 trace 0.037 92010.008 
ACRYLIC 0.062 trace 5.988 
ACROLEIN t 0,018 41.005 trace 0.448 trace 
co trace 
co2 trace 
PROPYLE trace 
PROPANE ! trace 
OXYGEN trace 
NITROGEN | trace 
H3N 

HMX [KCAL/KG] -3413.452 465.813 695 .443 689.730 -3775.491 
SMX {KCAL/KG- -1.9721 -0.606 -0.521 -0.539 -2.118
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RESULTADOS DE LA SIMULACION: -- 

Q ? L ' t 1 1 1 1 1 1 1 Q ’ t t t 1 ' 1 1 ’ ‘ ' a t t ( t ' ' 1 1 1 t Q 1 1 1 1 1 i ’ i t 2 1 1 1 1 1 ' 1 ‘ t a 1 t 1 1 1 1 1 1 1 t 2° t 1 t t 1 1 l 1 ' 1 t 

Display STREAMS 
Units: From 
Format: CHEM_M To 

Phas LIQUID 

Temperature [C] 
Pressure {KG/SQCM] 
Vapor Frac . 
Mole Flow [KMOL/HR] 
Maps Flow [KG/HR] 

Leese] Flow [CUM/HR] 
Enthalpy [MMKCAL/H 
Maps Flow {KG/HR] 

CRILO 
ACETO 
CIANIDRI 

GUA 

ACRYLIC 
ACROLEIN 

0 
02 

PROPYLE 
PROPANE 
OXYGEN 

ITROGEN 

3N 
HM [KCAL/KG] 
SMX (KCAL/KG- 

15 
0 

180 
7639 

15 
-0 

7025 
614 

-16 

EXPAN-2 

32.0 
-600 
-000 
865 
-000 
+291 
-129 

.000 
-000 

-932 
-213 

CORRIENTES DE PROPILENO 

1. 

2-A 2-B 2-¢ 2-FEED 
EXPAN-2 AEA-104 AEA-129 EXPAN- 
AEA-104 AEA-129 EXPAN- 2A 
MIXED VAPOR — VAPOR VAPOR 

0.5 0.6 66.0 
6.000 6.000 6.000 4 
0.273 1.000 1.000 

180.865 180.865 180.865 180 
7639.000 7639.000 7639 .000 7639 
201.018 699.695 866.767 1300 

* -0.129 0.371 0.560 0 

7025 .000 7025 .000 7025 .000 7025 
614.000 614.000 614.000 614. 

-16.932 48.581 73.259 73 
-1.200 -0.961 -0.880 -0 

2A 

66.0 
-000 
000 

-865 
-000 
152 
-560 

-000 
000 

259 
-861



RESULTADOS DE LA SIMULACION: 

Display STREAMS ' 
Units: From 
Format: CHEM_M To EXPAN-3 

Phas LIQUID 
Temperature [C]_. 
Pressure [KG/SQCM] 
Vapor Frac 
Mole Flow {KMOL/HR] 
Mass Flow {KG/HR] 
Volume, Flow [CUM/HR] 
Enthalpy (MMKCAL/H 
Mass Flow [KG/HR] 

ACRILO 

ACETO 

CIANIDRI 

AGUA 
ACRYLIC 
ACROLEIN i 

co 
co2 
PROPYLE \ 
PROPANE 

OXYGEN 
NITROGEN 
H3N 

HMX . [KCAL/KG] 
SMX {KCAL/KG- 

14 
0 

192 
3287 

5 
-3 

17 

3270. 
467 
549 

-926 

32.0 
.000 
-000 
951 
-000 
545 
045 

-000 

000 

3-A 3-B 3-C 3-FEED 
EXPAN-3 AEA-105 AEA-128 EXPAN- 
AEA-105 AEA-128 EXPAN-3A 
MIXED MIXED VAPOR VAPOR 

0.0 17.5 66.0 
4.345 4.345 4.345 4 
0.154 + 0.985 1.000 1 

192.951 192.951 192.951 192 
3287 .000 3287.000 3287 .000 3287 
162.767 1078.141 1276 .899 1387 
-3.045 * -2.193 -2.091 -2. 

17.000 17.000 17.000 17 

3270.000 3270.000 3270.000 3270 
-926.467 -667.114 ~636.170 ~636 

-2.527 -1.581 -1.482 -1 

CORRIENTES DE AMONIACO 

3A 

66.0 
-000 
000 
951 
-000 
032 
o91 

.000 

.000 
-170 
472



  

G 7 E 2 | I 

9) 
dwal, 

—
O
-
 

=
 
-
-
-
 

    S8[tsOUd ‘7OT-vaVv 490Tg 

| 

"@@@e0e0200008080608080808000080808 
8080808808868 6



aBeys 

iS 9b 9E TE 9e¢ Vy 12 

  

Qt vy 9 t 

  Ge 
Oc 

Gt 
Ob 

3 
d
w
a
l
 
—
O
—
 

O€ 
~GE 

  

I 1 | I I ma I 7 | I t I | 
| ry 
1 ! 
t 1 I \ 1 ! \ t ! 1 
| 1 1 ! ' 1 I ' 1 ' 
1 _t vl U ( be ' L | ‘ | 
| I | ' \ ( ! \ ’ 1 ' 
U I ’ \ | \ ! t ' 4 t 
I ’ { \ I \ 1 \ ' ! ' 
| \ | | ! I ! 5 1 ‘ 1 
' I 1 ' ! 1 ' 1 t 1 1 

. a4 a | 1 I 1 . a v ’ ' 4 
U : | | ) t | t \ I t t ' 
I t 1 1 ! t 1 1 ! 1 1 1 ' 

1 I I 1 t ' 1 ‘ 1 1 ' 1 ' 

‘ | | 1 \ \ { \ 1 ! t ' ' 
t 1 ' I I 1 t ' 1 t ' 1 
Moo, en eee a a ee Se Poo. Lb LL foe i 
| ! | t I I ( ( ( 1 \ ' 4 
1 ' 1 I | 1 t 1 t | t ’ 1 
i | ‘ | | 1 ( \ t 1 t ‘ 1 
t I ' 1 1 | { I 4 | t ' 1 
| 1 | 1 ' 1 | | t 1 ' ’ 1 
Moon fp Le Joe a toll Le Moo bone. lene Looe ee loo LL. Pook ho} 
1 { 1 ' ' 1 | | t 4 ‘ t | 
t t 1 t \ | t ' 1 

| (VUMLVHSdW3L 3d I4H3d) VYOOSEYHOSEVY 3HHOL : | { 1 | ' I I I I t 1 I 
! 1 | \ | { I 1 ( ! t 1 ! 
. -t ---Jde ---f 8 --i. se lol Le to --- Poole bot. e hoo how. 2 A Jone ee , Oo _| 
j ' | r 1 t I 1 1 I ' ' I 
t ' | I 1 ' | \ \ | } ! \ 
1 ' 1 1 | ' | I t | 1 ! \ 
I | ! \ I ' I \ ‘ I ! 1 I 
| | 1 I 1 ' I I 1 I 1 ! ' 
yoo Le LoL ee Jone ee hoo boone leo bool... Poo doe Poo Poole Lo.) 
| | | | ! \ | \ ! ! ! 1 1 
1 1 t 1 ' ' I \ 1 1 1 | ' 
' 1 l 1 { l 1 ( 1 1 1 1 t 
' 1 I | ' t | ' 4 | | \ | 
t l | 1 ‘ t I 1 1 1 l 1 1 
i ebole. 2d. LL ltd De Le dell ete boo ee wk. Heeb oe ele ee Ke! --b.we 

‘t ' 1 1 ‘ ‘ ' t 1 t bo “4 1 
| ( ! ! ! ' ' 1 1 ' t \ ' 
| 1 | | | | 1 ! I 1 1 t t 
! ' 1 1 4 1 1 1 ( 1 ' ' ' 
| 1 I \ | | | ! I 1 ! \ 1 
Pe a bool Jen 22 eld Loe. I et 1 oe ‘ rs 

S8[tsOdd “€0b-VdV »90TE 

O
v



  

a6e4s 

16 98 18 94 IZ 99 19 9G TGS Qvb th GE TE 92 te gt TE g } 
  

       
   

PO eye T tT J re ] a Co Mm po poy ~~] | ! I ( 1 ! t I ! 4 ro. 4 t I ro. og : < ' | \ t 1 | t t ' I \ I 4 I ' ' 1 I 5) \ 1 I \ \ ' I I I \ I I 1 ! \ 1 1 C5. Pe de eed booed ate oo ade al -l. cS —4™ ' ' I I I 1 1 1 1 1 t t 1 1 1 t ' ol | t t I i ‘ ‘ t I I I I ' 1 t \ t 4 t \ t I I i I t ' ! 1 | ( I 1 1 ' | 1. I 4 ! ! 1 I t 1 I ' \ ! t t a a 
| © I ' ! I I \ ’ ! t ' ! ’ \ ' t i ! I t t ! | I \ I t 1 ' 4 ! 1 1 I I I ' ! \ ' ! ! t | t ! I t 1 1 I t 1 I t 4 ! ' po eee t t ' 

1 1 I ! 

    

' ' (v UNLVHADWAL 
' I 

l 

1 

t 

I 

i) 

1 

f 

I 

3 
d
w
a
y
 
—
O
—
 

  

OtL 
SGOT 

Glt 

  att s0ud yOL- -Yav 4O0Tg | 

l 
Oct 

bo. 

@0@0e0000000600808868000808680G808800808 
088808800  



  

  

  

    
  

aBeys 

GI eb Vt 6 Zl G E T 

i 717 T —~F r > 

wo 
bo bo Po Po 1 o 

— ‘oO t 1 J . 1 ' © 

po (VEALVESdWSL 30 Wsu3d) OTINLINOLION ° 
Poe Poon Vo Ln Le oO 

° ' I 
a om 

toe. pe jee ee ee ee Ht ee ee ee 3 

5 

Joe eee eee a ea ee of 
i I nO 

Ne —_ S 
* 

te OT 3 : oo ih 

‘On - elle bo te eee eb eee ee 

S8TtsiOdd :GOT-VdV AI0TE 

tow. Pw ed .



  

  
Sb 

Ov 
GE 

OF 
GG 

OS 

) 
dway 

—
O
—
 

S9 
OZ 

08 
Gf 

S8 

  06 

SeTtjOdd -901-VaV »I0TY



  

  

  

‘ 

C
L
V
 

abe4s 

VS QV VP SE TE 9c Ve gy Vi 9 v 
[7 7 I TI I oo I T 

! ' 5 1 I l 1 | t 1 | NN 
pr a | a enn rT TT pat TT | nnn TOT TT re oi 

   
OS 

S° 
SS 

cS 

) 
dual 

—
O
—
-
 

  

G' eg 

  S
g



  

  

  J 
00229 

4 

i 
00vVZ9 

O000ST 

S
L
 

on 

      

? on 
—) 

an 
Oo 
Oo 

bo < 
Se lag 
on je 2 aw 

e jeg 
x zA 

2 ln & bh + om Lt 
oy Ho D 
2 oO 
8 Oo 

OQ 

o 
fee) 

8 2. S 

OQ 
; S a boo ee (4OdVA A GOINOII OfN1d.35G-W14¥3ad)_ ogvavdy. 30_ vNwo709 - eee eee Je JP 

SdTtsOdd ‘7OT-VaV XI0TG . S 

ne: - 

“@@e@e0e0 080802008008 080 eeeeelerlaececlcetcClcceclUlcckeclUlcectclUckclUlcrctcCUlcrcetlUlctle



  

> @#eee@e0et8 @ 6 

a6eys 

    
          

99 _-=«49 9S vG Ov te GE m 9e te gt. UT 9 J G3 

pp 1 BP PP pee ye pee epee Os 52 

Wd 1 CECE CECE ECACC LEE LIJIT) |S 

| tUodva' A Od{NOT7 OPN4 30 Tsu3d) VHONASYOSeY SHO! | N 
I ( Af ( l l t 1 ’ a 

a a bs 
| dh Bo alg 4s 
! | EE TIE UB 8 

ja OI 1 t 1 1 i 1 1 1 1 1 8 8 | 

Penn tp on doe bp bbe eee || 48 S 
a 
a Ss | Ss 
pf 5 |a 9 
Poof ig BBS 
[a SO 
a S | 2 
Pf |s 
A oe fee eden foes b eee peee ep ceebeee heehee to bet] 48 de 
a a 

SO JODEE LOOSE OOD, ON) |e 
be Ss | | 4 | 1 1 | | wt ' ' ! —S 4 

SaTtJOud ‘€0F-vdY 901g 8



a6e3s 

  

    
    

16 98 18 94 TZ 99 19 9G 1G Qh Th 9E TE Ge te GF It Q 4 
r I ~} { t | 1 I I | T [ T I 1 i t por 

oe 

ih ; BR nN 
pO. 4 (HOdVA,A GOINOLT OPN74. 3G_ IT 3H3d). NOLIWH3dND3H.'3G_ YNWNT102_| 2 
Pty ; Po Po S 

a DDD PDDDDDDDDDDDDDDDDIDDD | 
| Y 1 1 ' 1 ! I I C 1 ' t 1 ' I I 1 J 1 © 

Pp TT PT ye py epee g sy 2 

OC 1 1 ' ' 1 I 1 1 1 t 1 1 t 1 _— ' OQ ree leole Io Lb en ee boo Vo Le aqua ai. fd 7 

mpgs peas gece agers esses aT dae 
1 ft Be 
te a f~-- bo- -te- ead ee rte ee tee Le ~--— le -t - -lo- mw oe LL —j~O wz 
' t V 1 I t I 1 I { 1 [7 “y { I f I 1 So Gq 
1 I 1 t I 1 1 I i I ' 1 I I t 1 ' o > 
{ { 1 t { Il ' i t ‘ a ‘ 1 I ‘ ’ oO = 1 ' ooo ttt he _! ot ee yee ot t fot 1 _ $ to 1 ! i t Uh 1 ' + T. 1 r 1 ' ‘ + 1 

Pp bate FE I t t t ! I I I I 1 ' ; i ; ' ; ' on 

to [oposite estee steeped b= fee epee dee dee be a8 { I 1 t 1 I i t I t 1 1 I i 1 t ' QO 

ee Doo ° _ 1 | “ TTT I} 1 1 1 t 1 1 1 ae 1 _ J 

1 CODE Pot 
jr th u Ht BR 3 Poo ttt Poe dae le deh dee ote ee bee 1 | t 8 

SeTtsOdd ‘pOv-VdV AI0TE S 

fu  f 

-@@e@e00e000002088@0eeC8e0ee8e0e8808 88888 6 @   
0008t 

OOOST 
000c4 

0006 
000TC 

H
/
9
y
 

MOT 
I
G
e
A



a6e4s 

  

  

Gt ET VT 6 Ww 
_oO 

LP SS = 0 SO HO S 
1 vt ' ' MO | 

nae an pono n nes Poses nens S| ‘ ' 1 1 oO TO 

| | ° eo - eae ee fom oo ee -~ est o oe nee hee --- eee w 

1 _|% 
' oO 
1 ) 

0G&e2 

HH/O 
MOT 

JOT] 
—
C
)
—
 

L_ 
OOEE 

  
    

< 
! ! 3 bee dee ee ae I on js 
! 8 S 8 

|... AHQAVA A_OGINOIT OfNIS JQ TsH3d) _vYOOVII4I193 lw 3 
| | | | 18 2 t 1 mM oO D 

ee eee Po oe Mo O : 
! So |e 1 I ! I 

Q 

fees eee te eo anne ° 
4 : a : w 

et Foo YS 1 l i po oO oO 

° : 1 t 1 --} Ww 
Be Poon | Io Le ~~. .d 3B 

S8TTsOUd ‘GOT-vdyY »90Tg °



a6e4s 

  

   

  
  

   

gg v9 9G 1G =F Vv gE TE 92 te Qt VT g b 
1 Ty | i] ] I I ‘t I l i 1 1 | 1. 

tnd] 1s DUTT a (OPNT+S JO WsH3d) * yHOagVISS=3 S Q. = 
LO i z foo, Moe -2 ee L L e Oo 

OQ 4 
we HH pH He Hp eee eyeJe ey en nM 

_jO1 
oO 

ste eee ee We =e ele ee eH ede LL LL Lf Oo 

~ 

bob a tte 2 4 A 
eo 7 3 | ne OS oO 

Cr Io gs 
pes rs oe pat ipo ci pe i 4 a 

oy | 5 
TP REE S RES Soo pow pe i 4 eo We 

oO oS 
zn Qo A TTS me bese ee be eH ee oO J @ 
~ ™ 

pee eb eed 5 1 5 
> “ 
WG Io 

Ooh ee ee So oO 
Oo OQ 
Oo 4 

eee epee ee Le ee leap 
_}O1 

ee D S 2 | 
Oo 

      S8[TJOud ‘90T-vaV y20Tg 

i . baw.



a6e3s 

  

              

1G sb Vy 9E TE 92 be QI vd g I 
L 7 J | t~ 1 | is i 1 “Ty 7 

? 
(1 . t v t I I t 1 I ' oO 

| Bw 648 
; ; S ° 

ts 5 |. 
2 L | 

' 3 | 

© 78 8 
Sm [Cm 
38 2 

S | 8 o > x 

S5 |. 5 OQ _— 

aM 
oO 

Oo 

3 oO 
_ OQ 4 . 

oO 

) 

< = oO —_Mm 

. . oO oO 

S8TtJOdd ‘ZOF-Vdv Xx90Tg S 3



  

ADA-101;  Columna Quench o de Apagado 

Corrientes de entrada:4, MEXH20 

Corrientes de salida: 5, 8 

Q=0 
W= Waaa-io7 + Waca-tos 
W= 102.7355 + 21.24048= 123.97598 kw= 106689.6 kcal/h= 0.1066896 MMkcal/h 

DATOS DE CORRIENTES: 

Corriente Flujo kg/h 

/ 4 62273 
MIXH20 15105.468 

5 68267.125 
8 9111.566 

AH= 0.107 MMkcal/h= W 

H MMkcal/h_ S keal/(kg-°K) 

-28.397 

-55,602 

-50.677 

-33.215 

RESULTADOS : (AS en keal/(h-°K), Wp en kcal/h) 

ASsia ASanea AS total (Sr 

1892.2407 0 1892.2407 

Amindinn Df blentn Ant 1 

0.079 

-1.889 

-0.059 

-1.942 

We 

563887.73 

 



AEA-139 _ Postenfriador 

Corrientes de entrada : 5 

Corrientes de salida: 6,9 

Q= -10,23885 MMkcal/h 

W= Waga-1a9 . 
W= 5.429854 kw= 4671.8464 kcal/h= 0.0046718464 MMkcal/h 

DATOS DE CORRIENTES: 

Corriente Flujo kg/h =H MMkcal/h S kcal/(kg-°K) 

5 68267.125  -50.677 -0.059 

6 51552.766 = -2.202 ~0.004 

9 16714.365 = -58.709 -2.023 

AH= -10.234 MMkcal/h 
Q+W=-10.234178 MMkcal/h 

AH=Q +'W 

RESULTADOS : (AS en kcal/(h-"K), Wp en kcal/h) 

ASsia ASatred ASroa™ (S,)r We 

-29991.611 34072.712  4081.101 1216168.1 

Para el cdlculo de ASatea Se determin6 la temperatura logaritmica media (Tim) con base en 

el perfil de temperaturas siguiente : 

85.1 °C > 35.9°C 

Corriente caliente (Acrilo) 

  

30°C < 25°C 

Corriente fria (Agua) 

  

Ti= 25 °C= 298 °K 
To= 30 °C= 303 °K 
Tin= 300.5 °K 
AS area 10238850/300.5= 34072.712 keal/(h-"K) 

I 
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ADA-103 Columna absorbedora con su recirculacién 

Corrientes de entrada : 6, 37 

Corrientes de salida: 7, 10 

Q= Qaza-tos + Qaza-toa + Qaza-107 : 
Q= -827203.3 - 499016.6 - 532665= -1858884.9 kcal/h= -1.8588849 MMkcal/h 

W= Waca.io 

W=13.9117 kw= 11969.627 kcal/h= 0.011969627 MMkcal/h 

DATOS DE CORRIENTES: 

Corriente Flujo kg/h ~=9=H MMkcal/h_ S kcal/(kg-°K) 

6 51552.766 — -2.202 -0.004 
37 92016 -347.402 -2.118 
7 45150.004 = -9.259 0.008 
10 98419.32 -342.195 -2.038 

AH= -1.85 MMkcal/h 
Q + W= -1.8469153 MMkcal/h 

AH=Q+W 

RESULTADOS : (AS en kcal/(h-°K), Wp en kcal/h) 

ASsia AS atrea AStoai= (Sg)r We 

-5121.269 == 6835.0365 1713.7675 510702.72 

El calculo de ASarea comprende a las corrientes y equipos siguientes : 

a) Corriente (fria) de Amoniaco en AEA-105 

AS,= 3287(-1.599 - (-2.525)}= 3043.762 kcal/(h-’K) 

b) Corriente de Propileno (fria) en AEA-104 

ASy= 7639(-0.961 - (-1.2)}= 1825.721 kcal/(h-°K) 

c) Corriente de Salmuera (refrigerante) en AEA-107 

Amindinn - Aleta Ant 2  



  

| 

; 

| 
AS= QUT 
AS = 532665/271= 1965.5535 

Donde el valor de Ti, resulta de considerar el siguiente perfil de temperaturas en AEA- 
107: 

| 
8.3°C 

> 17°C 
Corriente caliente (Acrilo) 

  

00°C < 4°C 

Corriente fria (Salmuera) 

  

De esta manera : 
I 

ASatrea™ AS, + ASp + AS.= 6835.0365 

Con objeto de apreciar en que proporcién contribuye el solo proceso de absorcion a la 
generacion de entropia total, a continuaciOn se obtiene el cambio de entropia dentro de la 
columna : 

Corrientes de entrada : 6, 37, R-103-E 

Corrientes de salida: 7, 10, R-103-A 

DATOS DE CORRIENTES: 

Corriente Flujo kg/h. += H MMkcal/h_ S kcal/(kg-"K) 

6 51552.766 = -2.202 -0.004 

37 92016 -347.402 -2.118 

R-103-E 90640 -345.185 -2.229 

‘ 7 45150.004 -9.259 0.008 

10 98419.32 -342.195 -2.038 

| R-103-A 90640 -343.336 -2.159 

AS totat(Columna)= (S,)r(Columna)= 1223.5311 keal/(kg-"K) 

Wp(Columna)= 364612.27 kcal/h 

Para la recirculacion nos quedan los valores siguientes : 

(S,)r(Recirculacion)= 490.2364 keal/(kg-°K) 

Wp(Recirculacién)}= 146090.45 kcal/h 

Exclusivamente el proceso de absorcién contribuye con el 71.4 % de la entropia total 

generada por el sistema. 

Kedndina: CAlanta dat 4 
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ADA-104 Columna de recuperacién 

Corrientes de entrada:37-E, 12, 33-B,17-A - 
Corrientes de salida: 13, 16, 18-A,37-A 

Q= Qazai4 
Q= 11.976 MMkcal/h 

W= Waca-116 
W= 30.20461 kw= 25988.4 kcal/h= 0.0259884 MMkcal/h 

DATOS DE CORRIENTES: 

Corriente Flujo Kg/h ~=9H MMkcal/h_ S keal/(kg-°K) 

37-E 56360 -212.184 -2.084 
12 116521.813  -398.772 -1.885 ¢ 

33-B 400.201 0.278 -0.52 
17-A 2270.515 +8:298 ~1,.885 . 
13 9968.131 2.095 -0.079 
16° 2788 -7.803 -0.479 

18-A 14420.449 — -53.26 -1.886 
37-A 148376 -548.005 -1.886 

AH= 12.003 MMkcal/h 
Q + W= 12.002 MMkcal/h 
AH=Q+W 

RESULTADOS : (AS en kcal/(h-°K), Wp en kcal/h) 

ASsin AS trea ASrota™ (Sg)r Wp 

32428.835 -28326.064 4102.771 1222625.8 

Para determinar AS area se hicieron las siguientes consideraciones con respecto al hervidor 
AEA-114: 

a) El suministro de energia procede de vapor (ligeramente sobresaturado) de baja 
presion (LP STM) : : . : os 
Condiciones de entrada: 156 °C, 4.8 kg/cm? abs., Sy= -0,593 kcal/(h-°K) 

b) La salida es condensado a 149.7 °C, 4.8 kg/cm? abs., S= -1.789 kcal/(h-’K) 
c) La transferencia de calor se efectiia esencialmente a 149.7 °C 

Aahadina s Mlada and €  



it . . 
d) El flujo necesario de vapor, correspondiente al Q requerido (11.976 MMkcal/h) es de 

23684 kg/h 

Con los propésitos sefialados en el caso de ADA-103, a continuacién se evalia la 
generacion de entropia de la columna sola : 

Q= Qaga-114 

Q= 11.976. MMkcal/h 

W=0 

Corrientes de entrada: 37-E, 12, 33-B, 17-A, R-104-C 

Corrientes de salida: 13, 16, 18-A, R-104-A 

DATOS DE CORRIENTES: 

Corriente Flujo kg/h =H MMkcal/h S kcal/(kg-"K) 

37-E 56360 -212.184 -2.084 
12 116521.813  -398.772 + -1.885 

33-B 400.201 0.278 “0.52 ° 
17-A 2270.515 -8.298 ~1,885 

R-104-C 36636 -135.31 -1.886 

13 9968.131 2.095 -0.079 « 
16 2788 -7.803 -0.479 

18-A 14420.449 = -53.26 -1.886 

R-104-A 185012 -683.34 -1.887 

AH= 11.978 MMkcal/h 
AH=Q 

RESULTADOS : (AS en kcal/(h-°K), We en keal/h) 

4 ASsie , AS Atroa AStotat= (S,)r We 

32243.825  -28326.064 391.7607 1167492.7 

En este caso en Ja columna aparece el 95.5 % de la entropia total de! sistema. 

Amhadinn >) CAlewln dnl 
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AEA-113/AFA-111 Condensador/decantador sobre domo de ADA-104 

Corrientes de entrada: 13 

Corrientes de salida: 14, 15 

Q= Qagai3 + Qari 
Q= -2.261119 - 0.0408476= -2.3019666 MMkcal/h 

W=0 

DATOS DE CORRIENTES: 

Corriente Flujo kg/h =H MMkcal/h_ S kcal/(kg-°K) 

13 9968.131 2.095 -0.079 
14 1105.452 -3.549 -1.892 
15 + = 8862.682 3.342 -0.62 

AH= -2.302 MMkcal/h 

AH=Q 

RESULTADOS : (AS en kcal/(h-’K), Wp en kcal/h) 

ASsict AS trea AStota= (Sg)r Wp 

-6798.8957 75245225 725.62676 216236.78 

Para el condensador AEA-113, se considers el siguiente perfil de temperaturas : 

724°C > 40°C 
Corriente caliente (Acrilo) 

  

  30°C < 25°C 
Corriente fria (Agua) : 

Ti= 25 °C=298°K = T= 30°C=303 °K Ti= 300.5 °K 
AS atrea( AEA-113)= 2261119/300.5= 7524.5225 keal/(h-°K) 

En el caso del decantador, se considera que la energia fluye hacia el medio ambiente, por 
ello tenemos : 

AS irea(AFA-111)= 40847,6/298= 137.07248 keal(h-°K) 
AS area 7310.6725 keal/(h-°K) 

Ande ting) Manta and 7  



ADA-105 | Columna fraccionadora de acetonitrilo 

Corrientes de entrada : 16 
Corrientes de salida: 17, 21 

Q= Qaza-ni5 
Q= -1.414166 MMkcal/h 

W= Waca-ii7 

W= 0.2136952 kw= 183.86335 kcal/h= 0.00018386335 MMkcal/h 

DATOS DE CORRIENTES: 

Corriente Flujo kg/h =H MMkcal/h_ S kcal/(kg-"K) 

16 2788 -7,803 -0.479 
17 2270515 — -8.299 -1,886 

| 21 517.486 -0.919 “1473 

=- 1.415 
Q+W=-1.414 
AH=Q+W 

RESULTADOS : (AS en kcal/(h-°K), Wp en kcal/h) 

ASsia AS Aired AStota= (S,)r Wp 

-3678.4645  4706.0433 1027.58 306218.47 

ASatea fue determinado con base en el perfil de temperaturas que a continuacién se 

presenta para AEA-115 (condensador): 

99.9°C > 38°C 
Corriente que condensa (Acetonitrilo) 

  

30°C < 25 °C 
Corriente fria (Agua) 

  

T= 25 °C= 298 °K 
To= 30 °C= 303 °K 
Tin 300.5 °K 
ASatrea = +1414166/300.5= 4706.0433 kcal/(h-°K) 

Rahndinn » MAlanlaA dal 0 
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ADA-106 Columna de despunte o eliminadora de acido cianhidrico 

Corrientes de entrada: 15-B 

Corrientes de salida: 23, 28, 27-A 

Q= Queatis + Qaeanie + Qazaiia + Quractis “ 
Q= 1.389 - 0.6911938 - 0.3955414 - 0.0512685= 0. 2509963 MMkcal/h 

W= Waga-119 
W= 2.194332 kw= 1888.0033 kcaV/h= 0. 0018880033 MMkcal/h 

DATOS DE CORRIENTES: 

Corriente Flujo kg/n. = H MMkcal/h_S kcal/(kg-°K) 

15-B 8862.682 . 3.442 -0.586 
23 879.068 _ 1.022 0.3 
28 7298.461 5.016 -0,482 
27-A 685.071 ° — -2.343 -1.981 

AH= 0.253 MMkcal/h 
Q + W= 0.2528843 MMkcal/h 
AH=Q+W 

RESULTADOS : (AS en keal/(h-°K), Wp en keal/h) 

ASsice AS atrea AStota™ (S,)r We soe 

582.26815 685.03739 1267.3055 . '377657.05. 

En la determinacion del ASatrea se establecieron los aspectos siguientes : 

a) Perfil de temperaturas en el rehervidor AEA-116 

  156 °C =>. 149.7°C 
Corriente caliente (LP-STM) 

  90°C < 86.15 °C 

Corriente que hierve (Acrilo) 

con Tin= 149.7 °C de acuerdo con las consideraciones a, b y ¢ de los calculos para ADA- 
104, obteniendo por consecuencia AS,= -1389000/422.7= -3286.0185 keal/(h-°K) 

Awkadina » Oilada dat 0  



| 
b) Perfil de temperaturas en el condensador AEA-118 

  | 29.24 °C - > 28.91°C 

| Corriente que condensa (Cianhidrico) 

  15°C < 4C 

Corriente fria (Refrigerante) 

de donde Tin= 278.4 °K y AS,= 691193.8/278.4= 2482.7364 kcal/(h-°K) 

c) Perfil dé temperaturas en el enfriador AEA-117 

77.9°C > 40°C 
Corriente caliente (Acrilo) 

  

30°C < 25°C 

Corriente fria (Agua) 

  

Tim= 300.5 °K, AS,= 395541.4/300.5= 1316.2775 keal/(h-°K) 

a) El pequefio desprendimiento de energia que tiene lugar en el decantador AFA-116 se 

realiza hacia el medio ambiente, por ello Tys= 298 y ASg= 51268.5/298= 172.04195 

kcal/(h-"K) ‘ 

e) ASarea* AS, + AS, + AS, + ASg= 618.02205 kcal/(h-°K) 

Evaluacion del Wp dentro de la columna exclusivamente. 

Corrientes de entrada: 15-B, 26 

Corrientes de salida: 23, 28, 25-A 

Q= Qagatis + Qaza-118 
Q= 1.389 - 0.6911938= 0.6978062 MMkcal/h 

W=0 

DATOS DE CORRIENTES: 

' Corriente Flujo kg/h ~=9=.H MMkeal/h_ S kcal/(kg-"K) 
1 

15-B 8862.682 3.442 -0.586 

26 18005.928 8.611 -0.608 

23 879.068 1.022 0.3... 

28 7298.461 5.016 -0.482 

25-A 18691 6.713 -0.588 

Aamhadinn | MAtedA Ant 10 
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AH= 0.698 MMkcal/h 
AH=Q 

RESULTADOS : (AS en kcal/(h-°K), Wp en kcal/h) 

ASsict AS atrea AS totat= (S,)r We 

1896.6899 = -803.2821 1093.4078 325835.52 

Se concluye que dentro de la columna se genera el 91.1 % de la entropia total producida 
en el sistema. 

Awheadinn » O4leda dal 11



ADA-107 Columna de producto 

Corrientes de entrada:28 

Corrientes de salida: 30, 31, 34, 33 

QO Qaza-ii9 + Qaga-120 + Qara-ti7 
Q= 1.524463 - 1.679429 - 0.0022973= - 0.1572633 MMkcal/h 

W= Waga-124 
W= 2.08138 kw= 1790.8194 kcal/h= 0.0017908194 MMkcal/h 

DATOS DE CORRIENTES: 

Corriente Flujo kg/h =H MMkcal/h S kcal/(kg-°K) 

28 7298.461 5.016 -0.482 
30 282.674 0.132 -0.606 
31 27.325 -0,093 -1.971 
34 6588.26 4.544 -0.539 
33 400.201 0.278 -0.521 

AH= -0.155 
Q + W= -0:1554725 MMkcal/h 
AH=Q+W 

| 
RESULTADOS: (AS en kcal/(h-°K), We en keal/h) 

| 

ASsist AS aired AS tot (Sg)r We 

-466.87663 1990.0019 1523.1253 453891 .33 

En la determinacién del AS area Se establecieron los siguientes criterios : 

a) Perfil de temperaturas en el rehervidor AEA-119 

156 °C > 149.7°C 

Corriente caliente (LP-STM) 

  

90°C < 86 °C 

Corriente que hierve (Acrilo) 
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Tim= 149.7 °C de acuerdo con las consideraciones a, b y c de los calculos para ADA-104 

Por lo tanto AS,= -1524463/422.7= -3606.4892 kcal/(h-°K) 

b) Perfil de temperaturas en el condensador AEA-120 

44.2°C > 43°C 
Corriente que condensa (Acrilo) 

  

30°C < 25°C 
Corriente fria (Agua) 

  

Tim 300.5 °K y AS,= 1679429/300.5= 5588.782 keal/(h-°K) 

c) En el decantador de reflujo se transfiere una pequefia cantidad de energia hacia el 
medio ambiente, por ello se considera que Tis= 298 °K y AS.= 2297.3/298= 7.7091 
keal/(h-"K) 

d) ASarea= AS, + AS, + AS.= 1990.0019 7091 keal/(h-°K) 

Anmhendinn  Mleta dal 19



AEA-104 ; — Vaporizador de propileno 

Corrientes de entrada: 2 

Corrientes de salida: 2-B 

Q= Qaza-t04 

Q= 0.4990166 MMkcal/h 

W=0 i 

DATOS DE CORRIENTES: 

Corriente Flujo kg/h +H MMkcal/h S kcal/(kg-°K) 

{ 2 7639 -0.129 -1.213 

2-B 7639 0.370 -0.961 

AH= 0.499 MMkcal/h 
AH=Q 

RESULTADOS : (AS en kcal/(h-°K), Wp en kcal/h) 

ASsist AS ated AS tota= (Sg)t Wp 

| 1925.028 -1722.16 202.868 60454.664 

El alrededor en este caso lo constituye fa corriente de recirculacion de ADA-103 y los 
datos empleados son : AS anes 90640(-2.208+2.189)= -1722.16 keal/(h-°K) 

Awdedinn! Cilandn dat 14 
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AEA-105 Vaporizador de amoniaco 

Corrientes de entrada: 3 

Corrientes de salida: 3-B 

Qe Qaza-1os 

Q= 0.8272033 MMkcal/h 
W=0 

DATOS DE CORRIENTES: 

Corriente Flujo kg/h =H MMkcal/h_ S kcal/(kg-"K) 

3 3287 -3.045 -2.549 
3-B 3287 -2.218 +1599 

AH= 0.827 MMkcal/h 

AH=Q 

RESULTADOS : (AS en kcal/(h-°K), Wp en keal/h) 

ASaist AS trea AStotal™= (S,)r Wp 

3122.65 -2809.84 312.81 93217.38 

El alrededor de este vaporizador lo forma también la corriente de recirculacion de ADA- 
103, los datos son: ASarea= 90640(-2.189+2. 158) -2809.84 kcal/(h-°K) 

Amkading «Alain dal 16
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APENDICE VI 

MODELO TERMODINAMICO Y PARAMETROS 

VI.1 ECUACIONES DE ESTADO 

Una manera comin de evaluar las fugacidades 0 coeficientes de fugacidad, que el modelo 
de simulacién de procesos basado en el concepto de equilibrio exige para su solucién, es 
mediante ecuaciones de estado. . 

Las ecuaciones que en la practica actual se emplean con mayor frecuencia (y por eso aqui 
se concentra la atencidn en ellas), son las ecuaciones cibicas de estado (ECE). También 
se usan las de tipo virial. En el caso del agua suelen ocuparse tablas de propiedades. En la 
Tabla VI.1 se presenta una lista de las ecuaciones de estado que ASPEN PLUS <dispone.”” 

VL 1.1 ECUACIONES DE ESTADO PARA COMPONENTE PURO 

La primera ECE fue la de Van der Waals en 1873, pero el desarrollo de estas se ha dado 
durante la segunda mitad del‘ presente siglo teniendo sus momentos culminantes con las 
propuestas de Redlich-Kwong en 1949, Soave” en 1972 y. Peng-Robinson'® en 1976. 
Con base en estas, han aparecido una gran cantidad de modificaciones algunas de la 
cuales han demostrado ser utiles en la Simulacién de Procesos (SimPro). 

Las ECE son ecuaciones semiempiricas que expresan Ja presién como la suma’ de una 
presion de repulsion y una presién de atraccion: 

P= Ppt P, (VI.1-1) 

El término repulsivo generalmente se describe como: 

Pa= RT/(v-b) (VI.1-2) 

Aqui, se asume que b considera el tamafio finito de las moléculas pues, éste hace que el 
volumen de un gas real sea mds grande que el de un gas ideal. Es decir, es un parametro 
de volumen 0 un indicador aproximado del tamafio de la molécula. 

El segundo término de (VI.1-1) considera que la atraccién entre moléculas es causa de 
que la presién real de una gas sea mas baja que la que ejerceria un gas ideal, bajo 
condiciones semejantes. Especificamente, a representa una medida de las fuerzas de 
atraccion intermoleculares y es asi un parametro de energia. La forma de P, en (VL 1-1) 
para los casos mencionados es: 

van der Waals Py= a/v (VI.1-3) 

Redlich-Kwong Pa (a/T')/(v+b)—(VI.1-4)
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I 

| TABLA VEi 

ECUACIONES DE ESTADO DISPONIBLES EN ASPEN PLUS 

' Modelo Tipo . 

Ley del gas ideal - Ideal 
Nothnagel - : : ‘Ideal - 

. HE | Ideal: 
Benedict-Webb-Rubin (BWR)-Lee-Starling Virial 
Hayden-O’Connell Virial 
Lee-Kesler : : - . Virial 

Lee-Kesler-Plocker Virial 
- - Peng-Robinson-Boston-Mathias * - Cibica 

-Peng-Robinson-MHV2_ * . Citbica 
Peng-Robinson-Wong-Sandler . Cubica 
SRK predictiva - Cubica 
Redlich-K wong . Cibica 
Redlich-Kwong-Aspen Cubica 
-Redlich-K wong-Soave-Boston-Mathias - Ciibica 
Redlich-Kwong-Soave-MHV2 " Cubica 
Redlich-Kwong-Soave- Wong-Sandler Cubica 
Schwartzentruber-Renon Cibica 

Peng-Robinson Estandar Cubica 
Redlich-Kwong-Soave Estandar . .  Citbica 
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Soave (RKS) P= a/v(vtb) (VI.1-5) 

. ,Peng-Robinson (PR) P= a/{v(v+ B)+b(v-b) - (V1.1-6) 

En todas ellas a= 2,R°T7/P, y b= Q,RT/P, (V1.1-7) 

Las relaciones (VI.1-7) resultan de aplicar cada una de las ECE al punto critico de una 
sustancia pura donde, primera y segunda derivada de la presién con respecto al volumen 
tienen valor cero. Fuera de la regién critica, excepto en la ecuacién de van der Waals, se 
supone alguna forma de dependencia entre el parametro de energia y la temperatura. 
Usualmente esa dependencia se propone como: 

a(1)= a(TJa(1) (VI.1-8) 

donde a(T,) tiene la forma (VI.1-7) y @(T) es una funcién: Alpha, que Soave introdujo en 
la ecuacion de Redlich-Kwong para mejorar las predicciones de la presién de vapor.de un 
componente puro y que adoptaron Peng y Robinson: 

a(D= [1+m(1-T,7) 7 (V1.1-9) 

donde m= motmyortm:aF ‘ (VL1-10) 

Actualmente, existen diversas propuestas de funcién Alpha que posibilitan buenas 
predicciones en casos donde las relaciones de arriba no son eficientes. Por ejemplo, para 
moléculas polares Schwartzentruber y Renon'! establecieron: 

a(T)= [1+m(1-T,'7) }p.(1-T,)(1+p2T A psT 2) F — siT<l (VL.1-11) 

a(N= fexple(1-T9]? para T.> 1 (VI.1-12) 

con & 1+m/2-p,(1+prtps) y c= 1-1/4 (VI.1-13) 

En las ecuaciones anteriores, m tiene la forma (VI.1-10). 

Los parametros polares p:, p2 y ps, son ajustados a presiones de vapor experimentales 0 
derivados de los parametros de Antoine de componentes puros (de aqui su cardcter 
empirico). Estos 3 parametros toman el valor de cero para moléculas no polares y la 
expresion (VI. 1-11) se convierte en (VI.1-9).* 

  

* Las funciones Alpha de Schwartzentruber y Renon se basan en los trabajos de Mathias! y Boston- 
Mathias. 
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VL 1.2 REGLAS DE MEZCLADO 

En virtud de la interpretacién que se hace de @ y b pata componentes puros, cuando se 
trata de mezclas con dos 0 mas compuestos distintos, es indispensable’ establecer las 
consideraciones de caracter molecular apropiadas para que dichos parametros reflejen 
esas diferencias. 

Las relaciones algebraicas que intentan cumplir con.tal objetivo, en términos de las 
composiciones de los constituyentes de la mezcla son !lamadas reglas de mezclado. 

I 

Por ejemplo, en la expresion 5’7= 3; x;b/7 i= 1,...,C  (VL1-14) 

se promedian los diametros de C moléculas esféricas distintas, interpretando que 5 es 
proporcional al tamafio de las moléculas. 

De manera semejante, si & representa al volumen de las moléculas, el promedio de los 
volimenes moleculares para C especies diferentes seria: 

b= Six i= 4,..,C — (VL1-15) 

Los ejemplos propuestos muestran el caracter arbitrario que las reglas de mezclado suelen 
tener. La eleccién ante diversas propuestas se guia por los resultados que cada opcién 
ofrece al calcular las propiedades de interés. 

En el calculo de fugacidades para los componentes de una mezcla, se sabe que la regla de 
mezclado para a es determinante, en cambio la correspondiente a 5 lo es en un .grado 
menor. 

Para a existe una regla de mezclado clasica, basada también en un promedio ponderado 
por las composiciones de las sustancias que integran la mezcla: 

, OLS XeOn i=h.,C ke d..,C.  (VL1-16) 

donde az ‘es una medida de la energia de interaccién entre las moléculas i y & y la 

sumatoria comprende todas las interacciones binarias posibles. ax toma la forma de la 
primera de las ecuaciones (VI. 1-7) cuando i= k. : 

@;4, para i#k se refiere a la interaccién de dos moléculas distintas y su valor, dada la 
naturaleza semiempirica de las ECE, debe determinarse de datos experimentales para la 
mezcla i-k, no obstante, desde los trabajos de van der Waals con mezclas, para generar 
tales datos, se ha ocupado como base la relacién: 

ai4= (azay)'” (VI.1-17) 
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denominada regla de la media geométrica, la cual sugiere la posibilidad de predecir las 
interacciones moleculares entre especies quimicas distintas partiendo del conocimiento de 
los parametros de energia de las especies individuales. 

Al respecto Prausnitz”” hace notar que London en 1930, a través de la mecanica 
estadistica e introduciendo algunas simplificaciones, demostré que para dos moléculas no 
polares distintas, el potencial atractivo originado por la induccién de dipolos (fuerzas de 
dispersién), es aproximadamente igual a la media geométrica de los potenciales entre 
moléculas similares a la misma separacién. 

Tal es la justificacién teérica que (VI.1-17) tiene, aunque su origen sea empirico. 
Sustituyendola en (VI. 1-16) se tiene: 

a> S34 xX, (aay)? i=J,..,C k= I...,C — (V1.1-18) 

1a cual junto con (VI.1-15) constituyen las reglas de mezclado basicas para casi todas las 
ECE. 

Con la finalidad de mejorar los calculos del equilibrio de fases, las reglas de mezclado 
anteriores han sufrido modificaciones, por ejemplo a la expresién (V1.1-18) Soave 
propuso (y Peng-Robinson lo adopt6) agregar un factor correctivo constante (cuyo valor 
se determina de datos experimentales de equilibrio) en la siguiente forma: 

a= S54 xe (a) (1 - bis) th Ck, CC (VEI-19) 

También se ha estudiado™ la modificacién anterior combinada con otra semejante para el 
parametro b: 

b= Si xxu(1-Gis) (BAb)/2 i 1..,C k= LC (VL1-20) 

considerando que 6; y 4i« normalmente dependen linealmente de la temperatura, aunque, 
a altos valores de ella, tal dependencia es lineal pero con-el inverso de dicha variable. En 
estos casos, se ha demostrado que los valores de las constantes de esas relaciones lineales 
pueden obtenerse a partir de un modelo de coeficiente de actividad como UNIFAC. 

Una extrapolacién del caso descrito, es la que considera" Ja regla de mezclado tradicional 
para 5 (ecuacién VI.1-15) junto con la propuesta por Soave (ecuacién VI.1-19) pero, 
proponiendo que djs es funcién de temperatura y composicién de la manera siguiente: 

Sil T, x)= Kish tic Xrxy) (VI.1-21) 

Kut Kyte THK /T (VL1-22) 

Tia ten tts T+ tie/T (VIL. 1-23)
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En las relaciones (VL1-22) y (VI.1-23) los ultimos dos términos son alternativos, la 

dependencia inversa en. T se recomienda para equilibrio liquido-vapor y la otra para casos 
especiales, por ejemplo separacién de dos fases liquidas. 

Como antes! los parametros resultantes en esta regla de mezclado se pueden evaluar de 
datos experimentales o de un modelo de solucién como UNIFAC. 

VI.2 MODELOS PARA COEFICIENTE DE ACTIVIDAD 

En la seccion 2 del primer capitulo quedo establecido que para solucionar el modelo de 
equilibrio, la fase vapor se-representa con una ecuacién de estado y la fase liquida, en 
algunas ocasiones, se trata con un modelo termodinamico para solucién liquida. (Métedo 
gamma-phi). 

ao) 

Tales modelos se basan en una funcién de exceso para la energia de Gibbs dado que: 

RT tn y= [atarg Vor, n (VI.2-1) 

. donde, gag - fet (VI.2-2) 

y ambas, gm y "| se determinan a P, T y composicién de la mezcla. Cualquier 
expresién obtenida de (VI.2-1) constituye un modelo de solucién. 

Como sucede con las ECE, los modelos basados en la energia libre, correlacionan 

propiedades macroscépicas a partir de datos experimentales, pero no se relacionan 
explicitamente a alguna expresion para las fuerzas intermoleculares. 

Al igual que las ECE, algunos modelos de solucién se fundamentan parcialmente en 
conceptos'moleculares, pero otros son completamente empiricos. 

Estos ultimos son simples aunque ofrecen la ventaja de que sus expresiones matematicas 
son flexibles. Entre estas se considera a las expansiones de Redlich-Kister y de Wohl, en 

la Ultima, . a pesar de su empirismo, es posible por analogia identificar el concepto de 
parametro de interaccion.” 

A partir del modelo general de Wohl, mediante consideraciones especificas, se obtienen 
modelos que dentro de ciertos limites son empleados en la practica de la Ingenieria 
Quimica, es el caso de las ecuaciones de van Laar y Margules. 275133 

Una caracteristica comin a todos los modelos de solucién (empiricos y semiempiricos) es 

la suposicién de que el efecto de la presién sobre las propiedades de la fase liquida es 
pequefio,' excepto a presiones altas y en las cercanias del punto critico. 

Al respecto, una relacién termodinamica rigurosa nos informa lo siguiente: 
| 
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(In 7/EP) 15> (vrvP°)/RT= vE/RT (VL.2-3) 

ello indica que, estrictamente, el supuesto anterior resulta valido solamente cuando la 
formacién de la mezcla no implica cambio de volumen de sus componentes en estado 
liquido (mezcla simétrica). 

Desde un punto de vista molecular, las causas de que ¢ el comportamiento de las soluciones 
reales se desvien respecto de una solucién ideal son: 

© Las fuerzas de atraccion entre moléculas distintas son cuantitativamente diferentes con 
respecto a las fuerzas de atraccién entre moléculas iguales. Esto origina la existencia 
de un calor de mezclado. Ahtimes* 0 

e Si las moléculas distintas, ademas difieren significativamente en tamafio y forma, el 
arreglo molecular en la mezcla puede ser apreciablemente diferente del arreglo que que 
tenian cuando estaban como liquidos puros, este hecho da lugar a una entropia no ideal 
de mezclado. s?= s’*#_sideal x g# 

e En una mezcla binaria, si una de las fuérzas de atraccién: entre una de las tres 
interacciones de pareja posibles son mucho mis fuertes (o mucho mas débiles) que las 
restantes, entonces hay algunas orientaciones preferidas de las moléculas en la mezcla, 
estas orientaciones en algunos casds, pueden inducir inestabilidad termodinamica o 
miscibilidad incompleta. 

En correspondencia con Jo anterior, una solucién ideal tendria las caracteristicas 
siguientes: 

¢ Los componentes de la mezcla poseen fuerzas de atraccién semejantes 
¢ EI tamafio y la forma de las moléculas de los constituyentes de la mezcla son muy 

parecidos 
e La mezcla formada es completamente aleatoria, es decir, las moléculas no tienen 

tendencia a segregarse con las de su tipo 0 con las otras. No muestran preferencia en la 
seleccién de sus vecinos. 

Con base en estas consideraciones, se han elaborado diversos modelos tedricos 
(semiempiricos) que buscan describir e interpretar las propiedades de Jas soluciones 
liquidas. 

VI.2.1 SOLUCION REGULAR 

La solucion regular de Hildebrand se funda en los siguientes criterios: 

1. Un parametro de densidad de energia cohesiva 

c= Au’A* + (VI.2-4) 

* La entropia de mezclado ideal no es cero, y su valor esta dado por:s“=-Sixinx, i= 1..,C
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donde Au” es el cambio de energia por vaporizacién isotérmica del liquido hasta el 
estado de gas ideal. 

. hi : 

2. El concepto de fraccién volumen 
| 

D,= XW /(tVrtxvy) p= Xv (XV txXpv7) (VI.2-5) 

oh . . . 

3. La mezcla es simétrica, dicho de otra manera, el volumen de una mezcla liquida binaria 

esta dado por los voltimenes de los componentes puros promediados Por las fracciones 
mol, es. decir, VE Wiig Pic N= 0. 

4. Para moléculas cuyas fuerzas de atraccién se deben principalmente a fuerzas de 

dispersion es valida la regla de la media geométrica (ver seccién VI.1) 

, p= (c17€2,)7 (V1I.2-6) . aay 

5..Forma y | tamaiio molecular de los componentes de la mezcla son semejantes, o sea que 
s*= 0. Este supuesto junto con el 3 integran el concepto de solucién regular. 

Como consecuencia se tiene: oe "+P T= u* 

= @, 06x vytxw,)(6r6,) (V1.2-7) 
| 

donde 5y= e177 5:= C277 (Parametros de solubilidad) 

Derivando (VI.2-7) como lo indica (VI.2.-1) se tienen-las ecuaciones de solucién regular: 

hee ‘ . 

: RT In y= 07 (5-6y)" 

—— (VL.2-8) 
» RT in V2 2076-5" . 

6; y 62 son dependientes de T, pero su diferencia no, por tanto, se concluye que a 
composicién constante el logaritmo dei coeficiente de actividad depende del inverso de la 
T o que su variacién con {a temperatura es lineal. 

Et! modelo es bueno para soluciones de liquidos no polares sobre rangos de T no grandes 
y lejos del'punto critico. : 

En la practica, aun cuando los componentes de la mezcla sean quimicamente semejantes, 
ocurren désviaciones de la media geométrica debido, principalmente, a las diferencias en 
la forma de las moléculas y, consecuentemente, a las diferencias-en el arreglo molecular. 

I 

La incapacidad de describir apropiadamente el arreglo geométrico de las moléculas en la 
fase liquida, es una de las principales razones de !a insuficiencia de las teorias de solucién 
existentes. 
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4 

De este modelo sobresale, cuando su aplicacién resulta adecuada, la simplicidad de los 
parametros que requiere: volimenes de liquido puro y pardmetros de solubilidad o energia 
de vaporizacién a baja presién. ‘ 

Con origen semiempirico también, pero con impacto sobresaliente en la SimPro 
actualmente, se encuentran el modelo de contribucién de grupos UNIFAC” (el cual, 
aproxima las fuerzas intermoleculares como una suma de interacciones grupo-grupo) y los 
modelos de composicién local. Por su interés para el presente trabajo, a continuacién se 
describen dos de estos ultimos. 

VI.2.2 MODELO DE SOLUCION DE WILSON” 

Las consideraciones basicas de este caso son: 

1. Los componentes difieren en el tamafio de sus moléculas y en sus fuerzas 
intermoleculares, es decir, la mezcla es no aleatoria. 

2. La forma no aleatoria en que se distribuyen las moléculas en el seno de la mezcla 
liquida, se representa a través del concepto de composicién local: 

La razon del. numero de moléculas del tipo 2 a el numero de moléculas del tipo 1 que 
se encuentran alrededor de una molécula central 1, es igual a la razon de las fracciones 
mol totales de 2 y 1 ponderadas por los factores de Boltzmann 

Xa ur= xzexp(-AiyRT)/x1exp(-A/RT) (VI.2.-9) 

De la misma manera, la probabilidad de encontrar una molécula del tipo 1 relativa a 
hallar una molécula de 2, alrededor de una molécula central 2 es: 

Xp ta Xpexp(-Ary RT) cpexp(-Agy/RT) (VL.2-10) 

Las composiciones locales se sujetan a las restricciones: 

Xytey=1 oy XiztXy2= 1 (V1L.2-11) 

Los parametros 212, Ay: y Azz estan relacionados a las energias potenciales de los pares 
de moléculas 1-2, 1-1 y 2-2 respectivamente. Si bien, se significado no es preciso, sus 
valores dependen de las fuerzas intermoleculares que existen en la solucién y se 
determinan de datos experimentales de equilibrio liquido-vapor. 

3. En correspondencia con Io anterior, se define la fraccién de volumen local: 

Ei= Vee (VX17+09x2) S2= Vx2/ (vX27+ 0,012) (VI1.2-12) 
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i, 

4. Se emplea la forma de fa ecuacién que Flory y Huggins derivaron para soluciones 

-atérmicas} (Akzix= 0), de polimero amorfo en su mondémero como solvente, 
incorporando la fraccién de volumen local en lugar de-las fracciones de volumen 
originalmente impuestas. La expresién queda del modo siguiente: 

l 

PRT= xl Efertxzln Eye, (V1.2-13) 

Definiendo: | An= (v/Avyexp[-(A1rAi/RT] : 
(VL.2-14) 

' Aue (v/vpexp[-(AirAny/RT] 

Conjuntando de relaciones de arriba, la ecuacién de Wilson para sistemas binarios queda: 

gURT= -xylaert A 12%2)-xln(xzt Arex) (V1.2-15) 

Para mezclas multicomponente la ecuacion puede extenderse sin supuestos ni constantes 

adicionales, Solamente se agregan los parametros binarios correspondientes a las nuevas 

combinaciones moleculares de pareja, y se obtienen de informacion binaria. 

LURT= -5; xdnfXAg] ' (V1.2-16) 

nn Lol [SpA Piha Fp Ag) (VI.2-17)' 

para i=} k= 1,..., Cy donde: 

Age (o/vpexpl(Aip A/RT] 
_(VL.2-18) 

As (w/opexpl(Ag-Ag/RT] 

Se ha encontrado apropiada para sistemas altamente no ideales como alcohol/agua ° 

alcohoV/hidrocarburo, pero no puede predecir ta existencia de dos fases Yiquidas.”* 

Las definiciones (VI.2-18) tienen la forma: 

© WAg= ajtb,/T (V1.2-19) 

Por ello, en la practica los pardmetros binarios de Ja ecuacién de Wilson se obtienen 

determinando por regresién de datos experimentales de equilibrio liquido-vapor binarios 

las constantes de una expresién andloga:”” 

: 
lnAg= agtb/ Tren T+djT (V1.2-20) 

* El comportamiento atérmico nunca se dd completamente, pero es aproximado para mezclas de 

componentes con similares caracteristicas quimicas aun si sus tamafios son diferentes. 
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En ella: agz aj, bg By, cyx cj dgx dj 

VI.2.3 MODELO DE RENON-PRAUSNITZ (NRTL)”! 

El modelo NRTL (Non-Random Two Liquids) se apoya en el concepto de composicién 
local y en la teoria de dos liquidos como sigue: 

1, Buscando representar de mejor manera la no aleatoriedad de una mezcla, los autores 
incorporan en las expresiones usadas por Wilson (VI.2-9) y (VI.2-10), una constante 

a, manteniendo las restricciones (VI.2-11). 

2. Los parametros 412, Az y A22 de (V1.2-9) y (VI.2-10), son considerados como energias 
de Gibbs: g12, g11 y 822 Tespectivamente. 

Xo/X19= X2exP(-G2B2/RT)/x exp(-21281/RT) 
(VL.2-24) 

X1p/X27= XeXP(- 812 /RT)/x2exp(-a2182/RT) 

Multiplicando estas dos expresiones y considerando las restricciones (VI.2-11) 

X2X12= (1-2) (1-xX1)exp[-a12(28 1-8 1-8 22)/RT] (VI.2-25) 

donde 821> 812. 

3. La presencia de la constante @ se apoya en la analogia funcional existente entre esta 
propuesta (VI.2-25), y la no aleatoriedad en la teoria cuasiquimica de Guggenheim: 

X27 2- (1-x2)(1-xn)exp[-/)QWir Wr- W2)/RT] (VI.2-26) 

en donde: z se llama ntimero de coordinacién y representa el namero de vecindades 
mas proximas a una molécula central (su valor es de entre 4 y 12 dependiendo de la 
forma en que las moléculas se acomodan en el espacio de 3 dimensiones), y Wi Wu y 
W2 son energias de interaccién molares binarias. 

La comparaci6n entre (VI.2.25) y (VI.2.26) refleja que @ deberia tener valores 
fraccionarios entre 0.1 y 0.3, sin embargo, su naturaleza empirica impide explicar otros 

valores. : 

4. De acuerdo con la teoria de dos liquidos de Scott, en una mezcla binaria se tienen dos 
tipos de celda: 

Tipo 1: Una molécula 1 esta en el centro. La celda de dicha molécula se forma con las 
moléculas (1 y 2) que le rodean, hablando de la region inmediata a su alrededor. 

Tipo 2: El otro tipo de selda tiene como centro una molécula 2.
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La proporcién de moléculas 1 0 2 que rodean a una molécula central depende de la 
fraccién mol de cada una de ellas. 

5. Conviniendo que g” y g® representan la energia de Gibbs residual de una mol de 
celdas del tipo 1 y 2 respectivamente, se establece que oo 

i 
| 

g= xngirtengn 
(VL.2-27) 

) a” 
= X28 12tX22822 

donde 82 811 Y 822 son parametros que caracterizan a alas interacciones 1-2, 1-l y 2-2 
respectivamente. (g72™ 871) 

! 

6. Si se considera al liquido puro 1, x1;= I y x2;= 0, por tanto, la energia de Gibbs 
residual para una de sus celdas, donde la molécula central no puede ser sino 1 es: 

8” pexe= Bu . : 
(V1.2-28) 

- 8” paro= B22 
I 

esta Ultima seria la energia de Gibbs residual para las celdas del liquido puro 2: 

7.La energia de Gibbs de exceso molar seria la suma de: 
| 

e Trasladar x; moléculas desde una celda del liquido puro 1, hacia una celda del tipo 1 
de la solucion 

e Pasar x; moléculas de una celda del liquido puro 2 hasta una celda del! tipo 2 en la 

solucién 

B= fgg” puro PX 8-8” puro] (V1.2-29) 

8. Si se combinan las expresiones (VI.2-11) con (VI.2-24) y junto con (VI.2-27) y (VI.2- 
28) se sustituyen en (VI.2-29) se obtiene la ecuacion NRTL para sistemas binarios: 

L 

g/RT= XXof 121 Cort2Gu)+ trG/Cortx1Ga] (VI.2-30) 

| 

en la cual: t12= (i2-82)/RT Tta™ (821-8 1n)/RT (V1.2-31) 

Gu= explants) . Gu= exp(-a21T2) (VI.2-32) 

Para sistemas multicomponente NRTL es: 

FRT= Sx 35 7:GpX/ DiGare] (VL2-33) - 

Ine y= ZG pe Zn Grven 3( Gipt/ Lie (ty Zee TO y/ LG) - (VI1.2-34) 
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endonde3? Gy= exp(-agty) (VI.2-35) 

Ty ayth/Ttedn T+fjT  — (VI.2-36) 

esta ultima en lugar de (VI.2-31) conservando la forma funcional basica. 

En tales ecuaciones se considera que: tu= 0; Gu= 1; ag# ays by bjs cg= yg dg= di 

Este modelo puede representar sistemas altamente no ideales y equilibrio liquido-liquido, 
ademas del equilibrio liquido-vapor. Al igual que Wilson, sus parametros binarios se 
determinan de datos experimentales de equilibrio. ' : 

V1.3 RELEVANCIA DE LOS PARAMETROS DE MODELO Y TERMODINAMICOS 

Para resolver un modelo de simulacién basado en el equilibrio, se requiere de un modelo 
termodinamico que describa de la mejor manera la conducta de mezclas en estado liquido 
y vapor. Todo modelo requiere ineludiblemente de un conjunto de datos termodinamicos 
veridicos que permitan, a su vez, la evaluacién de propiedades esenciales como 
fugacidades de mezcla (fi) 0 de componente puro (f,’), y_coeficientes de actividad (7). 

Dentro de ese conjunto de datos o parametros, como se acostumbra Hamarlos, sobresalen 
las propiedades criticas (P5 Ts y Z,), el factor acéntrico (@), la presién vapor de 
sustancias puras (P”), el volumen de liquidos puros (v?”””) y los datos de equilibrio 
liquido-vapor 0 liquido- liquido. El peso molecular es otro dato imprescindible. ‘ 

Cuando en una simulacién se requiere determinar entalpias y/o entropias, es necesario 
agregar a la lista anterior, las constantes de la capacidad calorifica de gas ideal. 

Si el problema de simulacién comprende reacciones quimicas, debe incluirse la 
informacion basica correspondiente, esto es, calor de formacion y energia libre de 
formacion de los componentes del sistema reactivo. , 

Debe observarse que el término, pardmetro, en la literatura termodinamica y de 
simulaci6n de procesos, suele comprender la informacién termodinamica basica 
mencionada arriba, pero también a las constantes o variables caracteristicas de cada 
modelo. En ocasiones es necesario hacer explicita la distincion entre parametro 
termodinamico y parémetro de modelo. - 

La calidad de los parametros termodinamicos es fundamental. Pequefias diferencias en el 
valor de una misma propiedad, el uso de informacién no pertinente o la carencia de ella, 
pueden producir errores considerables en la simulacién, el disefio o redisefio de un 

. 1,3,4,5 equipo. ”"”
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Por otra parte, como se ha puesto de manifiesto, los modelos termodinamicos que se 
emplean en la SimPro adolecen de supuestos y limitaciones que para fines practicos deben 
considerarse con cuidado. 

| 

Los parametros en los modelos termodinamicos semiempiricos, son resultado de 
consideraciones tedricas y.de suposiciones que delimitan la calidad de sus resultados y la 
extension de su aplicacion. Es decir, otra fuente de potenciales insuficiencias para la 
SimPro, se expresa en el origen y naturaleza de los parametros de modelo. 

Como se ha visto, la determinacién de los parametros de modelo, sean binarios .o de 

componente puro, exige la reduccién de una cantidad de datos experimentales, y ésta 
reduccion de la informacion es, en si misma, una fuente de incertidumbre. Sin embargo, en 

muchos casos, las dificultades mayores se refieren a la carencia de datos experimentales 
suficientes, para el rango que P, T y composiciones abarcan en el problema especifico de 
simulaci6n’, con tas naturales consecuencias negativas ante la obligada 
extrapolacién/interpolacion. Puede llegarse al grado, de que. la regién de operacién, 
digamos de,una columna de destilacién, caiga fuera de la zona que cubren los datos de 
equilibrio dé fases disponibles. 

En realidad, pueden ocurrir muchos otros problemas en relacin a los parametros, solo se 
pretende llamar la atencién sobre algunos de los mas sobresalientes, y poner de relieve la 
importancia de disponer de fos mejores par4metros, para reproducir con acierto la 

realidad de un proceso. 

De acuerdo con la experiencia de los autores consultados, el punto central de una buena 
simulacién ‘de procesos esta, en la aplicacién de los modelos y de los parametros 
termodinamicos pertinentes a fa naturaleza especifica del problema que se pretende 

resolver. 

Resolver esta problematica implica un conjunto de consideraciones y previsiones, de las 
cuales, a continuaciOn pasamos a hacer una breve descripcién con base en una propuesta 
sistematizada de Carlson’. 

VI.3.1 SELECCION DEL MODELO TERMODINAMICO ADECUADO. 

En relacion a este asunto, es conveniente mencionar Io siguiente: 

En ASPEN PLUS, Ia eleccion de un modelo termodinamico incluye, simultaneamente, la 

adopcién de otros métodos o procedimientos para la evaluacién de propiedades 
adicionales a los coeficientes de actividad y/o fugacidades, sin embargo, estos conjuntos 
predefinidos de procedimientos de cAlculo se identifican con el nombre del modelo 
termodindmico empleado para la determinacién del equilibrio de fases. 

| . 

Los simuladores actuales tienen un sistema experto el cual, una vez que se definen los 
componentes de la mezcla, impone una opcién de modelo termodinamico con base en 
criterios y recomendaciones generales. 
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Apoyandose en esos mismos argumentos, en los manuales de ASPEN PLUS se presenta 
un diagrama guia para determinar que opcidn de modelo termodindmico conviene a 
familias de problemas. 

Sobre todo cuando el caso especifice incluye compuestos y combinaciones complejas o 
condiciones extremas de T y P, lo conveniente es efectuar un examen de la naturaleza del 
problema concreto a través de los criterios que se sefialan abajo, y probar mas de un 
modelo de los sugeridos por el enfoque general de! manual o del sistema experto. 

a) El Tipo de Propiedades que Interesan 

Para procesos de separacién, las propiedades més importantes son las que definen el 
equilibrio liquido-vapor y/o liquido-liquido. 

En todo proceso donde ocurre intercambio de calor, y en general para efectuar balances 
de energia, la evaluacién de entalpias es indispensable. Para analizar la forma en que se 
esta empleando {a energia, como en este trabajo se hizo, es necesario determinar 
entropias. Para dimensionamiento y disefio de equipo se requieren propiedades como, 
densidades, viscosidades, conductividades etc.. . 

b) La Naturaleza de los Componentes que Forman la Mezcla 

Este aspecto influye en todas las propiedades y afecta de manera definitiva al equilibrio de 
fases, en virtud de las diversas formas en que las moléculas pueden interactuar en la 
mezcla. Como _ya,se ha expresado, la interaccién en la fase liquida es la mas importante 
por la proximidad de las moléculas en esa fase. La naturaleza de la fase vapor puede ser 
significante si los componentes son complejos. 

La intensidad de las fuerzas intermoleculares dominantes define el grado de complejidad 
del sistema que se trate. a, b 

La magnitud de las fuerzas de induccidn y electroestaticas se relaciona a la polaridad de 
los componentes. Muchos compuestos polares forman azedtropo o son capaces de 
asociarse o forman complejos o desocian en iones. En general estos son los casos que 
presentan mayores dificultades para la SimPro. 

En general, las mezclas de componentes no polares exhibiran comportamiento cercanos a 
la idealidad. : 

Las mezclas de componentes no polares y. polares, tales como agua e hidrocarburos, con 
frecuencia forman dos fases liquidas que son muy inmiscibles. 

¢) Rangos de Presién y de Temperatura 

Los modelos de coeficiente de actividad no son adecuados a presiones altas o cuando la T 
esta sobre la temperatura critica de un compuesto.
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| . 
Puede usarse la Ley de Henry cuando se tienen gases ligeros en solventes subcriticos, 
pero generalmente no se recomienda para concentraciones.de soluto mds grandes que 5 
%, | 

En general las ecuaciones de estado son las mds adecuadas’ para VLE. en rangos amplios 
de T y P, especialmente a altos valores de ellas. 

Una prevencion importante es checar las zonas de validez de los parametros binarios que 
los modelos pueden tomar de los bancos de datos del simulador, para determinar si tos 
rangos de temperatura, presion y composicién recomendados se encueritran o no dentro 
de las regiones de la simulacién propia. 

1 

d) Disponibilidad de los Parametros 

Sin suficientes parametros de componente puro y binarios, no es posible calcular las 
propiedades de componente puro o mezcla. : 

Es peligrosd suponer que los parametros. de. propiedades fisicas estén presentes, solo 
porque el simulador no emite un mensaje de error. Hay que corifirmar si estan o no 
presentes.. | 

Cuando no se encuentran, las opciones que uno tiene son: 

e Comprobar las posibilidades de todos los bancos del simulador 

e Obtener y usar datos experimentales o de la literatura (correlacionados o para 
correlacionar) . 

¢ Estimar fos parametros mediante técnicas predictivas 

¢ Seleccionar un método menos riguroso 

VI.3.2 VALIDACION DE LAS PROPIEDADES TERMODINAMICAS 

Con la finalidad de situar posibles anomalias en la informacién asi como sus causas, es 
conveniente tabular o graficar propiedades de componente puro y de mezcla, comparando 
los resultades con datos conocidos o comportamientos esperados. 

Esta practica es util para comprender como las propiedades de componente puro y de 
mezcla tales'como, densidad , capacidad calorifica y propiedades de exceso varian con T, 
Py composicion y como se comportan cuando son extrapoladas. 

Particularmente util resulta, generar graficas de equilibrio liquido-vapor o liquido-liquido, 

para comparar con los diagramas en la literatura y/o datos de reales de campo. 

Cuando el problema involucra dos fase liquidas, hay que especificar calculos de tres fases. 
Como parte de la validacién debe checarse que los métodos de propiedades no Predigan 
falsamente dos fases liquidas. 
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VJ.3.3 AUSENCIA DE COMPONENTES.EN LOS BANCOS DE DATOS 

Cuando algun componente de la mezcla problema no se encuentra en el banco de datos 

del simulador 0, cierto componente representa dificultades particulares para simular su 
comportamiento, debe definirse la importancia relativa de dicho componente frente a los 
demas integrantes de la mezcla, sus caracteristicas fisicoquimicas o su capacidad reactiva, 
con el propésito de decidir su permanencia o no en la simulacion. 

Si permanece, el problema consiste en obtener la informacién minima necesaria para que 
el modelo termodinamico correspondiente lo incluya en las evaluaciones. El problema 
entonces, es disponer de los Parémetros requeridos. 

Si esos pardmetros no se encuentran disponibles hay que obtenerlos a través de alguna de 
las acciones indicadas en el apartado siguiente. : 

En situaciones extremas, mediante el juicio propio acerca de la importancia de un 
parametro, pueden establecerse valores nominales para propiedades no importantes. 

V1.3.4 LOCALIZACION Y USO DE DATOS TERMODINAMICOS 

Una vez que se sabe que informacién se necesita encontrar, la busqueda comprende datos 
de componente puro y datos binarios. 

Una busqueda sistematica de la informacién parte de consultar en primer término, todo 
género de fuentes escritas. La medicién experimental es el recurso alternative mas 
importante y seguro cuando en la literatura no se hallé la informacién requerida y 
finalmente, queda la aplicacién de técnicas de estimacién. 

Para la localizacién de parametros binarios para equilibrio de fases, se recomienda 
clasificar los componentes y priorizar las parejas, antes de efectuar la busqueda en la 
forma arriba propuesta. . . 

Primero. Dividir los componentes en tres grupos, alta, media y baja prioridad. Los 
criterios son la composicién y las especificaciones de pureza del proceso. Si la pureza de 
un componente es especificada, ese componente es importante atin si aparece solamente 
en bajas concentraciones: . 

Segundo. Aparejar los componentes en grupos: H/H, H/M, H/L, M/M, MIL y L/L. 
Si de algun par de componentes se conoce su comportamiento ideal, puede excluirse de la 
busqueda. . 

A continuacién puede usarse el método UNIFAC para la prediccion de los pares faltantes 
de las categorias: M/M, M/L.y L/L. No se recomienda usar UNIFAC para ningin par 
que incluya componentes de alta prioridad.
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Una vez que se dispone de datos binarios de equilibrio, se someten a un proceso de 
regresion, ajtravés del cual, se intenta reducir una funcién objetivo mientras el método de 
propiedades; fisicas se usa para checar que los .componentes encuentren las restricciones 

del equilibrio de fases. . 
| . 

En el trabajo de regresién es importante, seleccionar las desviaciones estandar apropiadas 
de los datos y empezar con los estimados iniciales adecuados para los parametros. 

De igual importancia es, usar los mismos métodos de propiedades fisicas y el banco de 
datos integrado que se empleara en la simulacién. 

Cuando los resultados de una regresion reportan que la desviacién estandar de los 
parametros ‘estimados es ‘del mismo orden de magnitud que los valores de los parametros, 
se estan estimando demasiados parametros para los datos dados. A mayor rango de T de 
los datos, més parametros pueden ser estimados. 

V1.3.5 ESTIMACION DE PARAMETROS FALTANTES 

Hay dos tipos de metodos de estimacion para: parametros de componente puro: por grupo 
estructural y estados correspondientes. 

Los métodos de grupo estructural se basan en la idea de que las contribuciones de las 
partes o grupos estructurales del componente son aditivas para propiedades tales como: 

Puntos de ebullicion normal 
Presion y temperatura criticas 
Capacidad calorifica de gas ideal 

Calor estandar de formacion 

Son aplicables a compuestos organicos, ademas, no representan adecuadamente 

moléculas orgénicas muy grandes (peso molecular mayor a 200) tales como proteinas. 

Los métodos de estados correspondientes se basan- en relaciones empiricas entre 
propiedades. 

Pueden estimarse parametros binarios en los modelos de WILSON, NRTL y UNIQUAC 
mediante: ' 

e UNIFAC, se consideran estimados inexactos y se recomienda solo para etapas iniciales 
de una investigacion de datos y para “llenar los huecos” en caso de componentes de 
prioridad media y baja. 

e Coeficientes de actividad a dilucién infinita. Este método es mejor porque esta basado 
en los’ componentes de interés, a diferencia de los métodos de grupo los cuales 
promedian los efectos de las interacciones de grupo entre componentes diferentes.
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